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Resumen

El presente trabajo tiene como objetivo realizar el Disefio conceptual del proceso de Steam
cracking para una capacidad de procesamiento de 240 KTMA. Tomando como referencia, la
implementacion de tecnologias de Steam cracking alrededor del mundo, como lo han hecho
algunos paises como Espafia con su petrolera representativa “Repsol” entre varias otras,
apoyandose de la utilizacion de simuladores de procesos, llevar a darle un caracter mas técnico
y preciso a los resultados del presente estudio. Se parte desde las bases del disefio que
comprenden la seleccién de materia prima, la definicidn de los productos que se desean
obtener para satisfacer una o varias necesidades potenciales que el Ecuador mantenga al dia
de hoy, entre otros aspectos, detallando algunos factores importantes dentro del alcance de
este estudio tales como, la ubicacion y distribucion de la planta de Steam cracking, estimacion
de capital total de inversion, descripcidn del proceso propuesto apoyandose de la generacién
de diagramas de bloque vy flujo, balances de materiales y energia, los cuales prescinden de una
previa seleccion de materias primas (naftas) producir en las diferentes refinerias del Ecuador.
Aspectos de operacidn, como los requerimientos de utilidades con las que operaria una planta
de steam cracking como la que se propone en el presente disefio conceptual, y una simulacion
de este proceso también son ejes en este estudio. Se abordo el estado del arte tanto del disefio
de plantas como el steam cracking, también se estimaron los costos de requerimientos de
utilidad como de capital total de inversion TCI por métodos de escalamiento y célculo
componente a componente del TCI para la planta propuesta. Todos estos aspectos descritos
en el presente trabajo servirdn de guia para posteriores y potenciales proyectos que se planten
y desarrollen en beneficio del desarrollo de la industria petroquimica en el Ecuador.

Palabras clave: Disefio de plantas, steam cracking, simulacién de procesos, balance de

masa y energia, estimacion de costos.
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Abstract

This study aims to achive the conceptual design of the Steam cracking process for a processing
capacity of 240 KTPY. Taking as a reference, the implementation of Steam cracking
technologies around the world, as has been done by some countries such as Spain with its
representative oil company “Repsol” among several others, relying on the use of process
simulators, lead to giving a more technical and precise character to the results of this study. It
starts from the bases of the design that comprise the selection of raw material, the definition of
the products that are desired to be obtained to satisfy one or several potential needs that
Ecuador maintains today, among other aspects, detailing some important factors within the
scope of this study such as, the location and distribution of the Steam cracking plant, estimation
of total investment capital, description of the proposed process based on the generation of block
and flow diagrams, balances of materials and energy, which dispense with a previous selection
of raw materials (naphthas) to produce in the different refineries of Ecuador. Aspects of
operation, such as the utility requirements with which a steam cracking plant such as the one
proposed in the present conceptual design would operate, and a simulation of this process are
also axes in this study. The state of the art of both plant design and steam cracking was
addressed, the costs of utility requirements and total TCI investment capital were also estimated
by scaling methods and component-by-component calculation of the TCI for the present plant.
All these aspects mentioned before, will provide guidance for subsequent and potential projects
that are planned and carried out on the benefit and development of the petrochemical industry
in Ecuador.

Keywords: Plant design, steam cracking, process simulation, mass and energy balance,

cost estimation.
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Capitulo |
Generalidades
Antecedentes

La industria del petréleo despeg6 en el sector comercial en 1859 con la apertura de uno
de los primeros pozos de petrdleo en Pensilvania, Estados Unidos, descubierto por el
estadounidense Edwin L. Drake. Dos afios después se da la apertura a la primera refineria en
Pensilvania, Estados Unidos, por Samuel Kier, quien comenzé a refinar el petroleo; asi es
como la extraccion de crudo, refinacion de petrdleo y produccion de gas se incrementd
rapidamente (OSHA, 2021).

La primera refineria producia queroseno mediante destilacion atmosférica simple, los
subproductos que se podian producir eran alquitran y nafta, pero al poco tiempo se descubri6
gue con la destilacion al vacio se podria producir aceites lubricantes de alta calidad. La
demanda del queroseno siguié en aumento por 30 afios mas. La industria tuvo dos
acontecimientos importantes: la invencion de la luz eléctrica y el motor de combustion interna.
El primero hizo que la demanda de queroseno disminuya y el segundo hizo que el uso de
gasoleo, diésel y gasolina (nafta) se incremente. La llegada de la primera guerra mundial
juntamente con la produccién a gran escala hizo que el nimero de vehiculos con motor a
gasolina aumente de manera significativa.

Para el afio de 1913 se aplicé el primer cragueo térmico, que consistia en aplicar
presion y calor intenso a combustibles pesados descomponiendo las macromoléculas en otras
mas pequefias (Kraus, 1998).

La industria de la transformacion de hidrocarburos se la puede dividir en tres secciones:
produccion de petréleo, refinado de petréleo y fabricacion de productos petroquimicos. Las
refinerias producen gas licuado de petréleo (GLP), gasolina, nafta, queroseno, etc. En una
planta petroquimica se producen uno o varios productos petroquimicos, por otro lado, en un

complejo petroquimico se fabrican muchos productos petroquimicos. (Chaudhuri, 2010)
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La industria quimica tuvo un cambio drastico a finales de la primera guerra mundial e
inicios de la segunda; en Alemania en el afio de 1925 un grupo de seis empresas quimicas se
unen formando Interessengemeinschaft Farbenindustrie AG, por otro lado, en Estados Unidos
con la empresa Scientific Desing Company y muchas otras empresas mas ayudaron a dar
forma a lo que hoy se conoce como la industria petroquimica. En las refinerias existen equipos
de procesamiento como columnas de destilacion, torres de absorcion e intercambiadores de
calor, los cuales eran utilizados para realizar productos petroquimicos; asi pues, la tecnologia y
técnicas de disefio de equipos sirvié cuando los ingenieros quimicos empezaron a disefiar
plantas petroquimicas (Spitz, 2019).

En la actualidad existen complejos petroquimicos en el mundo que son capaces de
producir grandes cantidades de productos petroquimicos con el objetivo de satisfacer la
necesidad y demanda de estos en el mercado mundial. Uno de los complejos se encuentra
ubicada en Iran llamada Shazand Petrochemical Company (SPC). Los inicios de esa compafiia
son a partir del afio de 1983, establecida en el centro de la ciudad de Arak, y consta de
alrededor de 18 plantas; una de sus principales materias primas es la nafta; produce una
amplia gama de productos petroquimicos, tales como plasticos, productos quimicos y cauchos
sintéticos. Debido a los proyectos de renovacién y expansion, su capacidad de produccion ha
aumentado un 15%, produciendo asi alrededor de 870 KTMA. (Energy, 2022)

Shazand Petrochemical Company es considerada una compafiia icdnica por su gran
impacto en la industria petroquimica y en la economia de Iran. Ademas de ser unas de las
empresas pioneras en el campo petréleo y gas natural en el pais, desempefian un rol crucial en
los procesos de transformacion de materias primas en productos quimicos con valor agregado.
La Figura 1 muestra una seccion de la Shazand Petrochemical Company que también es
considerada como una de las mas grandes proveedoras de materias primas y productos
petroquimicos para el mercado nacional e internacional, si bien es cierto que no es la planta

petroquimica mas antigua, es importante reconocer que es una de las mas grandes del mundo.
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Se puede tener a SPC como referente de produccion, disefio, innovacion y comercializacion de
productos petroquimicos.

Figura 1l

Shazand Petrochemical Company

Nota. Recuperado de (Energy, 2022).
Planteamiento del problema

Fuera de la produccion de combustibles fosiles de baja calidad, el Ecuador no dispone
de una industria petroquimica formal y profesional que le permita abastecerse de productos
petroquimicos como lo son los plasticos, cauchos sintéticos, entre otros, los cuales son de
consumo masivo y prioritario hoy en dia a nivel mundial, y es en este tipo de productos que el
Ecuador y empresas privadas inyectan una gran cantidad de dinero (Informe estadistico enero
— diciembre del 2022 de PetroEcuador EP).

La petroquimica en el Ecuador trata de desarrollarse afio tras afio, pero la dependencia
gue tiene el pais de las importaciones de productos desde paises del extranjero dificulta que la
industria logre una independencia total. Ecuador entre enero del 2019 y abril del 2021 import6
materias primas de alrededor 9 344.5 Ton métricas (TM), tales como etileno y propileno
(Subgerencia de Programacion y Regulacién Direccién Nacional de Sintesis Macroecondémica,

2021).
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En Ecuador, existen algunos estudios como “Disefio de plantas de tratamiento de gas
natural para la separacién de los hidrocarburos y produccion de etileno a partir de etano” y
“Viabilidad para la ampliacion de la capacidad de refinacion e incorporacion de nuevos
procesos para el mejoramiento de la calidad de los combustibles en la refineria de Shushufindi”
con el objetivo de mejorar la industria. Existen procesos de mejora en el sector petrolero, uno
de ellos es el Steam Cracking, esta propuesta de disefio busca ser una guia o un referente
para empresas como EP PETROECUADOR o REPSOL. Ademas de brindar una vision amplia
a los inversionistas extranjeros de la existencia de estudios, capital humano e ideas para
aprovechar los recursos disponibles y cambiar la realidad nacional.

Justificacion e importancia

La presencia de la industria petroquimica es un indicador de independencia en el sector
productivo, el cual, desafortunadamente, el Ecuador no tiene, a diferencia de otros paises como
Arabia Saudita, Emiratos Arabes Unidos e Iran, que pueden suplir las necesidades de mercado
local e internacional.

Ecuador es un gran importador de materia prima tal como etileno, propileno y butileno,
estas importaciones pueden ser reducidas y corregidas con la implementacién de un modelo de
adaptacion a una refineria ya existente en el pais, con el fin de brindar valor agregado a los
diferentes productos de la destilacion del crudo como lo es la nafta.

La matriz productiva actual en el pais cambiaria con la implementacion y aplicacién de
la industria petroquimica en Ecuador, potenciando el crecimiento econémico, industrial,
produccién nacional e inversion extranjera teniendo resultados en el desarrollo de la economia
ecuatoriana permitiendo que el pais pueda competir con otros productores en el mercado
internacional.

La economia del pais es altamente dependiente de las exportaciones del crudo para

obtener ingresos. Para mejorar la economia es necesario desarrollar la industria petroquimica
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en el pais. Los procesos petroquimicos transforman materias primas en productos quimicos
con valor agregado, lo que permitirh generar plazas de trabajo y aumentar la economia local.
La integracién de una planta petroquimica a una refineria otorga algunos veneficios
tales como: la conversion de hidrocarburos en productos con valor agregado posibilita la
mezcla de varios productos de la refineria, utilizaciéon del excedente de hidrégeno que se
produce en las plantas para cubrir las necesidades energéticas de la refineria y asi alcanzar
una mayor eficiencia en el consumo global de energia, ademas de generar un referente en el
marco del disefio de plantas en sus etapas tempranas como los es el disefio conceptual para
procesos de este caracter industrial.
Objetivos
Objetivo General
Realizar el disefio conceptual del proceso de Steam-cracking para una capacidad de
procesamiento de 240 KTMA.
Objetivos Especificos
e Investigar sobre el estado del arte y concepto del Steam-cracking.
o Generar diagramas de flujo de procesos y balance de materiales.
e Realizar la estimacién de costos de capital de inversién utilizando un resumen
de equipos y procesos.
Hipotesis
Una adecuada revision bibliogréafica, uso de herramientas de simulacion de procesos, la
aplicacion de calculos referentes a balances de masa y energia y la generacion de diagramas
de flujo de procesos detallados, haran posible la generacién de un disefio conceptual de una
planta Steam cracking con una capacidad de procesamiento de 240 KTMA para la obtencién de
productos petroquimicos de alto valor agregado y asi establecer referentes que sirvan de guia

en el disefio de este tipo de plantas industriales.



Variables de investigacion
Variables dependientes
- Flujos de salida de las corrientes.
- Costos de los equipos utilizados en la simulacion.

Variables independientes

- Variables de operacion de las operaciones unitarias.

- Seleccion de método de tratamiento de nafta.

- Condiciones de materia prima, Nafta.

24
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Capitulo 1l
Marco teorico

De acuerdo con Douglas (1988), el disefio conceptual es un conjunto de disciplinas que
contribuyen a la identificacién del esquema de disefio 6ptimo y las condiciones nominales de
operacién de los procesos industriales. En el campo de la ingenieria quimica, el disefio
conceptual por sus siglas en ingles “CD” tiene como objetivo evaluar las mejores variables de
disefio y condiciones de operacién que maximicen el beneficio, también se describe como una
fase temprana del proceso de disefio, donde se conectan las lineas principales de funcién y la
forma del problema o proceso. Esto incluye el disefio de interacciones, experiencias, procesos
y estrategias. Implica una comprensién de las necesidades de las personas y como
satisfacerlas con productos, servicios y procesos. Los instrumentos comunes del disefio
conceptual son los bocetos y modelos conceptuales.
Disefio de plantas industriales

El disefio de plantas industriales se basa en la aplicacién de una gran variedad
disciplinas, conocimientos, técnicas, experiencias e ideas donde convergen muchos
profesionales para generar lograr generar un disefio 6ptimo que satisfaga todos los objetivos y
necesidades de la instauracion de una planta industrial. En el Gltimo siglo, muchos paises del
primer mundo han progresado en el &mbito del disefio de plantas teniendo altos y bajos, que
les han permitido establecer metodologias més claras y organizadas para llevar a cabo de
manera mucho mas organizada y prometedora, el disefio de cualquier planta industrial tal es el
caso que en 1986 Robert G. Cooper publico el proceso Stage Gate (SG) el cual es una
metodologia muy usada al dia de hoy, que describe de manera muy conocida y organizada,
todos los pasos para el desarrollo de un producto y las tecnologias que requieran para este. En
la Figura 2 se pueden ver algunos aspectos en los que ha evolucionado el disefio de plantas

industriales en comparacion con el anterior siglo anterior en cada una de sus etapas, lo que ha
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permitido que actualmente el disefio y construccion de las plantas industriales se lleve a cabo
notablemente mas rapido y con mejores resultados econémicos y técnicos.

Figura 2

Evolucién del disefio de plantas

\ DISENO DE PLANTAS SIGLO XX |

ER) . Predicciones por medio de
Se basaba en descubrimientos Estimaciones limitadas por la P

imi i i calculos y experimentos a
de yacimientos o invenciones demanda local principalmente ¥ €xp
T I escala laboratorio

Idergg{ﬁzg? de Definicion de una Analisis de Distribucion ch;gi:cnl:r;de
oprtinudad produccion Factibilidad (Layout) tecnologias Construccion y
l puesta en marcha
Se basaba en las dimensiones Propuestos a partir de - Ventas
de la necesidad y mercados conceplos generales de - Marketing
locales candidatos
| DISENO CONTEMPORANEQ DE PLANTAS
Alcance de la Asesoramiento Transferencia
tecnologia tecnolégico tecnologica
- Construccion de la planta y
) - Opciones de manufactura puesta en marcha
- Generacion de idea - Pruebas en planta piloto - Optimizacién para alcanzar
- Creacién de Vbase de datos - Disefio a detalle y especificaciones
- Sintesis preliminar de procesos dimensionamiento - Marketing
Concepto Factibilidad Desarrollo Manufactura Introduc Gt gef
producto
- Med\cwon?s de rendim_ientn _ Escalamiento
_ - Produccion de prototipos - Disefio de optimizacion para la
- Sintesis de algoritmos de proceso manufactura

Nota. Basado en los estudios de Robert G. Cooper (1986) y Seider et al (2009).

De la Figura 2, se observa que el disefio de plantas del siglo XX tiene una estructura
notablemente mas corta que el del contemporaneo, la cual consiste en 6 etapas que inicia en la
identificacidn de una potencial idea o de cubrir una necesidad que puede ser ampliada hasta el
punto de cubrir mercados ligeramente mas grandes que el local o regional, lo cual es un factor
gue hoy en dia se ha agigantado por el desarrollo del mercado internacional. También tiene
una definicidn del producto que es notablemente mas corta que la etapa conceptual
desarrollada en el procesos “Stage Gate”, ya que el disefio del siglo anterior no disponia de
bases de datos amplias del producto que se deseaba conseguir. Otra diferencia es una etapa

de analisis de factibilidad que en efecto era mucho menos precisa y desarrollada que la
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descrita en el SGPDP por sus siglas en ingles Stage Gate Product Development Process, en el
cual se evidencia la utilizacién de simuladores de procesos como los son PRO Il y Aspen Plus,
gue tienen una precision mucho mayor que los calculos realizados manualmente por
ingenieros. También es posible identificar la ausencia procesos a escala planta piloto en etapa
del desarrollo, donde se puede alcanzar mejores resultados que los estimados en laboratorio.
Por ultimo llama la atencién el hecho que el andlisis de tecnologias era una de las
Ultimas etapas del disefio de plantas del siglo XX, dado que actualmente el proceso Stage Gate
lo considera una de las etapas iniciales del disefio de plantas, tal es el caso, que la etapa de
seleccion de desarrollo de tecnhologias descrito tiene un completo subproceso del SG
denominado Stage Gate Technology Development Process por sus siglas en ingles SGTDP.
De acuerdo con Lim. H et al., (2021) otro de los avances contemporaneos en el disefio
de plantas con respecto al siglo anterior es la emergente revolucién de la industria 4.0 que, en
términos generales, describe la tendencia creciente hacia la automatizacion y el intercambio de
datos en tecnologia y procesos dentro de la industria manufacturera, que incluye:
e Internet de las cosas
o Elinternet industrial de las cosas
e Sistemas ciber fisico
e Fabricacion inteligente
e Fabricas inteligentes
¢ Computacion en la nube
¢ Computacién cognitiva
¢ Inteligencia artificial
Esta automatizacion permite crear un sistema de fabricacién por el cual las maguinas de

las diferentes fabricas se complementan con una conectividad inalambrica y sensores para
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monitorear y visualizar un proceso de produccién completo y poder tomar decisiones
auténomas (Lim. H et al., 2021).

El disefio conceptual, el cual es una fase temprana del disefio de cualquier planta
industrial, tiene sus cimientos en las bases del disefio, los cuales se componen de ciertos
parametros que se deben identificar a priori para empezar a disefiar una planta industrial,
referentes al producto deseado, materias primas, entre otros.

Bases de disefio

Al iniciar con el disefio es necesario establecer bases claras de partida como lo
menciona (Castillo, 2007) como: especificaciones del producto o productos deseados, tamafio
de la planta, materias primas con sus respectivas caracteristicas, criterios econémicos.
Descripcion de productos

Se denomina “producto” a cualquier resultado o salida de una planta productora el cual
tiene como finalidad suplir la necesidad de su utilizacién en alguna actividad econémica o del
dia a dia y estos se producen con el fin de ser comercializados con un valor agregado (Seider,
2009).

Para la vida moderna, los productos quimicos son esenciales. Al momento de disefiar
procesos para la fabricacion de estos, el mercado es un eje fundamental que direcciona los
objetivos y prioridades del disefio. Los productos quimicos se dividen en tres categorias:
productos quimicos basicos, los cuales se producen en grandes voliumenes y se comercializan
en funcion de la composicién quimica, pureza y precio, como por ejemplo acido sulfarico,
etileno, etc. Por otro lado, la quimica fina se produce en pequefas cantidades, un ejemplo de
ello es la produccién de 6xido de propileno, utilizado en la fabricacién de resinas. Finalmente,
productos quimicos de efecto o funcionales tal como los farmacos (Smith, 2005).

Productos petroquimicos basicos
Los petroquimicos de alto valor son productos quimicos obtenidos del petréleo que

tienen un alto valor de mercado y demanda. Son aquellos productos derivados del petroleo,
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que, por su gran versatilidad en las diversas reacciones quimicas presentes en la industria de
la produccion, son muy demandados (Seider, 2009).
Descripcion de materia prima

La materia prima es uno de los factores fundamentales para el disefio de una planta de
produccion, la cual considera la disponibilidad, calidad, costo y almacenamiento de la materia
prima. La transformacion quimica de las materias primas debe ser parte de un proceso
sostenible, en otras palabras, debe ser utilizada de forma eficiente para evitar productos no
deseados y perjudiciales para la infraestructura y para el medio ambiente. (Smith, 2005)
Ubicacion Geografica

Este es un factor de considerable importancia a que se toma en cuenta en el desarrollo
o planificacion de cualquier proceso industrial, ya que este bien puede impactar de manera
directa en costos de transporte, problemas socioecondmicos y geograficos. En la ubicacién de
las plantas intervienen diversos factores como indica (Rase & Barrow, 1977) a continuacion:

e En la seleccion de materias primas se considera la potencialidad de la fuente en
funcién de las necesidades presentes y futuras, asi como otras alternativas que
puedan sustituirla o ser una alternativa. Ademas de realizar un analisis
econdémico de la entrega de materia prima para cada localizacién que se
considere.

e En el transporte se debe considerar el precio del flete, que depende tanto de la
distancia como del peso de la carga. Por lo tanto, es necesario evaluar los
medios de transporte disponibles y sus tarifas tomando en cuenta la ubicacién de
la planta. Los medios de transporte pueden ser camiones, barcos y tuberias.

e Para el uso industrial del agua se realiza un estudio de estimacion de la cantidad
de agua necesaria para el funcionamiento de una planta en presente y futuro.

Ademés de un estudio cuidadoso del agua disponible en la zona donde se
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ubicard la planta, considerando fuentes como pozos, lagos y rios; ademas de la
cantidad de agua también se considera la calidad de agua.

¢ Eliminacion de desechos y reduccion del ruido son problemas existen que estan
sujetos a leyes especiales. Por lo tanto, se debe implementar un programa de
control efectivo de desechos y ruido.

e Es fundamental realizar una estimacion detallada de la cantidad de energia 'y
combustible necesaria para la operatividad de la planta; considerando la
necesidad de vapor y energia eléctrica. El vapor se obtiene en la propia planta,
mientras que la energia eléctrica se puede adquirir de compafiias que brinden
este servicio.

¢ Enla mano de obra es necesario tomar en cuenta los operarios y salarios

necesarios para gue la planta funcione de manera adecuada.

Refinacién de petréleo en el Ecuador

El primero inicio del Ecuador en el mundo del petréleo fue con la perforacion del primer
pozo llamado Ancon 1 ubicado en la actual provincia de Santa Elena. Para el afio de 1971
Ecuador obligo a la empresa extranjera Texas Gulf a devolver 930 000 hectareas al estado
ecuatoriano lo que le permitié tener control de las fases de la industria petrolera. Un afio
después se crea la Corporacién Estatal Petrolera Ecuatoriana (CEPE) quien construyo gran
parte de la infraestructura petrolera que se conoce actualmente. En 1926 Ecuador desarrollo el
procesamiento de hidrocarburos con una pequenfa refineria perteneciente a Anglo Ecuadorian
Oil, ubicada en la provincia de Santa Elena. Con la ayuda de una torre Universal en 1950 se
incrementd la capacidad de refinacién a 10 000 barriles por dia (bpd). Poco tiempo después en
el afio de 1969 se instal6 una planta llamada Parsons y una unidad de craqueo térmico
logrando que la capacidad aumente a 27 000 bpd. Actualmente Ecuador tiene tres refinerias:

Refineria Estatal de Esmeraldas, Refineria de La Libertad y el Complejo Industrial Shushufindi,
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este Ultimo consta de la refineria Amazonas y una planta de procesamiento de gas asociado.
La refineria Estatal de Esmeraldas esta ubicada en la provincia de Esmeraldas y cuenta con
una capacidad operativa de 110 000 bpd, es la mas importante del pais y produce los
siguientes derivados de petréleo: GLP, nafta, gasolina 87 octanos, gasolina 92 octanos,
combustible para motores de dos tiempos, jet fuel A-1, diésel Premium, diésel 2, Fuel oil 4, Fuel
oil base (residuo), asfalto RC-250, cemento asféltico AC-20 y Fuel oil de exportacion.

La refineria de La Libertad fue la primera refineria en el pais, inicio con dos plantas
Foster y Stratford, tiempo después se adiciono la planta Parsons. Actualmente la refineria tiene
una produccién de 45 000 bpd de derivados y produce GLP, Rubber solvent, gasolina 87
octanos, gasolina 92 octanos, combustible para motores de dos tiempos, mineral turpentine, jet
fuel A-1, diésel 1, diésel 2, spray oil, absorver oil y Fuel oil 4. Finalmente, el Complejo Industrial
Shushufindi (CIS) ubicado en la provincia de Sucumbios tiene a la Refineria Amazonas, la cual
consta de dos unidades de destilacion atmosférica de 10 000 bpd de capacidad cada una. En
este complejo se obtiene productos como GLP, gasolina 87 octanos, jet fuel A-1, diésel 1,
diésel 2 y residuo (Petroecuador, 2013).
Steam cracking
Historia del proceso

En el afio de 1861 se fundo la primera refineria de petréleo y afio tras afio se
desarrollaban varias tecnologias para poder procesar el crudo. Una de ellas fue el cragqueo
térmico, el cual, fue propuesto Vladimir Grigoryevich Shukhov juntamente con Sergei Gavrilov,
en el afio de 1891 y llevado a cabo con éxito en forma de proceso continuo, en Rusia, lo que
supuso un gran avance en el refinado del petréleo, este se basaba en la pirélisis de los
diferentes compuestos presentes en la nafta para asi producir por medio de altas temperaturas,
diferentes cadenas de olefinas y parafinas de menor peso molecular. Por otro lado, para el afio
de 1920 la Union Carbide and Carbon Co. construyé una planta piloto la cual funcionaba con

etano y propano y también creo el primer complejo quimico que empleaba productos derivados
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de la pirdlisis del gasdleo, esta tecnologia tuvo un avance significativo en toda Europa
Occidental principalmente en el Reino Unido, ademas de Japén. En el afio de 1939 iniciaba la
Segunda Guerra Mundial en donde la demanda de combustible aumentd, en 1942, British
Celance puso en marcha la primera unidad europea de craqueo a vapor en Spondon utilizaba
como materia prima al gasd6leo con una capacidad de 6000 Ton anuales. Los avances y
expansiones del steam cracking siguieron en 1946 Shell Chemical construyé un complejo
petroquimico en Staniow la materia prima que utilizaba era gases de refineria. Entre los afios
1940 y 1950 la produccidn de etileno crecié de 10 000 a 50 000 ton/afio. Posteriormente
aparecieron plantas gigantescas con produccién de millones de Ton anuales de etileno las
cuales aln son consideradas contemporaneas. Todos estos eventos son descritos de manera

didactica en la Figura 3. (Chauvel & Lefebvre, 1989; Gerali, 2019).



Figura 3
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Descripcion del proceso (Steam cracking)

El proceso de steam cracking es un proceso termoquimico en el cual se basa en la
pirolisis de la materia prima que se alimente, esta materia prima puede tener cierta complejidad
de acuerdo su naturaleza hidrocarburifera, como lo es cominmente utilizada, la nafta, esta
permite una visibn mas amplia del proceso, debido a que es una de las materias primas mas
utilizadas para la fabricacion no solo de etileno sino también simultdneamente para la obtencién
de una gran variedad de otros productos. Una planta de craqueo por vapor o steam cracking
estéa constituida por dos etapas, la primera etapa es la seccién caliente o reactiva que suele ser
operada entre 600 °C hasta 900 °C, aqui ocurre la pirélisis y la segunda etapa es una seccién
fria en donde se separan los productos formados. Este proceso consta con una serie de
hornos, calderas de rapido enfriamiento y un tren de fraccionamiento. La materia prima de
hidrocarburos ingresa a la seccion caliente de la unidad a través de la zona de conveccion del
horno, aqui se precalienta y se mezcla con vapor. El hidrocarburo y el agua pasan por la zona
de radiacion del horno, aqui ocurre una elevacion de temperatura y reaccion de pirdlisis. A la
salida del horno los efluentes ingresan a una torre de fraccionamiento primario que separa los
residuos pesados, gasolina y agua de pir6lisis en las corrientes secundarias, por otro lado, los
productos de la pirélisis salen por la parte superior, seguidamente se dirigen a la seccion de
comprension, lavado acustico y secado. Finalmente, ingresan las corrientes livianas a la
seccion fria, donde un tren extenso de separacién entrega los productos de alto valor agregado
como lo son las olefinas y BTX. (Chauvel & Lefebvre, 1989)

Compaiiias licenciantes del proceso

La produccién de petroquimicos de alta demanda, como el etileno o propileno, ha sido
analizada y estudiada en todo el mundo, es por esto por lo que existe gran variedad de
tecnologias disponibles, entre las cuales se puede mencionar: Total Energies Petrochemicals
Feluy (TEPF), Lummus, Stone & Webster, Braun, Kellong, Linde, entre otras. Dentro de las

tecnologias del steam cracking segun (Meyers, 2005) estan:
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e Tecnologia de Craqueo Lummus Global SRT, se aplica para la produccion de
etileno. La empresa tiene como nhombre Lummus Tecnology, en el afio de 1942
esta compafiia disefio y construyd la primera planta de etileno. En 1960 Lummus
presento innovacion en calentadores desintegradores con bobina vertical, la cual
reducia el tiempo de residencia.

e Latecnologia de etileno de Stone & Webster (S&W) lidera a nivel mundial,
aporta alrededor de un tercio de la capacidad productiva en todo el mundo desde
1990, esto debido a su considerable confiabilidad operativa, minimo tiempo de
instalacion y desempefio superior.

¢ Tecnologia de Etileno de KBR Score, nace a partir de la combinacion de dos
compafias M.W. Kellog Company y Brown & Root en 1998. KBR en los 60’s

fueron pioneros en incorporar mecheros e intercambiadores de calor con aletas.

Tecnologias de proceso y materia prima

Como se mencion0 anteriormente, existen varias licencias o tecnologias que trabajan
desde hace algunas décadas con el proceso de steam cracking, entre las cuales una de las
mas renombradas en el mundo y sobre todo en Europa, es la firma “Total Energies
Petrochemicals feluy” la cual es la seleccionada como base para el presente disefio conceptual
de la planta de steam cracking propuesta, cuyo diagrama base utilizado para el inicio del
proceso de referencia de este estudio, se ve ilustrado en el anexo 6.

Con base en los datos obtenidos del Informe estadistico enero — diciembre del 2022 de
PetroEcuador EP, Ecuador dispone de 3 refinerias que producen nafta base, la cual, es el
conglomerado de toda nafta producida en estas refinerias sin separar la ligera de la pesada. En
la Tabla 1 se detalla la produccién de nafta base de cada refineria, la cual puede ser utilizada
como materia prima para el proceso de steam craking estimandose un rendimiento intermedio

entre la alimentacién de nafta pesaday ligera.



Tabla 1

Disponibilidad de la materia prima
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Densidad
740 Kg/m?
nafta
BAR/afio
REFINERIAS m~3/afo nafta
nafta
Esmeraldas 836797 133050.723
Libertad 1007300 160160.7
Shushufindi 904852 143871.468

Kg/afio

98457535.02
118518918
106464886.3

TOTAL

estimacion
nafta
nafta base
ligera
98.457 9.845
118.518 11.851
106.464 10.646
323.441 32.3441

Nota. Adaptado de Informe estadistico Enero-Diciembre 2022, por EP Petroecuador 2023.

Es importante mencionar que, segun el mismo informe de EP PETROECUADOR, la

refineria de Lago Agrio no produce o actualmente no esta produciendo nafta base, ya que esta

refineria genera productos como:

e Gasolina
e Diesel 2
e JetA-1

e Residuo

El etileno, en su gran mayoria es producido por la desintegracidn térmica (pirolisis) de

hidrocarburos pesados. En todo el mundo la desintegracién de nafta constituye el 45% de la

materia prima utilizada en el steam cracking mientras que tan solo el 35% de las industrias

utilizan etano.

Una nafta que puede servir como materia prima de referencia para el presente disefio

conceptual, es la nafta ligera denominada NAFLIB-01 y caracterizada en el estudio de
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(Lisintufia, 2018), la cual es proveniente de la refineria de la libertad, esta también tiene un
contenido de azufre menor al 0.5%, lo cual permite a la materia prima caracterizarse como un
hidrocarburo endulzado, esta materia prima se sometera a un proceso simulado de steam
cracking para la obtencion de los productos deseados mencionados anteriormente.

La composicién real de la nafta reportada por (Lisintufia, 2018) para la alimentacién en
base a sus componentes es la siguiente:

Tabla 2

Composicién de la nafta proveniente de la refineria La Libertad

COMPUESTO CONCENTRACION RELATIVA
n-pentano 34,3042
2-metil pentano 0,629
n-hexano 0,8662
metil-ciclopentano 1,068
heptano 2,2168
3-metil hexano 1,2032
1,3-dimetilciclopentano 0,6896
Octano 5,9617
Nonano 3,1132
3,6-dimetil octano 1,1463
cicloheptano 0,5971
ciclohexano 1,4049

1,3-dimetilciclohexano 2,2033
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COMPUESTO

CONCENTRACION RELATIVA

2-metil heptano

metil-ciclohexano

3-metilheptano

1-etil,2-metilciclopentano

1,2,3-trimetilciclopentano

1,2,4-trimetilciclopentano
1,4-dimetilciclohexano
etil ciclohexano
1-metil,4-etilciclopentano

1,1,3-trimetilciclohexano

2-metil octano

1-etil,1-metilciclopentano
1,4-dimetilciclohexano
cis-Bicyclo[4.3.0]Nonane

1,2,3-trimetilciclohexano

1,2,4-trimetilciclohexano
metil ciclooctano
3 metil-octano

etil-benceno

2-metil octano

2,5018

4,377

1,2681

1,5101

1,3671

0,8443

0,7098

2,3762

0,6405

4,3728

1,9956

0,6204

0,5539

0,9866

0,4885

0,7022
0,7993
0,9576

1,1294

0,9343
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COMPUESTO

CONCENTRACION RELATIVA

2,3-dimetil heptano
1-metil,2-propilciclohexano
O-Xyleno
4-metil octano
1,2,3-trimetil-ciclohexano
1,1,2 trimetil-ciclohexano
propil ciclopentano
1-etil,4-metilciclohexano
O-Xyleno

2,3,4-trimetil hexano

benceno

Tolueno
x-etil,x-metil benceno
propil ciclohexano

Xyleno

x-etil,x-metil benceno

0,7593
0,5936
0,614
0,6961
0,5587
0,4934
0,4546
0,8493
1,982

0,525

1,1469
2,4546
0,536
0,4845
2,224

0,6522

Nota. Extraido de “implementacion de una metodologia en los laboratorios de petroquimica de

la universidad de las fuerzas armadas espe para la caracterizacion de nafta virgen obtenida en

ecuador” (p.93), por L. Lisintufa, 2018, Universidad de las Fuerzas Armadas ESPE.

Ahora, la composicion de la misma nafta alimentada en base a las familias de

componentes mayoritarios es la siguiente:
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Tabla 3

Composicion de nafta de la refineria La Libertad por familia de compuestos

PARAFINAS ISO- NAFTENOS AROMATICOS TOTAL
PARAFINAS

34,3042 - - - 34,3042
0,8662 0,629 2,4729 1,1469 5,115
3,4199 - 5,6637 2,4546 11,5382
9,7316 - 11,28 5,9494 26,9611
8,9812 - 8,7486 1,6252 19,355
1,1463 - 1,5802 - 2,7265
58,4495 0,6896 29,745 11,176 100

Nota. Extraido de “implementacién de una metodologia en los laboratorios de petroquimica de
la Universidad de las Fuerzas Armadas ESPE para la caracterizacion de nafta virgen obtenida

en ecuador” (p.94), por L. Lisintufia, 2018, Universidad de las Fuerzas Armadas ESPE.

Simulacién

Las simulaciones, son herramientas que permiten reproducir procesos de manera
numeérica para anticipar o proveer resultados de procesos de interés, mediante la estimacion de
propiedades que intervienen en el mismo. Estas simulaciones conjugan una gran variedad de
conocimientos, como lo son las leyes de conservacion de la materia, energia, paquetes

El steam cracking es otro proceso el cual puede ser simulado por algunos programas
como Aspen Plus y PRO I, siempre y cuando se disponga de unos datos de operacion y un
proceso de referencia confiables.

Para cada seccién o zonas de una simulacion, se recomienda seguir el procedimiento
tradicional de los simuladores de procesos, en el cual se comprenden los siguientes pasos

mencionados en (PRO/II 8.1 User guide, 2007):
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1. Dibujar el diagrama de flujo

2. Revisar las unidades de medida

3. Definir los componentes

4. Seleccionar el método termodinamico
5. Definir las corrientes de alimentacion
6. Establecer las condiciones de proceso

7. Correr simulacion

Paquetes termodindmicos

Los pagquetes o métodos termodindmicos son modelos matematicos que describen el
comportamiento de un sistema de componentes que interactian de diferentes maneras por su
diferente naturaleza. Para sistemas como el steam cracking donde interactian componentes no
polares como los hidrocarburos de la nafta y una especia polar como lo es el vapor de agua, se
recomienda usar el paquete de Peng Robinson y Boston-Mathias. Ademas de ser
recomendado por Vasudev et al., (2018) en su estudio de referencia donde simula un proceso
de steam cracking de nafta, simuladores de procesos como Aspen Plus, recomiendan utilizar
esta modificacién propuesta por Boston y Mathias, para aplicaciones de procesamiento de gas,
refineria y petroquimica, como lo son las plantas de gas, torres de destilacién de crudo y
plantas de etileno.
Steam cracking en el mundo

En el afio 2008 la industria de la produccién de etileno segun (Seddon, 2010) estaba
liderada por Norteamérica, Unién Europea y Lejano Oriente, este Ultimo bajo la influencia de
Japon y Corea. Estados Unidos produce alrededor de 29 MTMA de etileno mediante steam
cracking, esto representa el 80 % en Ameérica del Norte y el 24 % en el mundo. Dentro de la

zona norte del continente americano esta Canada, con una producciéon nominal de 5.53
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millones de Ton de etileno, México tiene tres plantas de etileno con capacidad nominal de
1.384 millones de Ton, la cual utiliza etano como materia prima.

La Unidn Europea tiene una capacidad nominal anual de produccion de 26.4 millones
de Ton de etileno. Dentro de este grupo, lidera Alemania, seguida por Francia, Paises Bajos y
Reino Unido. A diferencia de los Estados Unidos, la materia prima utilizada es la nafta. Rusia
abarca una capacidad nominal de produccién de etileno de 3.49 millones de Ton. En el Oriente
Medio aumenté la produccion de olefinas y resinas, debido a que la materia prima es barata y
al incremento de la demanda en el mercado chino. La capacidad de produccion de etileno era
de 10.4 millones de Ton entre cinco paises del Medio Oriente, la lista estaba encabezada por
Arabia Saudita con casi 7 millones de Ton; seguido por Iran, Catar y Kuwait con
aproximadamente 1 millén de Ton cada uno. Finalmente, Emiratos Arabes Unidos con 600,000
Ton. (Seddon, 2010)
Steam cracking frente a craqueo catalitico

El steam cracking es un proceso donde se trata alimentaciones como n-alcanos,
cicloalcanos, etano, propano, butano, hidrocarburos superiores del gas natural y aromaticos del
petroleo; transformandose en etileno, propileno, butadienos y butileno. Por otro lado, el craqueo
catalitico trabaja fragmentando moléculas sobre un catalizador de alimina o sélica a
temperaturas y presiones notablemente mas bajas que el steam cracking, operando a
aproximadamente 500 °C y 1.7 bar, este ultimo busca mejorar el rendimiento de la cadena
ramificada ademas de reducir la generacion de coque y residuos. Tiene como alimentacion
moléculas grandes presentes en la nafta y gaséleo produciendo moléculas de cinco a doce
atomos de carbono usadas para la gasolina. Ahora si bien es cierto, no es la ruta mas comun
para la produccion de productos petroquimicos, sin embargo, si el objetivo es producir
propileno y butenos, el craqueo catalitico es notablemente mas utilizado en Estados Unidos

gue el craqueo por vapor (Harold, 2013).
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Existen algunos parametros importantes en este tipo de procesos térmicos como lo son
tanto el craqueo al vapor (steam cracking) como el craqueo catalitico (FCC), entre los mas
relevantes segun Harold (2013), se encuentran:

e Fuente de calor: El steam cracking utiliza vapor como fuente de calor para
descomponer el material, mientras que el cracking catalitico utiliza un catalizador
para promover la reaccion quimica y reducir la temperatura necesaria para llevar
a cabo la reaccion.

e Temperatura: Debido a la utilizacion de un catalizador, el cracking catalitico se
lleva a cabo a temperaturas mucho mas bajas que el steam cracking,
generalmente en el rango de 450-650 °C en comparacién con 700-1100 °C para
el steam cracking, pero en ambos este parametro es crucial.

e Selectividad: El cracking catalitico suele ser mas selectivo que el steam
cracking, produciendo una mezcla mas controlada de productos y reduciendo la
cantidad de subproductos no deseados.

e Productos: El steam cracking suele producir una amplia variedad de
mondmeros, incluyendo etileno, propileno, butadieno y otros, mientras que el
cracking catalitico suele ser utilizado para producir principalmente etileno y
propileno.

e Costo: Debido a la necesidad de un catalizador y a la mayor selectividad, el
cracking catalitico suele ser mas costoso que el steam cracking.

En resumen, el steam cracking y el craqueo catalitico se basan en técnicas
complementarias que tales como la destilacién atmosférica, stripping, compresién multietapas,
guenching, entre otras que se utilizan en la industria quimica para producir diferentes tipos de

mondmeros y productos quimicos. La eleccidn entre ambas técnicas depende de varios
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factores, incluyendo la disponibilidad de los materiales de partida, los productos deseados y los

costos y requisitos de procesamiento.

Productos del steam cracking y su importancia

La produccién de productos petroquimicos basa su principal fuente de materia prima en

gas natural y petréleo crudo. Los destilados y residuos son precursores de olefinas y

aromaticos obtenidos mediante procesos de craqueo y reformado. Ademas, mediante el

cragueo de vapor de etano, GLP, fracciones liquidas de petréleo y residuos se obtienen

productos muy utilizados como los butilenos, el propileno, el etileno y el butadieno segin (Matar

& Hatch, 1994):

El etileno es la olefina mas importante para la elaboracién de productos
petroquimicos es por ello que se han generado métodos y procesos para su
produccién. El etileno con agua forma alcohol etilico, por otro lado, si al etileno le
agregamos cloro produce dicloruro de etileno que se descompone en cloruro de
vinilo el cual es un precursor fundamental del plastico. El etileno es un agente
alquilante activo, cuando este se aplica al benceno genera etilbenceno que
deshidrogenado produce estireno. El etilbenceno es un mondémero esencial para
la fabricacién de polimeros y copolimeros comerciales.

El propileno se obtiene principalmente del craqueo de vapor de hidrocarburos y
es un alqueno reactivo. El propileno puede polimerizarse de forma individual o
copolimerizarse con mondémeros como el etileno. Existen importantes productos
petroquimicos basados en propileno como isopropanol, alcohol alilico, glicerol y
acrilonitrilo.

Uno de los subproductos del craqueo de las refinerias y craqueo de vapor son
los butilenos o butenos, su polimerizacién produce caucho sintético con la ayuda

de catalizadores de coordinacion para obtener polimeros predominantes.
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e El butadieno es usado en la produccion de hexametilendiamina y acido adipico
ambos son mondémeros utilizados para elaborar nylon. Un derivado del
butadieno es el cloropreno aplicado en la sintesis del caucho de neopreno. El
butadieno tiene una gran importancia en el area automotriz, destaca también por
su empleabilidad para elaborar suelas de calzado, neumaticos y sellantes.
(Matar & Hatch, 1994; Repsol, 2021)

Uno de los sectores al cual el pais destina mas recursos es el sector del comercio en
donde las importaciones de materiales plasticos, cauchos sintéticos, entre otros de origen
polimérico, tales como polietileno y propileno, segun el Servicio Nacional de Aduana del
Ecuador (SENAE). En el afio 2021, Ecuador import6 alrededor de 76 900 Ton de polipropileno
y 20 000 Ton de etileno (SENAE, 2021).

Balance de masay energia

Tanto el balance de masa como de energia son aspectos fundamentales de cualquier
proceso, alin mas cuando es un proceso se lleva a escala industrial, donde la presencia de
algun desbalance “error de balance” puede significar una perdida enorme de dinero e incluso
riesgos de seguridad (Felder, 2006).

Para aplicar un balance de masa se puede utilizar la expresion del balance de masa
general para un sistema abierto descrita por Felder (2006), la cual es aplicable tanto para
analisis por corrientes y también componente a componente de estas corrientes, esta ecuacion
1 es expresada como:

E-S+G =4 1)

En donde para los siguientes casos cada variable representa:

Tabla 4

Parametros del balance de masa segun su caso
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Balance por corrientes Balance por componentes
E = Sumatoria de corrientes de entrada E = Sumatoria de flujos masicos del
del sistema componente “i” entrantes al sistema
S = Sumatoria de corrientes de salida del S = Sumatoria de flujos masicos del
sistema componente “i” salientes del sistema

G = Tasa de generacion del componente
G = Generacion del sistema =0

w
|

# 0, para la unidad del reactor

A = acumulacién =0 A = acumulacién =0

Esta ecuacion 1 tendra dos bases de célculo, uno en base a las corrientes de entrada y
salida del proceso en general y otro en torno a los diferentes equipos principales que
componen la planta de steam craking ya sea componente a componente o por corrientes del
sistema.

Balance de materiales global del proceso

De acuerdo con el enfoque propuesto por Linares et al., (2009) en su estudio referente a
los balances de masa simplificados en los procesos de refinacion de hidrocarburos, se puede
reducir, la anterior expresién para un balance de masa general para sistemas abiertos hasta

una igualdad entre las corrientes de entrada y salida denotada de la siguiente manera:

Z Mcorrientes de entrada — Z Mcorrientes de salida (2)

Balance de masa por operaciones unitarias

Dentro de la planta de steam cracking propuesta existen unidades que requieren
establecer balances de masa en base a las corrientes y en base a los componentes de manera
simultdneamente, como lo es el caso de las columnas de destilacion las cuales requieren de
estas dos bases de analisis, siguiendo las ecuaciones 1y 2 teniendo un balance de masa por

corrientes y por componente expresados de a continuacion.
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- Balance por corrientes:

My = myp + Mg )
Donde:

m,= Flujo masico de la alimentacion.

mp= Flujo masico del destilado.

mp= Flujo masico del fondo.
- Balance por componentes:

= miD + ThiF (4)

m; ,= Flujo masico del componente “i" en la alimentacion.

11
|

m;, = Flujo masico del componente “i" en el destilado.

113
|

;= Flujo masico del componente “i" en el fondo.

Ahora la misma expresion expresada en términos de la fraccion masica del componente

i”
My * Xj, = Mp * X, + Mp* X, (5)
Donde:

m,= Flujo masico de la alimentacion.

mp= Flujo masico del destilado.

mp= Flujo masico del fondo.

x; 4= fraccion masica del componente “i” en la corriente de alimentacion.

x; p= fraccion masica del componente “i” en la corriente del destilado.

@
|

x; p= fraccion masica del componente “i” en la corriente del fondo.

Ademas, se sabe que la fraccion molar del componente “i” esta dada por:

m;, i,

x: = Sy = Cx _ Mg
ig — 'lD_mD’L

(6)

A My F mg
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Donde:

m; 4; M; p; M; p = Flujos masicos del componente “i” en las corrientes de alimentacion,

destilado y fondo respectivamente.

Balance de energia por equipos

Los equipos utilizados en el presente proceso de steam cracking son representan
sistemas abiertos, se pueden utilizar las expresiones clasicas de la termodinamica para el
balance de energia de este tipo de sistemas:
Balance de energia para sistemas abiertos

Eentrada — Esatida = AEsistema (7)

Donde:

E= energia

Q —W = AH + AE, + AE, 8

Donde:

W = trabajo

Q =calor

Delta Ec = delta de energia cinética

Delta Ep = delta de energia potencial

La ecuacion anterior (8) aplica para todos los equipos, pero cada una tiene diferentes
condiciones o supuestos que afectan a sus parametros. Tomando como ejemplo la unidad de
generacién de vapor, para realizar su respectivo balance de energia se tiene:
Costos de capital de inversién

Existen algunos métodos para estimar el capital total de inversion por sus siglas en
inglés (TCI), tiendo un nivel depreciacion diferente en funcion de cuan laboriosos y detallados

se desea trabajar, entre estos se encuentran, el método de “Economia de escala y factor de las
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seis décimas”y el “Célculo de componentes del TCI”, siendo este Ultimo mucho mas laborioso
y preciso que el método de escala.
Estimacion de costo por métodos de escalamiento

De acuerdo con Seider et al., (2009) los costos tienen un rol pilar en el disefio de
cualquier planta o proyecto, existen diferentes maneras de estimacién preliminar de costos de
capital de proyectos nuevos o modernizacion de plantas ya existentes. En los costos se pueden
utilizar férmulas o indices de costos. Los indices de costos permiten determinar un costo
estimado de la inversién de la capital. El costo de adquisicidn de equipos suele ser obtenidos a
partir de férmulas, ecuaciones, graficos o presupuestos de proveedores, sin embargo, estos
costos no son estaticos debido a la inflacidn los precios aumentan afos tras afio. Los indices
comunmente utilizados son:

- indice de costos de planta de Ingenieria quimica (CE).

- Indice de costos de equipos Marshall & Swift.

- indice Nelson-Farrar (NF) costo de construccion de refinerias.
- Indice Engineering News-Record por sus siglas en ingles ENR.

Estos indices son descritos de manera breve por (Seider et al., 2009).

Los indices CE y NF siendo sus siglas en inglés, consideran mano de obra y los
materiales necesarios para la fabricacion del producto, sin embargo, el indice NF se limita al
sector petrolero, por otro lado, el indice CE abarca toda la industria de transformacién quimica.
Los indices cubren también equipos como intercambiadores de calor, bombas y compresores,
etc. El indice ENR tiene un enfoque dirigido a los productos quimicos basicos o primarios y
secundarios (Seider et al., 2009).

Las plantas quimicas son creadas y disefladas para generar ganancias, es necesario
realizar una estimacion del costo de capital de inversion como lo menciona (Towler & Sinnott,

2008).
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Costos de planta ISBL: ISBL como sus siglas en inglés indican es Inside Battery Limits

(limites de bateria interna) dentro de estos costos estan incluidos costos de adquisicion, asi

como de instalacién de todos los equipos que conforman la nueva planta (Sinnot, 2006).

Los costos que estan incluidos dentro del campo directo son:

Equipo principal: reactores, columnas, hornos, enfriadores, compresores,
bombas e intercambiadores de calor

Articulos a granel: valvulas, tuberias, cableado, instrumentos, estructuras,
aislamiento, pintura, etc.

Obras civiles: caminos, cimentaciones, edificaciones y alcantarillados.

Alquiler de maquinaria de construccion

Gastos y servicios de campo, como alquiler de comedor, costos de especialistas,
pago de horas extras

Seguro de construccion

Prestaciones y cargas labores (seguridad social e indemnizacion laboral)
Gastos generales miscelaneos como honorarios, servicios legales, aranceles de

importacion, costos de fletes, etc.

Para estimar el costo total de inversion, segun Sinnot (2006), se mencionan la

existencia los siguientes métodos:

1. Método de datos histéricos de precios.

2. Método de conteo de pasos.

Datos histéricos de costos: Para estimar el costo de una planta es necesario

escalarlo a partir del costo conocido de una planta anterior que haya utiliza la misma tecnologia

0 gque tenga los mismos datos publicados. Para aplicar esta estimacién no es necesario un

disefio detallado, se necesita la tasa de produccion y el costo de capital de una planta (Sinnot,

2006).
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Método de conteo de pasos: Este método se aplica cuando no se tiene el dato
estimado de una planta similar, se puede realizar estimaciones de orden de magnitud
agregando contribuciones para secciones de la planta. Los ingenieros de disefio
experimentales pueden calcular el valor de ciertas unidades de proceso en base el ISBL, por
ejemplo, mencionan que el 20% del ISBL es el costo del reactor y el 80% del ISBL corresponde
a la seccion de destilacion y purificacion del producto. Un enfoque alternativo es el método de
Bridgewater que correlaciona la capacidad de la planta con los pasos de procesamiento de la
planta (Sinnot, 2006).

Localizacion y distribucion de planta de steam cracking (Layout)

La refinacién consta de procesos como: separacion, transformacion y purificacion, esto

transforma a la materia prima en productos utiles aplicados en diferentes industrias con el fin de

satisfacer la demanda nacional.



Figura 3

Mapa de las diferentes refinerias del Ecuador

REFINERIAS A NIVEL NACIONAL

Refineria
Esmeraldas

Sucumblos

Refineria
] Shushufindi

Frarvinco de Orellans

Los fioa

Refineria
La Libertad

Nota. Adaptado del Informe estadistico enero-diciembre 2022 EP Petroecuador.

En el Ecuador existen tres grandes refinerias. Refineria de Esmeraldas ubicada en la
costa ecuatoriana junto al océano pacifico en la provincia de Esmeraldas, Refineria de la
Libertad se encuentran en la provincia de Santa Elena y finalmente Refineria Shushufindi
localizada en la provincia de Sucumbios como lo muestra la Figura 3, cada una con la

capacidad operativa y productos descritos en la Tabla 5.

51



Tabla b

Produccién general de las refinerias.
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Capacidad
Nombre Operativa

Bls./dia

Productos

Esmeraldas 110000

La Libertad
45000

Shushufindi 20000

Naftas(gasolinas), Diésel 2 y
Premium,
Jet A-1, Fuel oil, GLP, Asfaltos y

Azufre

Naftas(gasolinas), Diésel 1y 2,
Jet A-1, Fuel oil, GLP, Solventes,

Absorber Oil

Naftas(gasolinas), Diésel 1y 2,

Jet A-1, Fuel oil, GLP, Residuo.

Nota. Adaptado del Informe estadistico enero-diciembre 2022 EP Petroecuador.

Es util disponer de datos de produccién de la materia prima en unidades de masa y no

de volumen dado que algunos calculos como lo son los balances de masa y energia, requieren

de una base de calcula en masa como se lo plantea en la Tabla 6.



Tabla 6

Produccién de nafta de las refinerias del Ecuador
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REFINERIAS nafta base nafta ligera
Esmeraldas 98.45753502 9.845
Libertad 118.518918 11.851
Shushufindi 106.4648863 10.646
Total 323.4413393 32.344

Nota. Adaptado del Informe estadistico enero-diciembre 2022 EP Petroecuador.

Ubicacion geogréfica de la planta de steam cracking propuesta

Complejo Industrial Shushufindi (CIS): En el complejo industrial se encuentra la

Refineria Shushufindi y la planta de gas Shushufindi, ubicados en la regién Oriente del pais, en

la provincia de Sucumbios, en el cantén Shushufindi, esta es otra de las candidatas a para la

ubicacion de la planta.

Figura 4

Complejo industrial Shushufindi
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Refineria de Esmeraldas: Ubicada en la region costa en la provincia de Esmeraldas,
en el canton Esmeraldas, la refineria de Esmeraldas es otra de las candidatas para albergar a
la planta de steam cracking propuesto en el presente disefio conceptual.

Figura s

Imagen satelital de la refineria de Esmeraldas
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Nota. Recuperado de Google Maps.

Refineria de La Libertad: Refineria también ubicada en la regién costa en la provincia
de Santa Elena como lo ilustra la Figura 6, en el canton La Libertad, es la tltima de las
candidatas donde se considera instalar la planta de steam cracking planteada en el presente

disefio conceptual.
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Figura 6

Imagen satelital de la refineria de La Libertad
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Nota. Recuperado de Google Maps.

Produccion de materia prima

La materia prima es un aspecto importante que considerar en la cadena de suministro,
se debe tomar en cuenta la disponibilidad, la calidad de la materia prima, esto en funcion de la
necesidad de disefo y costos de transporte.

Complejo Industrial Shushufindi (CIS): Inicio sus actividades en el afio de 1987, con
una produccién aproximada de 10 000 barriles/dia, después esta cantidad fue duplicada, es
decir, su produccién paso a ser 20 000 barriles/dia en1995. En el periodo de enero- diciembre
del afio 2022 segun el informe estadistico de EP Petroecuador la refineria de Shushufindi
produjo nafta base de 306 406 barriles, la nafta base es la combinacién de nafta ligera 'y
pesada segun (Informe Estadistico de EP Petroecuador, 2022).

Refineria de Esmeraldas: Una de las mas antiguas, construida en el afio de 1977,
consta de una capacidad de operacion de 110 000 barriles diarios, los datos estadisticos

brindados por EP Petroecuador mencionan que en el periodo de enero-diciembre del presente
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afio se obtuvo en: nafta base 157 808 barriles y nafta 403 625 barriles (Informe Estadistico de
EP Petroecuador, 2022).

Refineria de La Libertad: Construida en el afio de 1987, tiene la capacidad de producir
45 000 barriles/dia, EP Petroecuador registra una produccién de 352 115 barriles de nafta base
en los meses entre enero y abril del afio en curso segun (Informe Estadistico de EP

Petroecuador, 2022).

Efluentes de agua

Refineria Estatal de Esmeraldas: El principal efluente de agua dulce que abastece a la
provincia de Esmeraldas es el rio Esmeraldas, PetroEcuador bombea agua a dos piscinas Ay
B, aqui almacenan agua para todo el tratamiento hidrocarburifero.

Figura 7

Hidrografia de la provincia de Esmeraldas
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Nota. Recuperado de CISPDR.
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Refineria de Shushufindi: La red hidrografica de la provincia de Sucumbios comprende
rios como Putumayo, Napo, San Miguel, por otro lado, también cuenta con subcuencas de rios
como Aguarico, Jivino y Quijos-Coca; se dispone de abundantes recursos hidricos esto debido
a la ubicacion geogréfica beneficiada por rios, clima, superficie y subsuelos (Jefatura de plan
de desarrollo y ordenamiento & territorial, 2015) .

Refineria de La Libertad: La refineria de La Libertad como mencionamos anteriormente
esta ubicada en la provincia de Santa Elena tiene un sistema hidrografico compuesto por rios
como Jativa y Zaponal que nacen En la Cordillera Chongdn- colonche.

Vias de transporte

El transporte de petréleo en Ecuador se realiza a través de oleoductos, se traslada
desde la Amazonia ecuatoriana hacia el puerto petrolero Balao ubicado en la provincia de
Esmeraldas y Terminal de La Libertad en Santa Elena, tanto para la venta como para exportar,
ademas de enviar crudo a la refineria estas Ultimas para cada proceso de derivados enfocado
en el consumo interno nacional. Es importante mencionar que antes de que el petréleo sea
transportado al centro de refinacion los fluidos son transportados por lineas de flujo. Uno de los
ductos utilizados es: SOTE (Sistema de Oleoducto Transecuatoriano) es un oleoducto que
inicia en la regibn amazonica, atraviesa la cordillera de los Andes hasta su destino que es el
puerto de Balao en las costas del océano pacifico actualmente tiene la capacidad de
transportar 360 000 bpd (barriles por dia), por otra parte, Oleoducto San Miguel-Lago Agrio,
este oleoducto es utilizado Gnicamente cuando sea necesario desde Lago Agrio, formado a
través de una alianza con Colombia Oleoducto Transandino (OTA), finalmente el Ecuador
cuenta con el oleoducto de Crudos Pesados (OCP) considerado como el segundo oleoducto
principal para movilizar crudo desde la region Oriente hasta la Costa, capaz de transportar
alrededor de 518 000 bpd hasta el parque del Terminal Maritimo que se encuentra cercano al
puerto de Balao en la provincia de Esmeraldas, por otro lado, existen ramales que son lineas

de transporte secundarias, ramales Villano transporta 40 000 bpd desde el campo Villano en la
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provincia de Pastaza, hasta Baeza, SOTE y Edén Yuturi ramal inicia su recorrido desde el
campo que lleva el mismo nombre con posibilidad de movilizar 100 000 bpd hasta Lago Agrio.

Figura 8
Mapa de los diferentes oleoductos del Ecuador
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Nota. Recuperado de EP Petroecuador (Chamarro 2019).

Distribucidn de la planta
Propuesta de layout para la planta de stream cracking como se menciona en el capitulo
Il serd la distribucién por producto en linea, esta distribucién de la planta de steam cracking

trata sobre la produccion de petroquimicos de alto valor agregado tales como el etileno y
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propileno. El material se transporta al lugar requerido para ser tratado, en otras palabras, en
este caso la materia prima se dirige al reactor u horno, después al compresor y finalmente a
cada uno de los separadores; esta distribucion coloca las unidades de operacion en un lugar
inmediato adyacente al siguiente, dicho de otra manera, el equipo empleado para la produccién
estaran situados de acuerdo con la secuencia de operaciones necesarias para lograr el
producto final de manera analoga a la Figura 9 reportada por Armando.J (2013.) con pequefias
variaciones como la omision del reactor de acetileno y la unidad extra de desmatanizacion.

Figura 9

Distribucion (Layout) recomendada para la planta de steam cracking

Nota. Recuperado de Armando.J (2013).

La empresa Repsol tiene completo de petroquimica en Espafia especificamente en
Tarragona, en este complejo cuenta con un craqueador de olefinas que se utilizard como
referencia para establecer una distribucion o layout de la planta con respecto del resto de la

refineria.
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Figura 10

Dibujo del complejo industrial de Repsol en Tarragona, Espafia
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Nota. Recuperado de Repsol.es 2023.

Especificamente el craqueador de olefinas tiene una produccién anual de 720000 Ton
anuales de etileno lo cual permitird establecer una referencia de capacidad-area entre la planta
de steam cracking propuesta en el presente disefio conceptual y la ilustrada en la layout de la
planta de tarragona. Ademas de esto en la Figura 10 se pueden verificar que la posicion mas
conveniente de la planta respecto del resto de instalaciones de la refineria, como lo son los
tanques de almacenamiento, recepcién de materias primas desde el puerto tanques de
recepcion, plantas de cogeneracion de energia y tratamientos de agua (La Vanguardia, 2022).

Usando la herramienta de google earth se obtiene un acercamiento al craqueador de

olefinas, también se toma las dimensiones que ocupa.
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Figura 11

Complejo Industrial Repsol Tarragona

Repsol Petréleo
y Tarragona

Nota. Recuperado de Google Earth.

La Figura 11 ilustra la infraestructura completa de la refineria de Repsol en Tarragona,
Espafia, la cual es utilizada como referencia para la implementacion de la planta de steam
cracking en la refineria de Esmeraldas de la misma forma en que la planta de cracker de
olefinas fue implementada en esta refineria de Repsol.

La Figura 11 describe de forma visual, la infraestructura y disefio de la planta “Cracker
de olefinas” en la cual se puede apreciar algunos de los equipos que requieren de mayor
especio dentro de la planta, entre estas se pueden ver las columnas de destilacion o zonas de
fraccionamiento, también de igual manera, se intuye que dentro de las estructuras con techo se
encuentra el reactor u horno de pirolisis el cual requiere de una gran longitud o a su vez
muchos tubos, en la otra estructura tapada se entiende que esta la unidad de generacion de

vapor que también es un horno que requiere de considerables dimensiones.
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Figura 12

Planta Cracker de olefinas de la refineria de Repsol

Cémara: 181 m 41°10'16'N 1°1317°E

Nota. Recuperado de Google Earth.

Con la ayuda del medidor de Google Earth se puede medir el area que es utilizada para
la planta de craqueo de olefinas de la refineria de Repsol en Tarragona Espafia, para su
posterior comparacién y reacondicionamiento de la planta de steam cracking propuesta en el
presente disefio conceptual por medio de una relacién capacidad de procesamiento / area

requerida aplicando la siguiente expresion:

cr _ Ar
C_E_AE 9

Despejando la anterior expresion se puede estimar el area que requeriria la planta de
steam cracking en la refineria de Esmeraldas:
Cg
Ap =Ar-—- (10)
Cr
Donde:
Ap: area requerida para la planta de steam cracking en la refineria de esmeraldas.
Ar = 17150m? : area utilizada por la planta de cracker de olefinas en la refineria de

Tarragona.
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Cr = 720 KTMA : Capacidad de produccion de etileno de la planta de tarragona.

Cr = 33.26 KTMA : Capacidad de produccion de etileno de la planta de steam cracking
en la refineria de esmeraldas.

Realizando el calculo de At se obtiene un valor de 792 m? este también reduciria los
espacios normales para desplazamiento y actuar de los operarios entre los diferentes equipos y
estructuras de la planta por lo que por seguridad se establecié un valor de al menos 3000 m?,
valor que se verificara comparara posteriormente con la disponibilidad de area de la refineria de
Esmeraldas.

Figura 13

Area del cracker de olefinas de la refineria de Repsol, Tarragona
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Nota. Recuperado de Google Earth.

De la Figura 13 se puede apreciar el area disponible y propuesta para implementar la
planta de steam cracking en la refineria de Esmeraldas que es la principal candidata para
albergar la planta debido principalmente a la ubicacion estratégica, materia prima disponible y
efluentes de agua.

Actualmente la refineria estatal de esmeraldas cuenta con un area disponible para de
16455 m? para posibles nuevos proyectos entre estos, la presente propuesta de steam cracking

puede ser una candidate id6nea.
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Figura 14

Area disponible en la refineria de Esmeraldas
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Nota. Recuperado de Google Earth.

Limitaciones del presente estudio

El disefio de una planta de produccion cualquiera, incluyendo las petroquimicas,
comienza con un objetivo especifico en base a una necesidad. Sin embargo, el disefiador se
enfrenta a varias limitaciones que reduciran el nimero de disefios posibles. Estas limitaciones
pueden incluir las tantas diversas tecnologias disponibles para el proceso quimico especifico,
cbdigos de disefio nacionales o locales que se deben seguir, la disponibilidad limitada de
materias primas necesarias en la ubicacion de la planta, los costos de construccion, puesta en
marcha, operacion, mantenimiento y disponibilidad de infraestructura. Ademas, en el disefio se
debe considerar las normas de seguridad de cada pais, evitar la produccién de emisiones y
residuos perjudiciales para el medio ambiente y cumplir con la legislacion ambiental de la
localidad donde se planea instalar la planta. Es importante también que el consumo de energia
sea Optimo y utilizar los recursos hidricos de manera sostenible, las normas tampoco son

aplicadas en el alcance de este estudio(Smith, 2005; Towler & Sinnott, 2008).
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Normas: El manejo de normas y reglamentos como menciona (Castillo, 2007) es
fundamental para un proyecto de ingenieria, se pueden clasificar en dos grupos, el primero en
aguellas normas, cédigos y reglamentos que son especificos de cada legislacion vigente y que
son obligatorios y, por otro lado, las normas y cédigos nacionales e internacionales cuyo uso es
exigido.

¢ Normas nacionales dadas por ministerio de la industria, energia, obras publicas,
transportes y medio ambiente, Ej. INEN.
e Normas internacionales como:
- ASTM (American Society for Testing and Materials) se refiere a la calidad de los
materiales.
- ASME (American Society of Mechanical Engineers) hace referencia a la
construccion de equipos mecanicos.
- API (American Petroleum Institute) en relacion con la industria del petréleo.
- ASA (American Standars Association) normas de calidad de construcciones
mecanicas como tuberias y sus accesorios.
- NFPA (National Fire Protection Association) indica normas referentes a la
proteccion contra el fuego de materiales y construcciones.
- NEMA (National Electric Manufacturers Association) menciona normas de

equipos y materiales eléctricos y electronicos.

La norma aplicada de manera usual para cualquier planta, empresa o0 negocio es
Systematic Layout Planning SLP, planeacién sisteméatica de la distribucién de la planta, esto es,
distribucion adecuada para el uso de recursos como espacio, manos de obra, maquinaria,
equipos. Optimizando asi tiempo, transporte y recursos econémicos (Platas & Cervantes,

2014).
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Planear la distribucion de la planta permite crear un ecosistema completo tomando en
cuenta recursos ya existentes como espacio, mano de obra, maquinaria o equipo. Ademas, de
servicios auxiliares, de esta manera se busca que la distribucién de la planta llegue a constar
con un proceso de eficiencia y seguridad (Platas & Cervantes, 2014).

Existen cuatro tipos de distribucidn de una planta: posicion fija del material, proceso o
funcion, por producto o en linea y manufactura celular. La distribucion por posicion fija del
material consiste en mantener el material en un lugar en especifico, mientras que todas las
magquinarias, herramientas y manos de obra son trasladadas hasta donde se encuentra el
material. La distribucién por proceso o funcién, también conocido como taller de tareas, agrupa
las actividades de operacion de un mismo tipo de proceso. En la distribucién por producto o en
linea, el producto se fabrica en una zona determinada y la materia se mueve constantemente al
lugar requerido. Por ultimo, la distribucion para la manufactura celular, también conocida como
manufactura en celdas, agrupan en celdas disefiadas para producir una unica familia de
componentes (Platas & Cervantes, 2014). Todas estas son normas que permiten disefiar una

planta.
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Capitulo 1l
Metodologia
Seleccidn de materias primay tecnologias de proceso

Para la seleccion de la tecnologia mas adecuada entre las mencionadas en el Capitulo
Il, se tuvo en cuenta principalmente que las caracteristicas de las naftas disponibles en
Ecuador sean compatibles o recomendadas segun la patente de seleccién, tal es el caso, “Total
Energies Petrochemicals Feluy (TEPF)” recomienda utilizar una nafta con contenidos elevados
de olefinas, pero a su vez también brinda cierta flexibilidad para la alimentacién del proceso,
contemplando naftas ligeras y pesadas, hasta materias prima como etano tiendo ligeras
modificaciones al proceso, por otro lado, las tecnologias “Lummus” y “Linde” sugieren de
manera mas estricta el uso de naftas ligeras, las cuales presentan contenidos mas altos de
parafinas y ya que son poco abundantes en Ecuador, no son buenas candidatas para ser
seleccionadas.

Una vez identificada la tecnologia, se procede a generar una aproximacion que permita
simplificar de manera bastante precisa la composicidn de los compuestos principales y
mayoritarios de la nafta de referencia. Se establece una alimentacién de 240 KTMA de la nafta
de esta nafta aproximada y una relacion de alimentacién de agua/nafta recomendada por la
patente de referencia.

Construccion de un diagrama de flujo de proceso (BFD)

Siguiendo la estructura de descrita en la patente No. US2013/0046122A1, se establecid
un esquema base para el proceso de steam cracking que describe de manera general el
proceso original sin mejoras u optimizaciones, las cuales son desarrolladas a mayor
profundidad en los alcances posteriores de esta patente de Total Energies Petrochemicals
Feluy (TEPF), esta estructura base comprende los procesos incluidos en la Figura 15, ilustrada

en mencionada patente de referencia, la cual no comprende ninguna mejora al proceso original
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de steam cracking, este proceso original se seccioné en 4 zonas diferentes cada una con sus
diferentes operaciones unitarias y reactivas:

Figura 15

Diagrama de bloques del proceso de steam cracking de la patente.
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Nota. Recuperado de (Walter et al., 2013).

En la presente propuesta se estima obtener una produccién de propileno de alrededor
de 31y 33 KTMA de etileno y propileno respectivamente. Estos elementos son materia prima
para fabricar sus respectivos polimeros, en otras palabras, la propuesta cubriria un 30% de la
materia prima del monémero precursor de polipropileno y el 100% del mondémero precursor del
polietileno para posteriormente procesarlos en una planta de polimerizacion fuera de los
alcances de este estudio y asi reducir drasticamente los gastos de importacion de estos
productos.

1. Zonade reaccion.
e Corrientes de alimentacion

e Unidad de generacion de vapor
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e Reactor PFR (Horno de pirolisis)
¢ Intercambiador de calor (Regenerador)
2. Zonade enfriamiento.
e Mdltiples enfriadores
e Intercomprensiones
e Purga de agua
3. Zonade compresion o fraccionamiento primario.
e Multi compresor
4. Zonade fraccionamiento o separacion.
e Desmetanizador | (T-400)
e Desmetanizador Il (T-406)
e Desetanizador (T-401)
o Despropanizador (T-402)
e Debutanizador (T-403)
e Fraccionador C2 (T-404)

e Fraccionador C3 (T-405)

Se considera la incorporacion de algunas modificaciones al diagrama de bloques (BFD)
de la patente de referencia, ya que se esperan diferencias significativas en los resultados
reportados en la bibliografia de base utilizada en el presente disefio conceptual. Esta
moadificacion podria consistir en una unidad mas de desmetanizacién.

Descripcion del proceso a ser utilizado

En la presente propuesta de disefio se describe de manera especifica el proceso de una
planta de steam craking el cual estd comprendido por una zona de craqueo 0 zona reactiva,

una de enfriamiento, una de compresion y otra zona de fraccionamiento o de separacion.
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La zona de reaccidén comienza con una alimentacion de 240 KTMA de nafta base,
ademas con una corriente paralela de vapor obtenida a partir de una caldera que evapora la
alimentacién de agua en una relacion de 0.35 Kg agua/Kg nafta lo que implica un flujo de 84
KTMA de agua, posterior a esto, la nafta se precalienta a 434 °C, por medio de un intercambio
de calor con una temperatura de aproximacion de 50 °C con el efluente del reactor para
aprovechar de mejor manera la eficiencia térmica del sistema, antes de entrar al reactor en
mezclada con el vapor de agua alcanzando una presion aproximadamente de 4 bar y una
temperatura de 450 °C, después entra al reactor hasta alcanzar a una temperatura de craqueo
térmico de hidrocarburos. En el horno o reactor la presion es de 3 atmosferas y 800 °C. Los
hornos de pirdlisis tienen internamente una seccién de conveccién y una seccién radiante. El
efluente del horno de pirolisis contiene los productos de hidrocarburos gaseosos de 1 a 35
atomos de carbono, por ultimo, este es enfriado hasta 100 °C y hasta 2.5 MPa para ingresar a
la zona de fraccionamiento o separaciones.

En el presente modelo, este compresor, con la columna flash, funciona como el
fraccionador primario. La corriente ligera se comprime alin mas a una presién de 42 atm
utilizando un compresor isoentrépico de cuatro etapas. La zona de fraccionamiento inicia con
un separador bifasico adiabatico modelado como columna flash en el cual se separa una gran
cantidad de agua, posterior a esto se enfria la mezcla de hidrocarburos con vapor de agua
hasta 25 °C y separa ain mas agua de la corriente de productos en un separador trifasico,
seguido de un compresor multietapas que separa los gases mas ligeros (H, y CH,) y trazas de
agua remanentes gque seran completamente eliminadas en un secador, el hidrégeno es
purgado para su posible uso posterior en la generacién de energia de las utilidades. La
corriente de productos tiene una ultima purga de agua y es mezclado con el efluente de un
desmetanizador afadido para mejorar el rendimiento de olefinas ya que dicha corriente tiene un
alto contenido de propileno y butileno, antes de entrar en el tren de separacion por destilacion

el cual comienza con otro desmetanizador, continuado de un desetanizador, despropanizador y
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por ultimo de un Debutanizador. La corriente superior del destanizador es alimentada a un
separador de etano-etileno (T-404) para obtener una corriente de alta pureza de etileno, de
igual manera el despropanizador y debutanizador también disponen de unidades de separacion
propano-propileno y butano-butadieno para obtener sus correspondientes olefinas. Por Gltimo,
se obtienen la corriente de productos de alta pureza como etileno, propileno e hidrocarburos
mixtos como BTX, metano e hidrégeno.
Simulacién

Al igual que toda simulacion primero se debe establecer un proceso de referencia, este
proceso de referencia incluye las zonas mencionadas en el primer proceso propuesto por la
patente US 2013/0046122 Al, el cual se basa en un modelo genérico y sin ninguna
modificacion al proceso original estandarizado y propuesto por Vladimir Grigoryevich Shukhov
juntamente con Sergei Gavrilov en el afio de 1891, a este modelo se le deberia especificar las
condiciones de reaccion y cineteca detalladas en el estudio de (Pramod & Deepak, 1985) para
la zona reactiva. También se necesitaran especificaciones como las del estudio de (Vasudev et
al., 2018) para el resto de las zonas del proceso de steam cracking teniendo en cuenta la
adicion del desmetanizador extra propuesto anteriormente.

Para poder realizar de manera organizada la simulacién de la planta de steam cracking
propuesta en el presente disefio conceptual, se planteo el siguiente flujograma ilustrado por la
Figura que resume los pasos aplicados para llevar a cabo la simulacion.

Figura 15

Secuencia de la simulacion
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Por medio de la utilizacién de un software de simulacion de procesos, se procede a
construir un esquema de simulacion u hoja de flujo en el cual se especificaron las diferentes
condiciones de operacion de cada subproceso para de esta forma reproducir los fenémenos
fisicos y quimicos que ocurren en cada operacién unitaria y asi obtener una simulacion del
proceso a escala industrial de la planta de steam cracking propuesta en el presente disefio

conceptual.

Figura 16

Esquema general de la simulacién (Flowsheet)
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La Figura 17 muestra el proceso completo de steam cracking simulado en el software
de simulacion de procesos, donde se puede apreciar paso a paso el proceso que sufre la
materia prima a través de las zonas de alimentacion, reaccién, enfriamiento, compresion,
fraccionamiento primario y fraccionamiento secundario. Del presente esquema se pueden
observar una gran variedad de equipos tales como, compresores, reactores, calentadores —
enfriadores (intercambiadores de calor), mezcladores, separadores adiabaticos, columnas de
destilacién, entre otros.

Para facilitar la comprensién de la simulacion y verificar su funcionalidad de la planta, es
preferible avanzar en la simulacién por secciones 0 zonas, iniciando por la zona de
alimentacién, posterior a esto la zona de reaccién, enriamiento, compresion y por udltimo la zona
de fraccionamiento.

Proceso para simular la zona de alimentacion

1) Ingresar los diferentes compuestos que estaran presentes en la simulacion, tanto
reactivos como productos especificados en el Anexo 2.

2) Especificar los caudales de las alimentaciones de nafta y de agua en KTMA, para esto
fue necesario implementar una especificacion de disefio que relacione los flujos
masicos agua y nafta en una razén de 0.35 de agua por cada Kilogramo de nafta.

3) Anfadir la unidad de generacion de vapor: esta unidad se puede simular de manera

sencilla mediante la implementacion de una caldera o calentador que suministre un flujo



74

de calor (duty) necesario para llevar al agua a condiciones atmosféricas hasta un vapor
sobrecalentado a 3.84 bar y 530 °C.

4) Agregar una bomba a la corriente de alimentacion de nafta que la descargue a una
presion de 4.19 bar.

5) Agregar un intercambiador de calor (regenerador) que aproveche el calor del efluente

del reactor para precalentar la corriente de nafta.

Proceso para a seguir para simular la zona reactiva
1) Especificar el paquete termodindmico o ecuacién de estado Peng-Robinson & Boston
Mathias (PR-BM).
2) Especificar el set de reacciones cinéticas o “Powerlaw” con sus respectivos coeficientes
estequiométricos de acuerdo al esquema de reaccion (1) propuesto por (Pramod &

Deepak,1985), como lo muestra el Anexo 2.

Nafta = 0.58H, + 0.68CH, + 0.88C,H, + 0.1C,Hg + 0.6C3Hg + 0.02C3Hg + 0.035C,Hyq +
0.2C,Hg + 0.07C,H, (11)

Estableciendo el siguiente sistema de ecuaciones para cada compuesto de la
alimentacion, ejemplo (n-pentano): CsHi»

- lgualando los 4&tomos de Carbono

b+2xc+2xd+3xe+3xf+4xg+4xh+4xi =5 (12)

- lgualando los atomos de Hidrégeno

2xa+4xb+4xc+6xd+6xe+8xf+10xg+8xh+6xi = 12 (13)

- Estableciendo la relacion de a/b, b/c, c/d y asi sucesivamente hasta h/i

a-0.853xb=0 (14)
b-0.773xc=0 (15)

c-8.8xd=0 (16)
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d-0.167xe =0 (17)
e - 30xf=0 (18)
f-0.16xg =0 (19)
h-2.857xi=0 (20)

Ingresar los parametros cinéticos del esquema de reaccidn, los cuales son los mismos
para todas las reacciones:
- Energia de activacién Ea (kcal/g-mol) = 52.48

- Factor de frecuencia Ko, (S*) = 6.565x10*!

3) Especificar una temperatura del reactor igual a 800 °C de acuerdo con la
experimentacion (Pramod & Deepak,1985)

4) Utilizar una especificacion de disefio sobre el nimero de tubos para alcanza una
conversién del 88% respecto del n-pentano descrita por (Pramod & Deepak,1985)
manteniendo una relacion de “longitud/radio interno del reactor” igual a 100 ingresada
como otra especificacion de disefio, la cual es una convencionalidad en el disefio de
hornos industriales descrita por en su estudio titulado “Disefo de guia para para

especificacion de hornos de refineria”.

5) Esquema de la zona de reaccién y alimentacién.

Figura 17

Esquema de la zona de reaccion y alimentaciéon
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La Figura 18 muestra el esquema de simulacién de la zona de alimentacion y de
reaccion en el software de simulacién de procesos, (Sandoval, 2007) en el cual se aprecian
algunos equipos que no se mencionaron en la descripcion del proceso dado que su unidad
representativa es el reactor u horno de pirdlisis para esta zona en especifico.

- Proceso para simular la zona de enfriamiento

En esta zona se encuentran algunos equipos remarcables como lo son los enfriadores
E-200, E-201, E-202, E-203, ademas de un compresor C-200 y dos separadores V-200 y V-
201, el primero tipo flash y segundo trifasico como se puede ver en la Figura 19.

Figura 18

Esquema de la zona de enfriamiento

E-202

B

El enfriador E-200 es el encargado de enfriar el efluente del reactor desde los 484 °C
hasta los 100 °C y dado que esta disminucién drastica de temperatura también implica una
notable caida de presion la cual no es deseada, es necesario volver a comprimir la corriente del
efluente hasta 25 bar, lo que resulta en otro ligero incremento de temperatura por lo cual se
debe volver a enfriar, utilizando un enfriador isobarico para posteriormente alimentar a un

separador flash, donde se eliminara una gran parte del contenido de agua por la corriente de
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fondo, ademas su corriente tope es alimentada a un separador trifasico donde otra porcién de
agua se elimina por el fondo, los hidrocarburos liquidos salen por la corriente media y por la
corriente superior salen los gases ligeros como metano, hidrégeno y algunos gases de cadenas
de C4-, estos fluentes también deben ser enfriadas por las unidad E-203 y E-202
respectivamente, hasta las siguientes condiciones resumidas en la Tabla 7.

Tabla 7

Datos ingresados a los equipos

PARAMETROS
UNIDAD Valor
ESPECIFICADOS
Temperatura de salida 100 °C
Enfriador E-200
presion de salida 2.16 bar
Temperatura de salida 100 °C
Enfriador E-201
presion de salida 25 bar
Temperatura de salida 25°C
Enfriador E-203
presion de salida 25 bar
Temperatura de salida 10 °C
Enfriador E-202
presion de salida 25 bar
Presion de descarga 25bar
Compresor C-200
Eficiencia isentropica 72%
Presion 25 Bar
Separador Flash V-200
Duty (flujo de energia) 0 Callseg
Temperatura 25°C
Separador trifasico V-201
presion 25 bar

Proceso parala zona de compresion/fraccionamiento primario
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Esta zona no solo comprende a un multi-compresor C-300 que permite separar algunas
corrientes ligeras de las medianas, principalmente el metano e hidrégeno y una considerable
parte de olefinas ligeras y sus alcanos correspondientes, sino que también comprende el
enfriador E-301, el separador genérico V-301 que actia como un separador flash que elimina el
agua de esa corriente de gases al igual que el separador V-302 que separa el casi en su
totalidad el metano e hidrégeno de todo el sistema y redirecciona la corriente liquida al tren de
separacion para recuperar el contenido de olefinas especies mas pesadas C2+ como lo ilustra
la Figura 20.

Figura 19

Zona de compresién o fraccionamiento primario
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Es importante mencionar que el compresor tiene 4 etapas con inter enfriamiento,
ademas en esta seccién se puede verificar que ya que entre los componentes del efluente de
corriente ligera del multi compresor se encuentran los componentes de interés, los cuales son
el etileno y polietileno, se debera agregar posteriormente en la zona de fraccionamiento, la
unidad de desmetanizacion adicional al tren de destilacién, una vez tomada en cuenta estas
consideraciones se procede a especificar a cada uno de estos equipos los parametros

descritos por la Tabla 8.



Tabla 8

Datos ingresados a los equipos
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UNIDAD PARAMETRO INGRESADO VALOR
NuUmero de etapas
4
Presion de descarga de la
42 Bar
tltima etapa
Compresor C-200
Temperatura de Inter
25°C
enfriamiento
Temperatura de salida -100 °C
Enfriador E-301
Presion de salida 42.55 Bar
Fraccion de separacion de
Separador V-301 agua de la corriente de
1
liquida
Presion de operacién 42.55 Bar
Separador V-302
Duty 0 Call/sec
Fraccion de separacion de
Separador V-303
agua de la corriente de gas 1

» Proceso paralazonade fraccionamiento

Figura 20
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Zona de fraccionamiento

T-405

CV-400

0

Como se ilustra en la Figura 21, esta fase del proceso ocurre la separacion de los
principales componentes de interés para el presente disefio conceptual, entre los cuales se
encuentran el etileno y propileno, cabe recalcar que, si se logra separar estas especies, sus
alcanos correspondientes también se podran obtener por la naturaleza de los procesos de

destilacion.

Tabla 9

Datos ingresados a los equipos



Equipo T-406 T-400 T-401 T-404 T-402 T-403  T-405
NUmero de
11 29 16 65 21 16 205
platos
Relacion de
3 4,27 3 2,2 4.6 4.3 18
reflujo
Relacion D/F 0,2930 0,0231 0,342 0,8595 0,2952 0,461 0,956
Plato de
4 11 8 41 8 11 113
alimentacion
Presion del
26 bar 26 bar 10 bar 4 bar 10 bar 4 bar 16 bar
condensador
Caida de
1 bar 1 bar 1 bar 7 bar 1 bar 1 bar 2 bar
presion

En esta fase de separacion, la simulacion propuesta presenta un tren de separacion

81

conformado por torres de separacion:T-400, T-401, T-402, T-403, T-404, T-405 y T-406. Estas

torres se encuentran estratégicamente ubicadas, una tras otra, en funcién de los productos

finales obtenidos. Ademas, todas usando condesadores parciales de vapor y rehervidors tipo

“kettle”. Una vez comprendida la secuencia o proceso de esta zona se procede a especificar los

pardmetros de la Tabla 9 en sus correspondientes equipos.

Balances energéticos y de materiales

Los balances de masa y de energia de la planta de steam cracking propuesta en el

presente disefio conceptual, se realizaron de acuerdo con diferentes metodologias

respectivamente mencionados por diferentes autores que proponen estructuras o enfoques

simplificados para procesos quimicos industriales como es mencionado en (Felder, 2006).
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Balance de masa

Aplicando la ecuacién simplificada mencionada por Linares et al., (2009) para el balance
de masa general de un sistema abierto, ecuaciéon 2, donde las corrientes de entrada del
sistema son la corriente de alimentacion de nafta de 240 KTMA y las 84 KTMA de vapor de
agua se tiene asi un total de 324 KTMA de entrada al sistema, mientras que las corrientes de
salida para el presente proceso, son 9, las cuales estan también descritas en la Tabla 10:

Tabla 10

Corrientes de entrada y Corrientes de salida

Corrientes de entrada Corrientes de salida

Etileno
Propileno
Etano
Propano
Nafta 240 KTMA Metano
Agua 84 KTMA Hidrégeno residual
C4-
C5+

Agua contaminada de HC

Total: 240 KTMA + 84 KTMA = 324 Total: 324 KTMA

Si se toma como ejemplo a la columna de destilacion “T-404” se tendrian los siguientes
datos para los balances de masa en base a las corrientes y a sus composiciones de acuerdo
con las Tablas 11 y 40 del Anexo 3 respectivamente:

Tabla 11

Balances de masa para la columna T-404
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Balances de masa para la columna T-404

Balance por corrientes

Salidas
Entradas
Destilado
5.799
Alimentacion
Fondo
39.062
33.263

39.062 = (5.799 + 33.263)

El anexo 3 describe el balance de masa global por especies presentes en las corrientes
de entrada y salida de la planta de steam cracking.
Balance energia (calor)

Dentro del analisis energético se consideran algunos puntos primordiales que pueden
incidir directamente en los costos totales de inversion o capital, asi como también en el buen
funcionamiento de la planta y una mayor precisién del presente disefio conceptual; entre estos
puntos primordiales se encuentran las utilidades necesarias para la operatividad de la planta
gue requieren de un balance general de energia el cual se pueden obtener por medio de un
reconocimiento breve del funcionamiento de los equipos que estan directamente inmiscuidos
en el proceso de steam cracking, lo que se traduciria en términos mas simples como un
“‘Resumen del balance de calor” como lo describe . También se pueden realizar balances de
energia por equipos donde el enfoque no es tan practico y se requiere recurrir a las férmulas
clasicas de la termodinamica.

Para generar este resumen del balance de calor, es necesario primero obtener una lista

de equipos presentes en la planta de steam cracking, para de esta manera poder reconocer



gue procesos ingresan energia al sistema y cuales la expulsan afiadiendo a esta las cargas

térmicas (Heat Duty) de los respectivos equipos:

Tabla 12

Lista de equipos

UNIDAD DE PROCESO

Caracter

energético

Horno pirdlisis (F-101)

Generador de vapor (F-100)

Rehervidor (E-408)

Rehervidor (E-410)

Rehervidor (E-406)

Rehervidor (E-402)

Rehervidor (E-400)

Rehervidor (E-411)

Rehervidor E-405 (E-404)

Compresor (C-200)

Bomba (P-100)

Bomba (P-400)

Multi compresor (C-300)

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

Endotérmico

UNIDAD DE PROCESO

Caracter

84



energético

Compresor (C-400)

Enfriador (E-200)

Enfriador (E-201)

Condensador (E-410)

Condensador (E-407)

Enfriador (E-202)

Enfriador (E-300)

Enfriador (E-400)

Enfraidor (E-203)

Condensador (E-405)

Condensador (E-403)

Condensador (E-401)

Condensador (E-412)

Enfriador (E-301)

Condensador (E-409)

Endotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico

Exotérmico
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Una vez identificados todos los equipos que intervinieron en el proceso de steam

cracking y el caracter energético que tiene cada uno, se procede a extraer y reconocer de la

simulacioén los siguientes datos termodinamicos:

Naturaleza del proceso que gobierna el intercambio de calor: del nombre de las
unidades presentes en la Tabla 12 se puede reconocer la naturaleza de la
transferencia de calor se da en cada una de ellas, por ejemplo; en el reactor u
horno de pirolisis, se tiene un calor de reaccién positivo dado que esta es
endotérmica, de igual manera en la unidad de generacion de vapor existe un
calor positivo de vaporizacion alimentado por fuego, en los rehervidores también
existe calores positivo, pero en este caso es impulsada por intercambio de calor
con otro fluido mas caliente, en las bombas el calor el caso es el mismo con la
diferencia de que el calor positivo del sistema es alimentado por una fuente de
electricidad, en los condensadores se dan procesos de cambio de fase en el
cual existe un calor latente de condensacién que al igual que los enfriadores
existe un calor negativo en el sistema.

Energia de la fuente de calor o sumidero en unidades de MJ/Kg de nafta
procesada.

Las temperaturas de entrada y salida de cada unidad o la temperatura de los
procesos isotérmicos en caso de darse.

El tipo de utilidad requerida para el proceso ocurrido en cada unidad.

De acuerdo con la metodologia recomendada por (Seider et al., 2009), se escogieron

Fuel oil N. 6 para el horno de pirolisis y para la unidad de generacién de vapor, ya que el

Ecuador dispone en mayor cantidad de este, para los rehervidores se seleccioné vapor de baja

presidn excepto para el de la unidad de debutanizacion en el cual es recomendable utilizar

vapor de presion media, para los compresores y bombas se requiere electricidad mientras que
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para los enfriadores, se debe disponer de agua de enfriamiento, agua helada y etileno para las
columnas de destilacidon que operan a condiciones de temperatura mas bajas.
Balance de energia para la Unidad de generacion de vapor (F-100)
Q —W = AH + AE, + AE, (21)
Supuestos para este sistema:

1. Entraday la Salida de tuberia estan al mismo nivel de altura por lo tanto AE,es
igual a 0.

2. Del balance de masa para una caldera se puede deducir que los flujos masicos
de entrada y salida son iguales, ademas teniendo diametros de entrada y salida
de la caldera iguales, se puede suponer que la velocidad de entrada y salida son
practicamente iguales, por lo tanto AE,. = 0.

No existe ninguna forma trabajo de entrada al sistema, tan solo existe el calor
suministrado por el combustible para evaporar el agua liquida.

Bajo estos supuestos o condiciones, la expresion 19 queda reducida a:

Q= AH - Meotal (22)

Donde el valor de Q del equipo es equivalente el cambio de entalpia del flujo de agua,
estos valores de entalpia especifica que se pueden extraer de las Tablas de propiedades

termodinamicas del agua reportadas por Yunus. A & Micheal. A (2012).
Q = (Hfinar — Hiniciar) * Meotar = (2746.78 — 104.843) % - 2.663 Ks—g = 7035.5KW =

7.0355MW (23)

Donde 2.663 Kg/s equivale a los 84 KTMA de flujo de alimentacién de agua de proceso.
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Estimacion de costos

Dentro de los costos que mas significativos de la planta de steam cracking, se
encontraron el capital total de inversidén y los costos de las utilidades con las que la planta
operd, estos dos apartados, se los pudoé calcular por medio de las metodologias de
escalamiento y por componentes del TCI, mencionadas en el Capitulo I, descritas por Seider
(2009).

Para una breve estimacion de costos de capital se procedio a iniciar con una estimacion
aproximada recurriendo a métodos de escalamiento a partir del costo de alguna otra planta de
steam cracking de nafta para este caso, ya que es algo relativamente sencillo, a expensas de
un margen de error considerable menor al 50%, por otro lado, para saber de manera
notablemente mas precisa el costo total de este tipo de inversiones, se utiliza la metodologia
recomendada por el mismo autor, conocida como “El calculo del TCI” siglas para el capital total

de inversion.

Requerimientos de utilidad

Dentro de las mdltiples utilidades de las cuales cualquier planta petroquimica dispone,
las més relevantes que se encuentran dentro de los alcances de este disefio conceptual, son
las descritas a continuacion en la Tabla 13 con sus unidades de proceso respectivas:

Tabla 13

Tipos de requerimientos de utilidades

TIPO DE
UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD
UTILIDAD
Horno Craqueador (F-101) Muy caliente Fuel oil No. 6
Generador de vapor (F-100) Muy caliente Fuel oil No. 6

Rehervidor (E-408) Caliente Vapor de BP (50 psig)




TIPO DE

UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD UTILIDAD
Rehervidor (E-410) Caliente Vapor de BP (50 psig)
Rehervidor (E-406) Caliente Vapor de MP (150 psig)
Rehervidor (E-402) Caliente Vapor de BP (50 psig)
Rehervidor (E-400) Caliente Vapor de BP (50 psig)
Rehervidor (E-411) Caliente Vapor de BP (50 psig)
Rehervidor (E-404) Caliente Vapor de BP (50 psig)
Compresor (C-200) Caliente Electricidad

Bomba (P-100) Caliente Electricidad
Bomba (P-400) Caliente Electricidad

Multi compresor (C-300) Caliente Electricidad

Compresor (C-400) Caliente Electricidad
Enfriador (E-200) Fria Agua de refrigeracién
Enfriador (E-201) Fria Agua de refrigeracion

Condensador (E-410) Fria Agua de refrigeracion
Condensador (E-407) Fria Agua de refrigeracion
Enfriador (E-202) Fria Agua helada
Enfriador (E-300) Fria Agua helada
Enfriador (E-400) Fria Agua helada
Enfraidor (E-203) Fria Agua helada
Condensador E-405 Fria Agua helada
Condensador (E-403) Muy fria Etileno
Condensador (E-401) Muy fria Etileno
Condensador (E-412) Muy fria Etileno
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TIPO DE
UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD UTILIDAD
Enfriador (E-301) Muy fria Etileno
Condensador (E-409) Muy fria Etileno

En la Tabla 13 se muestra la distribucion de las utilidades calientes y frias en 5 clases
en orden decreciente de temperatura, teniendo a las unidades “Horno Craqueador (F-101)" y
“Generador de vapor (F-100)” como los equipos de mayor consumo energético en forma de
calor. Las unidades de enfriamiento mas extremas son aquellas que utilizan etileno como fluido
de transferencia de calor, en los condensadores de la mayoria de las columnas de destilacién
gue conforman el tren de separacion del efluente del reactor.

Siguiendo la metodologia Seider et al., (2009), se procedi6 de la siguiente manera para
el calculo de las diferentes utilidades consideradas para el disefio conceptual de la planta de
steam cracking:

Utilidades calientes: entre las utilidades calientes que utilizaria la planta propuesta de
steam cracking, se encuentra el consumo de combustibles fésiles, la generacién de vapor y el
consumo eléctrico.

Consumo de combustible: Para el caso de Ecuador, las compafias petroleras como
lo es EP Petroecuador suelen usar Fuel oil N. 6 como combustible para la generacién de
energia en las utilidades calientes mas extremas. Se propone la siguiente ecuacion 24 para el

célculo del consumo volumétrico de Fuel oil N. 6 en m3/afio utilizando los datos de la Tabla 14:

3 (Q*1000)
aho W * 3600 = 24 x 330 (24)

m

0.00378

Donde:
Q = Carga térmica de la unidad en MW.

153000 Btu/gal = Calor superior de combustién del Fuel oil N.6.
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0.7 = Eficiencia térmica.

El calor o carga térmica utilizada fue la obtenida en la simulacién para ambas unidades:

Tabla 14

Cargas térmicas de las zonas de reaccion

Equipo - Unidad Q (MW)
Horno Craqueador (F-101) 22.01524613
Generador de vapor (F-100) 9.414899898

Generacion de vapor: De acuerdo con la metodologia utilizada en (Warren D. Seider,
2009), se recomienda utilizar vapor de baja presion (50 psig), como fluido de intercambio de
calor para calentar corrientes que operen hasta 138,22 °C y vapor de media presion (150 psig)
para calentar hasta 181 °C, que es la temperatura de condensacion de estos vapores, siendo
esta condensacion la fuerza impulsora de esta utilidad.

A partir de la Tabla 13 se pudd observar que 6 unidades operan con vapor de baja
presion (50psig) y 1 con vapor de media presiéon (150psig) las cuales. De los resultados de
consumo energético de cada equipo obtenidos de la simulacion del proceso de Steam
Cracking, se puede obtener las cargas térmicas que cada unidad requiere para alcanzar las

condiciones de operacioén establecidas en la Tabla 15.

- Q+1000
Ton/aiio =
AHvap

% 3600 * 24 x 330/1000 (25)

Donde:
Q = Flujo de calor de la unidad en MW.
AHvap = Entalpia de ebullicion o calor latente en KJ/Kg del vapor saturado a su

respectiva presion.
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Tabla 15

Cargas térmicas calientes de la zona de fraccionamiento

Presion del vapor

Equipo - Unidad Q (MW) AHvap
saturado

Rehervidor E-408 0.717000079 50 psig 2149.224
Rehervidor E-410 5.876557325 50 psig 2149.224
Rehervidor E-406 2.89023749 150 psig 2009.664
Rehervidor E-402 2.510109452 50 psig 2149.224
Rehervidor E-400 0.601880102 50 psig 2149.224
Rehervidor E-411 0.893547286 50 psig 2149.224
Rehervidor E-404 1.682066418 50 psig 2149.224

Consumo de electricidad: EI consumo eléctrico correspondiente al proceso simulado en
este disefio conceptual fue obtenido de manera similar a la metodologia aplicada por Warren D.
Seider, (2009), a partir de las cargas térmicas de todos los equipos que retiran energia del
proceso entre estos se encuentran los compresores, multi compresores y bombas del proceso

utilizando la ecuacion 26, la cual debe emplearse con los datos de la Tabla 16:

Kw—hr _ (Q*lOOO

= ) +24 %365 % 0.9 (26)

aio
Q = Potencia requerida por la unidad en MW.

0.95 = Eficiencia de los motores eléctricos.

0.9 = factor de operatividad anual.
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Tabla 16

Potencia requerida de la turbo maquinaria

Equipo — Unidad Q (MW)
Compresor C-200 4,312607644
Bomba P100 0,005651815
Bomba P-400 0,002662333
Mcompresor C-300 0,205886136
Compresor C-400 0,04091

Utilidades frias: entre las utilidades calientes que utilizaria la planta propuesta de
steam cracking, se encuentra el consumo de combustibles fésiles, la generacién de vapor y el
consumo eléctrico.

Agua de enfriamiento: esta utilidad sirve como corriente de enfriamiento para tuberias
gue trabajan hasta en los rangos de 32.2 °C hasta 48.88 °C, aplicando la siguiente ecuacién
(27) se puede encontrar el flujo en Ton por afio requeridas para enfriar las corrientes de las

unidades descritas en la Tabla 17.

Ton Q%1000

o 43600 * 24 x 330/1000 27)
Afio  4.18%(48.88-32.2)

Donde:

Q = Carga térmica de la unidad en MW.

4.18 = Calor especifico del agua liquida en KJ/Kg-K.
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Tabla 17

Cargas térmicas de los equipos que utilizan agua de enfriamiento

Equipo-unidad Q(MW)

Enfriador E-200 9,609181108

Enfriador E-201 10,39266153
Condensador E-200 0,583328504
Condensador E-201 2,899292188

Agua helada: el funcionamiento de esta utilidad es muy similar al del agua de
enfriamiento, también se fundamenta en el calor sensible extraido por el calentamiento de esta,
sin embargo, se opera en un rango diferente de temperaturas de 32.22 °C hasta 7.22 °C,
aungue esta suele calcularse en Ton-dia de refrigeracion en un afio por medio de la siguiente

ecuacion 28, utilizando los datos de la Tabla 18:

208 = + 1000/(12000 * 0.000293) * 330 (28)
Donde:

Q = Carga térmica de la unidad en MW
12000 = La remocion de calor para congelar 1 tonelada por dia de agua a 0 °C,
lo que corresponde a 12,000 Btu/h-ton.

0.000293 = Equivalencia de Btu/h en KJ/s



Tabla 18

Cargas térmicas de los equipos que utilizan agua helada

Equipo-unidad

QMW)

Enfriador E-202
Enfriador E-300
Enfriador E-400
Enfriador E-203

Condensador E-405

1.011185343

0.153355591

0.390323563

2.951744589

0.945634138

Etileno (enfriamiento criogénico): para el caso requerimientos de mas extremos de

95

enfriamiento, asi como corrientes que deben alcanzar temperaturas inferiores a los -100 °C, es

comun utilizar etileno como agente de enfriamiento. Dado que Warren D. Seider, (2009), no

menciona informacién sobre este tipo de utilidad, por lo tanto, siguiendo el método de William L.

Luyben (2017) en su estudio sobre estimacion de costos de refrigeracion a temperaturas

criogénicas, se utiliza la siguiente ecuacidn 29 para ver el costo por GJ de carga térmica de un

proceso de refrigeracion utilizando etileno en funcion de la temperatura:

GJ

$ _ ¢ (2:452-0.01863+T)

Donde:

T = Temperatura de enfriamiento en °C.

GJ = Carga térmica o energia extraida en el proceso de enfriamiento en Giga Joules.

En la siguiente Tabla se pueden observar las diferentes temperaturas y cargas térmicas

gue se deben alcanzar en las diferentes unidades que requieren el uso de etileno como agente

de enfriamiento.
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Tabla 19

Cargas térmicas de los equipos que utilizan etileno

Temperatura
Carga de
Unidad - equipo Carga térmica GJ
térmica enfriamiento
°C
Condensador E-403 55119.07381 -48.9 55119.07381
Condensador E-401 5042.270772 -93.3 5042.270772
Condensador E-412 10153.67773 -102.5 10153.67773
Enfriador E-301 41052.70961 -100 41052.70961
Condensadores E-409  28997.87693 -76.3 28997.87693

Estimacion de costo de capital de inversién por métodos de escalamiento
Economia a escala y el factor

La economia a escala se explica en la siguiente expresion, que correlaciona la variacion
de costo con la capacidad, brinda resultados razonables tanto para piezas individuales como
para plantas enteras. El exponente m puede oscilar entre 0,48-0,87 para equipos y 0,37-0,90

para plantas.

costop _ (capacidadz )m . (L) (30)

costoq capacidad Ipase

En la ecuacion (30) anterior se relaciona el costo y capacidad de una planta de
referencia, la cual debe aplicar la misma tecnologia o el mismo principio, en este caso, steam
cracking. Al mismo tiempo existe una relacién entre las capacidades de las dos plantas. El
término “I” hace referencia al indice base del afio del cual se tom6 como referencia una planta

similar y los mismo para el afio en el que se esta realizando la presente propuesta.
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Como lo menciona (Spallina, 2017) el costo de una planta de steam cracking en el afio
2017 es de 450 euro/Ton y su capacidad es de 3.07 MTMA (millén Ton por afo), por otro lado,
los indices seran tomado desde de la base de datos de la Universidad de Manchester.

El indice base del afio 2017 segun la Universidad de Manchester es: 567,5

Figura 21

Valores del indice CE por afios (2017)

600 Year: 2017
CEPCI: 567.5

CEPCI

950 1960 1970 1980 1990 2000 2010 mzozc

Nota. Obtenido de Manchester University 2023

La Tabla 22 nos muestra el valor del indice CE para el afio 2017, CE =567.5
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Figura 22

Valores del indice CE por afios (2022)

L} i

Year: 2022
800 CEPCI: 813.0

CEPCI

300

200

100 —
1850 1960 1970 2000 20 20

Nota. Obtenido de Manchester Univeristy

La Tabla 23 nos muestra el valor del indice CE para el afio 2022, CE = 813. Estos valores de

CE para cada afio se deben ingresar en la ecuacion 31.

Por lo tanto:
capacidad, )m ( 1 )
= | —m™ * *
costo, (capacidad1 - costo, (32)

Donde:

Capacidad 2: Capacidad de la planta de steam cracking propuesta = 0.240 MTMA
Capacidad 1: Capacidad de la planta de steam cracking de referencia = 3.07 MTMA
| = CE del afio actual (2022) = 813

| = CE del afio de referencia (2017) = 576.5

Costo 2: Costo de la planta de steam cracking propuesta

Costo 1: Costo de la planta de steam cracking de referencia.
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m = 0,7 segun (Sapilla, 2017) y también se encuentra dentro del rango que sugiere
Seider et al., (2009).

costo, = 98.61 M€ = $108.47M

Este valor de $108.47 millones calculado a partir de la ecuacion 31, es una estimacion
que tiene una precision relativamente baja, pero ofrece una idea de la magnitud de las
inversiones que requieren este tipo de proyectos, la precision de este valor puede variar hasta
en un 50%.

Costos de los equipos

Los de los equipos utilizados en la planta de steam cracking fue calculado por medio de
la metodologia propuesta por Seider (2009), en donde se reportan las ecuaciones descritas a
continuacion.

Para cada uno de los quipos descritos anteriormente en el resumen del balance de calor
descritos en la Tabla 20 se utilizaron las siguientes férmulas:

Unidad de generacion de vapor

C, = 0,367 Q%77 (32)

Cp: Costo del equipo

Q: Calor btu/h

Tabla 20

Parametros ingresados al equipo

Equipo-unidad Q(btu/h)

Generador de vapor F-100 32150000

Horno de pirdlisis

C, = 0,650 Q8 (33)
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Cp: Costo del equipo
Q: Calor btu/h

Tabla 21

Parametros ingresados al equipo

Equipo-unidad Q(btu/n)
Horno de pirdlisis F-100 75110000
Compresores

En el caso de compresores se estima con las siguiente formulas

Equipo C-400

Compresor de tipo centrifugo

Cp = exp(7.5800 + 0.8(Ln (Pc))) Valido para Pc = 200 a 30000 hp (34)
Donde:

Chb: costo

Pc: caballos de fuerza del equipo

Tabla 22

Parametros ingresados al equipo

Equipo-unidad Pc (Hp)

Equipo C-200 5788,96

Equipo C-300y C-400
Compresor de tornillo

Cp = exp(8.1238 + 0.7243(Ln (Pc)))  Valido para Pc = 10 a 750 hp (35)
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Tabla 23

Parametros ingresados al equipo

Equipo-unidad Pc(Hp)
Equipo C-300 275,98
Equipo C-400 54,86

Finalmente, para obtener el costo Cp requerido se utiliza la siguiente férmula

C, = FpFyCy (36)
Bombas

Bomba P-100 y P-400

S = QH®> (37)
Donde

S: flujo volumétrico ft3/min

Q: Caudal gal/min

H: altura ft
Cy = exp (97171 = 0.6019(Ln (5) + 0.0519 Ln (5))) (38)

Donde
Cbh: Costo
S: flujo volumétrico ft3/min

Cp = FDFMCb (39)



Tabla 24

Parametros ingresados al equipo
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Unidad - equipo Q h Fd Fm
Bomba P-100 169,32 82 1 1
Bomba P-400 117,272 2 2 2

Enfriadores

Enfriador E-200, E-201, E-202, E-203, E-200 y E-301

_Q
A= U+AT
Donde:

A: es el area en ft?

Q: caloren W

U: coeficiente global de transferencia de calor, w/m?°C
T: gradiente de temperatura, °C

Cp = 6200 A%*2

Donde

Cp: costo

A: Area

(40)

(41)
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Columnas de destilaciéon

Determinacion de costos de columnas de destilacion: Para el caso de las columnas de
destilacion se sigui6é la metodologia propuesta por Peters, et al., (2003), el cual se basa en
métodos graficos para los tipos platos y materiales de las columnas destilacién, donde se

requiere de una grafica reportada en como:

Figura 23
Costo de compra de las columnas de destilacion.
Diameter, in,

. 10 107
1¢r " T T T T [ ¢ T T U T T

o
3 T T
|
g |
w 1% Bubble-plate towers | |
% Stainless steel ——| —_—
- - Copper [
g I Carbon steel +_{ B
© | ¥ Steel shell, stainless-steel tﬁys,
= Sieve-tray towers ‘
[ M~ Turbogrid tray towers ‘
L | Jan. 2002
103 ! I i || | | { | | | | |
107! I 10

Diameter, m

Nota. Costo de compra por plato, incluida la instalacion y auxiliares, Recuperado de plant

design and economics for chemical engineers (p.796) por Peters et al., (2003).

Todas las columnas utilizadas disponen de platos tipo bandeja de tamiz “Sieve-tray”, y
su material es de acero inoxidable como lo indica la Figura 24. A esta Tabla se ingrese con el
didmetro para encontrar el costo por cada plato que tenga la columna y a este valor se lo

multiplicaria por el nimero total de platos para encontrar el costo total de cada columna.



Tabla 25

Columnas T-400, T-401, T-402, T-403, T-404, T-405, T-406

Equipo Dc, m # platos
T-401 0,505 29
T-404 2,315 65
T-405 3,991 205
T-403 3,184 16
T-400 2,368 16
T-406 1,136 11
T-402 2,418 21

Intercambiadores

Rehervidores

_Q
A_U*AT

(41)
Donde:

A: es el area en ft?

Q: caloren W

U: coeficiente global de transferencia de calor, w/m?°C

T: gradiente de temperatura, °C
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Tabla 26

Parametros requeridos para el célculo del area
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E-400 E-408 E-410 E-406 E-402 E-411 E-404
gradientes
97,33 167,28 78,25 24,04 67,29 131,84 20,75
Temperatura
U (W/M2 °C) 454,26 454,26 454,26 454,26 454,26 4542 454,26
QW) 602469 931390 5882300 2893900 2512500 894421 1683700
area ft? 13,626 12,257 165,485 264,999 82,196 14,934 178,62
Costos
Cp, = 6200 A%*2 rango 20 — 200ft? (43)
Donde
Cp: costo
A: Area en ft"2
Condensadores
_Q
A= U*AT (44)
Donde:

A: es el area en ft"2

Q: caloren W

U: coeficiente global de transferencia de calor, w/m? °C

T: gradiente de temperatura, °C



Tabla 27

Parametros requeridos para el célculo del area

E-401 E-409 E-410 T-407 E-403 E-412 E-405

Gradiente de
-10 -26,72 -6,37 -3,68 54,13 -1 -13,5

Temperatura
U (W/M2 °C) 567,82 567,82 567,82 567,82 567,82 567,8 567,82
QW) 177020 1018250 5839000 2902100 1935080 3.5E5 946558
areaf ft2 31.17 67.113 1614.315 1388.84 62.958 627.7 123.482
Costos
C, = 6200 A% rango 20 — 200ft2 (45)
Donde
Cp: costo

A: Area en ft2
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Tabla 28

Tanques de almacenamiento

Tanque

volumen, gal

hidrogeno

purga

Metano

Etileno

Etano

Propileno

Propano

c4- butano

c5+ pentano

agua HC

6209112

325283,28

2913456

22513176

60370,8

562128

42630

364862,4

638400

31348,8

Costos

C, = 47V078

rango 10000 — 750 000 gal ; acero al carbono

107

(46)
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Célculo del capital de inversion total (TCI) Costos de Equipos

La inversion total de capital, de una planta quimica o la instalacién de una fabrica de
productos quimicos, el ITC es el gasto Unico que considera items como disefio, construccion y
la puesta en marcha de la planta, esta planta puede ser nueva o renovacion de una planta ya
existente.

Para ambos casos una planta quimica requiere instalaciones auxiliares, tales como:
instalaciones de vapor, agua de refrigeracion, tratamiento de residuos, esto Ultimo mencionado
esta considerado en ITC.

Para facilitar la estimacién del ITC, Seider (2009) segmenta el ITC de la siguiente

manera:



Tabla 29

Inversion total de capital

CAPITAL TOTAL DE INVERSION (Costo en Milliones de U.S.D)

Inversion total en médulos desnudos

Coste de preparacion del terreno

Coste de las instalaciones de servicios

Costes asignados a plantas de servicios e instalaciones
conexas

Inversion directa permanente

Coste de imprevistos y honorarios del contratista
Total capital amortizable

Coste del terreno

Coste de puesta en marcha de la planta

Total inversion permanente

Capital circulante

Total inversién de capital

Costo total de inversion con fator de sitio*1,25

XXXX
XXXX
XXXX

XXXX

XXXX
XXXX
XXXX
XXXX
XXXX
XXXX
XXXX
XXXX

Nota. Adaptado de Seider eta al., (2009)
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Capitulo IV
Resultados y discusion
Materia prima seleccionada

Con el objetivo realizar una proyeccion sobre los resultados mas aproximados a la
realidad del Ecuador, se seleccion6 una nafta de la refinaria de la libertad ya que esta es la
refineria con mayor produccion de nafta llegando a producir 118.51 KTMA de nafta base (EP
Petroecuador, 2022), y aungque no es suficiente para la alimentacién propuesta en el presente
disefio conceptual, sumando la produccién de las tres refinerias, la de Esmeraldas, La libertad
y Shushufindi, se alcanzé a cubrir la necesidad de materia prima. Siendo mas exactos, se
requeriria toda la produccion de nafta de las refinerias de Esmeraldas y La libertad y tan solo
24 KTMA de la refineria de Shushufindi.

Se aproximé la composicion de la nafta de alimentaciéon con el fin de simplificar la
simulacion de la planta de steam cracking propuesta en el presente disefio conceptual, se
realizo una simplificacion o aproximacion de los componentes de la nafta original en donde las
especies con concentraciones muy pequefios fueron absorbidas por el componente mayoritario
de la misma familia o isomero, teniendo asi la composicién por componentes de alimentacion
descrita por la Tabla 30 y las familias de componentes mayoritarios de la alimentacion de la
Tabla 3.

Tabla 30

Seleccion de materia prima para el proceso de steam craking

COMPONENTE CONC. TIPO No. % wit
RELATIVA CARBONOS

n-pentano 34,3042 P 5 34,30

n-hexano 0,8662 P 6 1,50

n-heptano 2,2168 P 7 3,42
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COMPONENTE CONC. TIPO No. % wt
RELATIVA CARBONOS
n-octano 5,9617 P 8 9,73
n-nonano 3,1132 P 9 8,98
3,6-dimetil octano 1,1463 P 10 1,15
ciclohexano 1,4049 N 6 2,47
metil-ciclohexano 4,377 N 7 5,66
etil ciclohexano 2,3762 N 8 11,28
1,1,3-trimetilciclohexano 4,3728 N 9 8,75
1-metil,2-propilciclohexano 0,9866 N 10 1,58
Benceno 1,1469 A 6 1,15
Tolueno 2,4546 A 7 2,45
O-Xileno 2,224 A 8 5,95
1-etil, 2-metil benceno 0,6522 A 9 1,63

Ademas de las 240 KTMA de la nafta de alimentacion aproximada, se requeriran 84

KTMA anuales de agua de procesos para llevar a cabo el presente proceso de steam cracking,

teniendo asi un total de 324 KTMA de materias primas alimentadas al proceso.

Tecnologia de proceso seleccionada

La tecnologia escogida como referencia o punto de partida para el disefio conceptual,

es “Total Petrochemical Research Feluy”, entre una de las razones, debido a que se situa en la

vanguardia de esta industria. Ademas, la compafiia Total Energies Petrochemicals Feluy, es

una de las mayores productoras de polimeros de alto rendimiento en Europa. Sus actividades

incluyen la transformacion de materiales gaseosos y liquidos derivados del petréleo (etileno,
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propileno, estireno) en polimeros (polipropileno, polietileno, poliestireno expandible), también es
uno de los mayores productores de polimeros de alto rendimiento en Europa.

La patente titulada “Debottlenecking of a steam cracker unit to enhance propylene
production”, publicada en el afio 2013 por Vermeiren et al., (2013), en la oficina de patentes de
los Estado Unidos para compafiia la Total Petrochemical Research Feluy, busca mejorar la
produccion de propileno al eliminar cuellos de botella mediante una optimizacion en la
recuperacion o separacion del propileno manteniendo una buena produccién de etileno. Por
estas razones, se selecciond la tecnologia “TotalEnergies Petrochemicals Feluy (TEPF)” sobre
todo porque Ecuador no dispone de naftas ligeras en grandes cantidades, por el contrario,

mayoritariamente dispone de naftas pesadas.

Diagrama de flujo del proceso de la planta BFD

Siguiendo la metodologia y esquema propuestos por Vermeiren et al., (2013), se pudo
generar una secuencia de procesos adecuada para procesar 240 KTMA de nafta producida
localmente en las refinerias del Ecuador, proponiendo asi un proceso confiable para la
produccion de productos petroquimicos como los son el etileno y propileno entre otros, ademas
de la generacion de combustible valiosos como lo son el hidrogeno, metano, etano y propano.
Este proceso al igual que la patente de referencia, empieza con una zona de alimentacion de la
nafta y el vapor de agua, que son enviados a un reactor de pirolisis cuyo efluente sera enfriado
y comprimido antes de entrar en la zona de fraccionamiento, para obtener los productos de

interés.
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Figura 24

Diagrama de bloques BFD del proceso de steam cracking propuesto
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La Figura 25 describe el diagrama de bloques del proceso de steam cracking propuesto
en el presente disefio conceptual, en este se pueden ver las principales zonas del proceso, las
cuales fueron descritas con anterioridad, es importante mencionar que cada una de estas
zonas puede dividirse en subzonas como es el caso de las zonas de alimentacion y de purga
de agua las cual fueron incluidas dentro de las zonas de reaccién y de enfriamiento
respectivamente dado que estos son fememaos consecuentes y necesarios del proceso.
También se puede apreciar lagunas modificaciones con respecto mencionadas anteriormente
como los es la adicidon de una unidad extra de desmetanizacién denominada “T-406” y también
la eliminacidn del stripper de gasolina que se realimenta al debutanizador para mejorar el

rendimiento de los cortes C4+ correspondientes butanos, sus olefinas y diolefinas.
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Simulacién

De la presente simulacién se obtuvieron algunos resultados importantes como lo son los
flujos de los productos de interés, sus condiciones de salida y los rendimientos de los
principales productos petroquimicos y combustibles descritos en la Tabla 31.

Tabla 31

Rendimientos % masa de la simulacion vs reportados

Rendimiento % Rendimiento %
Producto
masa simulacién masa patente
Etileno 13.9 26.34
Propileno 13.1 15.8
Etano 2.4 4.22
Propano 0.65 0.5
Hidrogeno 7.92 0.87
Metano 1.01 2.612

Las diferencias de rendimientos que se muestran en la Tabla 31 se deben a algunas
razones entre las cuales se encuentran:
¢ La nafta de alimentacion de la presente simulacién es mucho mas ligera y de mejor
calidad que la utilizada por Kumar y Kunzru en su estudio de pirolisis de una nafta ligera
proveniente de las refinerias de Bharat en Bombay.
e La patente dispone de optimizaciones que mejorar el rendimiento de los productos y
elimina cuellos de botella de la planta, punto que no se llevaron a cabo en el presente

trabajo.



Figura 25

Condiciones de las corrientes de salida del proceso
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La Figura 26 reporta condiciones tales como la temperatura, presion, flujos masicos,

molares, entalpias en base masa y volumen, de las corrientes de los productos de interés

principal y también de otros subproductos de menor interés para este estudio, como lo son las

especies de butenos, butadieno y butanos comprendidas en la corriente Cs- y los BTX

comprendidos en la corriente Cs+, ademas de la corriente de agua de proceso contaminada

con pequefas trazas de hidrocarburos.

Balances de energético y de materiales

A través de la aplicaciéon de diferentes balances de masa por corrientes y por especies

de manera global y por equipos, se lograron establecer resultados que describan tanto las

corrientes y/o especies de entrada como de salida ya sea en forma global de toda para los

diferentes procesos de la planta de steam cracking.
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Tabla 32

Balance global del proceso de steam cracking por corrientes

Corrientes de entrada Corrientes de salida

Etileno 33.263
Propileno 31.596
Etano 5.800

Propano 1.571

Nafta 240 KTMA Metano 19.009

Agua 84 KTMA Hidrégeno residual 2.443
C4- 48.065
C5+98.242

Agua contaminada de HC 84.011

Total: 240 KTMA + 84 KTMA = 324 Total: 324 KTMA

La Tabla 32 muestra un balance global de las diferentes corrientes de la planta de
steam cracking donde se pueden las corrientes de entrada son las 240 KTMA de naftay las 84
KTMA del agua de proceso y las corrientes de etileno, propileno, etano, propano, metano,
hidrogeno, C4-, C5+ y el agua contaminada con trazas de hidrocarburo son las corrientes de

salida, teniendo un total de flujo de entrada y salida equivalentes a 324 KTMA cada uno.
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Tabla 33

Balance de masa por componentes en el proceso de steam craking

BALANCE DE MASA

NAFTA
PARAFINICA
NAFTA: NAFLIB-01 KTPY 240 KTMA
AGUA KTPY 84 KTMA
BALANCE DE MASA
ENTRADA TOTAL/POR
COMPONENTES KTMA 324
n-pentano KTMA 82.264
Hexano KTMA 3.598
n-heptano KTMA 8.202
n-octano KTMA 23.336
n-nonano KTMA 21.537
3,6-dimetil octano KTMA 2.758
Ciclohexano KTMA 5.924
Metil ciclohexano KTMA 13.575
etil ciclohexano KTMA 27.053
1,1,3-trimetilciclohexano KTMA 20.986
1-propil-2-metilciclohexano KTMA 3.789
Benzeno KTMA 2.758
Tolueno KTMA 5.876
o-xyleno KTMA 14.270
1-metil-2-etil benzeno KTMA 3.909
AGUA KTMA 84
SALIDA TOTAL KTMA 323.999
Etileno KTMA 33.280
Propileno KTMA 31.596
Etano KTMA 5.810
Propano KTMA 1.571
Metano KTMA 11.362
Hidrégeno residual KTMA 2.416
C4- KTMA 48.065
C5+ KTMA 98.242
Agua contaminada de HC KTMA 84.011
Purga 1 KTMA 7.647

A partir de la Tabla 33 se puede corroborar que la sumatoria de los componentes de la

corriente de alimentacién de nafta y de la de agua, cumplen con el balance de masa, igualando
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al flujo masico de las corrientes de los productos teniendo una entrada de nafta con una
presencia predominante de n-pentano de aproximadamente 82.26 KTMA seguida de 23.33
KTMA de n-octano, de un total de 240 KTMA de nafta alimentadas, mientras que entre las
corrientes de salida se verifica que tanto el etileno como el propileno, tienen flujos similares,
siendo 33.28 y 31.59 KTMA respectivamente, ademas se reporta que los flujos mas altos de
salida se encuentran entra las corrientes C4- y C5+, teniendo 48 y 98.2 por lo que se entiende
gue la selectividad del proceso es mayoritaria para la olefinas de mayor peso molecular como
lo son el 1-buteno, 2-buteno, 1,3-butadieno y para los BTX.

Resumen del balance de calor

Como se menciond en el capitulo anterior, es importante representar los resultados del
balance de energia o calor de forma objetiva, de tal manera que cuando se requiera operarlos,
setearlos o incluso realizar optimizaciones energéticas se puede disponer de los datos
primordiales, como lo son la energia de la fuente o sumidero, utilidad requerida, variacion de

temperatura y el tipo de intercambio de calor, asi como se reporta en la Tabla 34

Tabla 34

Resumen del balance de energia

Energia de
Temperatura
Fuente o Utilidad
Unidad Tipo de intercambio de o0 AT °C
sumidero requerida
calor Final - inicial
(MJ/Kg nafta)
Horno pirdlisis (F- Calor de reaccion y
2.61541 800 - 452 Fuel oil No. 6
101) sensible
Generador de Calor sensible y
1.11849 530 - 25 Fuel oil No. 6

vapor (F-100) latente
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Energia de Temperatura
Tipo de intercambio Fuente o o AT °C Utilidad
Unidad
de calor sumidero Final - inicial requerida
(MJ/Kg nafta)
Rehervidor Calor sensible y -30.7 - (- Vapor de BP
0.08517
(E-408) latente 48.8) (50 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de BP
0.69813 58.8 - 25
(E-410) latente (50 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de MP
0.34336 157 - 116.2
(E-406) latente (150 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de BP
0.29820 69.7 - 39.6
(E-402) latente (50 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de BP
0.07150 39.7-11
(E-400) latente (50 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de BP
0.10615 5.2 - (-100)
(E-411) latente (50 psig)
Rehervidor Calor sensible y Vapor de BP
0.19982 116.3 - 69.7
(E-404) latente (50 psig)
Compresor
Trabajo de flecha 0.51233 300 - 100 Electricidad
(C-200)
Bomba (P-100) Trabajo de flecha 0.00067 25.2-25 Electricidad
Bomba (P-400) Trabajo de flecha 0.00031 10.22 - 10.04  Electricidad
Multi compresor
Trabajo de flecha 0.02445 25-25 Electricidad

(C-300)
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Energia de
Fuente o Temperatura
Tipo de intercambio Utilidad
Unidad sumidero o AT °C
de calor requerida
(MJ/Kg nafta)  Final - inicial
Compresor
Trabajo de flecha 0.00486 55.33-20.17 Electricidad
(C-400)
Enfriador (E- Agua de
Calor Sensible 1.14157 100 - 484.5
200) refrigeracion
Enfriador (E-201) Agua de
Calor Sensible 1.23464 100 -299.4
refrigeracion
Condensador Agua de
Calor latente 0.06929 -76.3-70
(E-410) refrigeracion
Condensador Agua de
Calor latente 0.34443 35.7 - 116.25
(E-407) refrigeracion
Enfriador (E-202) Calor Sensible 0.12012 10 - 100 Agua helada
Enfriador (E-300) Calor Sensible 0.01821 10-25 Agua helada
Enfriador (E-
Calor Sensible 0.04637 25-55.3 Agua helada
400)
Enfraidor (E-203) Calor Sensible 0.35066 25-100 Agua helada
Condensador
Calor latente 0.11234 20.2-69.71 Agua helada
(E-405)
Condensador
Calor latente 0.229662 -48.9 - 39.67 Etileno
(E-403)
Condensador
Calor latente 0.021009 -93.3-11 Etileno

(E-401)
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Energia de
Temperatura
Tipo de intercambio Fuente o Utilidad
Unidad o AT °C
de calor sumidero requerida
Final - inicial
(MJ/Kg nafta)
Condensador -102.5 -
Calor latente 0.042306 Etileno
(E-412) (-100)
Enfriador (E-
Calor Sensible 0.17105 -100 - 25 Etileno
301)
Condensador Calor Sensible y
0.12082 -76.3-70 Etileno

(E-409)

latente
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De la Tabla 34 se pueden reconocer los diferentes pardmetros relevantes para el
balance de calor de la planta de steam cracking, donde las unidades o equipos que demandan
mas energia para operar por Kilogramo de nafta procesada o craqueada, son el horno
cragueador (Reactor - F101) y la unidad de generacion de vapor (F-100) demandando 2.61541
y 1.11849 MJ/Kg nafta respectivamente por medio de calor sensible, latente y de reaccién,
mientras que los enfriadores E-200 y E-201 son las unidades de refrigeracion que mas
demandan de remocién de calor y por ende requerirdn mayores flujos de utilidades de
enfriamiento, pero no necesariamente mas dinero, estas unidades necesitaron la extraccion de

1.14 y 1.23 MJ/Kg nafta de calor sensible respectivamente.

Resumen de los requerimientos de utilidades

Las diferentes utilidades que requiere la planta de steam cracking del presente disefio
conceptual, fueron extraidas del balance de energia detallado en el capitulo anterior donde que
se enlistaron los equipos presentes en la simulacién, una vez aplicada la metodologia expuesta
por Seider (2009) se logré calcular el valor de los flujos anuales de cada utilidad y sus

respectivos costos.



Tabla 35

Resumen de los requerimientos de utilidades
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TIPO DE COSTO ANUAL
UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD FLUJO VALOR
UTILIDAD $Millones/afio
Muy
Horno pirdlisis (F-101) No.6 Fuel oil 22188.24 8.8752
caliente
300
Muy %
Generador de vapor (F-100) No.6 Fuel oll 9488.88 3.7955
caliente
Rehervidor (E-408) Caliente  Vapor de BP (50 psig) 718.32 0.0627
Rehervidor (E-410) Caliente  Vapor de BP (50 psig) 5887.40 14.4069
Vapor de MP (150
Rehervidor (E-406) Caliente 2895.57 7.0856
psig)
_|
Rehervidor (E-402) Caliente  Vapor de BP (50 psig) 3 2514.74 6.1537
)
o
Rehervidor (E-400) Caliente  Vapor de BP (50 psig) 602.99 1.4755
Rehervidor (E-411) Caliente  Vapor de BP (50 psig) 895.19 2.1906




TIPO DE COSTO ANUAL
UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD FLUJO VALOR
UTILIDAD $Millones/afio
Rehervidor (E-404) Caliente  Vapor de BP (50 psig) = 1685.17 4.1237
=]
o
N
(@)
Compresor (C-200) Caliente Electricidad 35790.11 2.1474
Bomba (P-100) Caliente Electricidad =z 46.90 2814.2469
s
3
Multi compresor (C-300) Caliente Electricidad o 1708.64 102518.2924
=)
(@)

Compresor (C-400) Caliente Electricidad 339.57 20374.1813
Enfriador (E-200) Fria Agua de refrigeracion 1086.13 0.0785
Enfriador (E-201) Fria Agua de refrigeracion 5 1174.69 0.0849

Condensador (E-410) Fria Agua de refrigeracion %z 65.93 0.0047
Condensador (E-407) Fria Agua de refrigeracion 327.71 0.0237
Enfriador (E-202) Fria Agua helada 248284.68 0.1138
_|
Enfriador (E-300) Fria Agua helada 3 37654.66 0.0172
o]
=1
Enfriador (E-400) Fria Agua helada o 95839.36 0.0439
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TIPO DE COSTO ANUAL
UNIDAD DE PROCESO UTILIDAD FLUJO VALOR
UTILIDAD $Millones/afio
Enfraidor (E-203) Fria Agua helada = 724766.20 0.1138
>
)
=1
(@)
Condensador (E-405)
Fria Agua helada 232189.35 0.1065
Condensador (E-403) Muy fria Etileno 114067.55 1.5916
Condensador (E-401) Muy fria Etileno 10434.85 0.3329
_|
Condensador (E-412) Muy fria Etileno 3 21012.78 0.7958
QD
N
Enfriador (E-301) Muy fria Etileno © 84957.56 3.0713

Condensador (E-409) Muy fria Etileno 60010.38 1.3950
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La Tabla 35 se muestra el desglose total de las utilidades anuales principales,
requeridas por la planta de steam craking teniendo un valor total de USD 16.953 millones
anuales para las utilidades calientes y un equivalente a USD 8 millones de doélares para las
frias, teniendo un costo total de utilidades anuales de USD 24.946 millones, entre las cuales se
puede verificar que las mas utilidades mas costosas o significativas para la planta de steam
cracking propuesta en el presente disefio conceptual.

Figura 26

Condiciones de las corrientes de salida del proceso

COSTO DE UTILIDADES

m Fuel 0il 6 m Electricidad m Vapor de media presion
Vapor de baja presion mAgua de enfriamiento B Agua helada

M Etileno

$7.18M

S$12M

Por medio de la Figura 27 se observa que la utilidad donde mas se invierte es el Fuel olil
6 con un 48% de las utilidades totales, aproximadamente a USD 12 millones, seguido de este,
se tiene al etileno, con un 29%, equivalente a USD 7.18 millones. La electricidad total
consumida por la planta de steam cracking representa un 14% de las utilidades, lo que
corresponde un costo de USD 3.48 millones. El resto de las utilidades minoritarias son
resumidas de la siguiente manera:

e Vapor de baja presion: 4% de las utilidades equivalente a USD 1.07 millones.
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e Vapor de media presion: 2% de las utilidades equivalente a USD 0.43 millones.

o Agua helada: 2% de las utilidades equivalente a USD 0.43 millones.

e Agua de enfriamiento: 1% de las utilidades equivalente a USD 0.215 millones.

e se puede verificar que Fuel oil 6 utilizado en el horno de pirdlisis (reactor) y la
unidad de generacion de vapor (caldera) que representan un 33.67% y 14,4%
del costo total de utilidades respectivamente.

e Etileno utilizado en el enfriador E-301 y en el condensador del desetanizador T-
401 que representan un 12.31% y 6.37% del costo total de utilidades

respectivamente.

Reporte y comparacion de los valores estimados y calculados del TCI.

Dentro de este apartado se reportan los resultados de 3 puntos principales de enfoque
tecno econémico que se encuentran dentro de los alcances del presente disefio conceptual
para la planta de steam cracking, los cuales son:

e Costos estimados por métodos de escalamiento
o Costos de los quipos utilizados en la planta

e Capital de inversion total

Costos de equipos

En la estimacién de costos, se considerd cada uno de los equipos que se utilizaron en la
simulacion descrita en el Capitulo 3, reactor, compresores, bombas, enfriadores, separadores,

columnas, Rehervidores y condensandores. Como se muestra en la siguiente Tabla:
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Tabla 36

Resumen de costos de equipos

COSTO DE EQUIPOS

EQUIPO Costo 2006 Costo 2022
F-101 $ 1.558.171,00 $ 2.535.614,54
F-100 $ 223.218,96 $ 363.244,62
C-200
C-300 $ 7.074.059,22 $ 14.537.942,74
C-400
P-100

$ 12.494,23 $ 20.331,89
P-400
E-200
E-201
E-203
E-301 $ 480.119,68 $ 781.299,64
E-202
E-300
E-400
V=300 $ 100.788,00 $ 164,012.50
E-100 $ 24.749,39 $ 40.274,73
T-404, T-400
T-405, T-406
T-403, T-402 $ 3553440 $ 7.302.696,46

T-401
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COSTO DE EQUIPOS

E-408

E-410

E-406
E-402

E-400

E-411

E-404

E-409

E-410

E-407

E-403
E-401

E-412

E-405

Tanques de almacenamiento

Para el afio 2002 Y 2006
TOTAL PARA EL ANO 2006

TOTAL PARA EL ANO 2022

$

725.559,40

1.132.210,71

6.227.580,08

21.112.390,68

1.491.101,60

2.326.813,21

10.134.152,53

39.697.484,46
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El costo estimado de equipos es de $39 697.484,46 para el afio 2022. Este costo se
estim6 mediante el uso de formulas establecidas para el célculo de los costos de cada uno de
los equipos empleados en la simulacién. Finalmente, se estable una sumatoria y se realiza un
escalamiento al afio actual.

Cabe mencionar que los equipos que presentan mayores porcentajes en el resumen de
costos son:

e El compresor, que representa el 36% del costo total.

o El costo de columnas representa el 18,39% del costo total.

e El costo de los tanques de almacenamientos representa el 25, 52% del costo
total calculado de forma extra con las ecuaciones descritas por Seider et al
(2009).

Ademas, como menciona Luyben (2017) en su estudio denominado “Estimating
Refrigeration Costs at Cryogenic Temperatures” se debe agregar $ 4.1 millones al costo final
por equipos de que suministren las utilidades de etileno para el afio 2017, lo que equivale a
$5.873.000 para el afio 2022, resultando en un valor total de 45,572 millones de modulo
desnudo.

Capital total de Inversidn

En la Tabla 37 Capital de costo de inversion basada en el libro “Production and Process
Desing Principles” del escritor Seider en el cual nos permite determinar la Inversion total de
maédulos desnudos, costo de preparacion de terreno, costo de las instalaciones de servicios,
costo asignados a plantas de servicios de instalaciones conexas, inversion directa permanente,
costo de imprevistos y honorarios del contratista, total capital amortizables, costo del terreno,
costo de puesta en marcha de la planta, total inversién permanente, capital circulante y total

inversion de capital.
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Tabla 37

Capital total de inversion

CAPITAL TOTAL DE INVERSION (Costo en Milliones de U.S.D)
Inversion total en médulos desnudos 45.571
Coste de preparacion del terreno 1.37
Coste de las instalaciones de servicios 0.68
Costes asignados a plantas de servicios e instalaciones 6.38
conexas
Inversion directa permanente 53.997
Coste de imprevistos y honorarios del contratista 9.72
Total capital amortizable 63.717
Coste del terreno 1.27
Coste de puesta en marcha de la planta 5.08
Total inversién permanente 70.076
Capital circulante 4.16
Total inversién de capital 74.238

Costo total de inversion con fator de sitio*1,25 92.798

Nota. Adaptado de Seider eta al., (2009)
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Dentro del capital total de inversion, existen costos involucrados, como la inversion
de mddulos desnudos que abarcan la fabricacion de equipos y maquinaria del proceso.
En este caso, la fabricacién de las torres de separacidn en el proceso de steam cracking
se obtuvo un valor de USD 45, 571 millones.

La inversion directa permanente es la suma del costo de la preparacion del
terreno, aplicada en el area disponible en la Refineria de Esmeraldas, cerca de los mil
metros cuadrados, dando como resultado 53,997 millones de délares americanos.

Al iniciar cualquier tipo de construccion, ya sea edificaciones o para este caso, la
construccion especifica de una planta, es necesario considerar un porcentaje para cubrir
todas las eventualidades e imprevistos que puedan ocurrir en el transcurso de la
ejecucion de la obra, especificamente para este caso de estudio es de USD 9,72 millones,
que viene a ser un 18% de la inversion directa permanente.

El capital total amortizable se compone de la suma de inversion directa
permanente y el costo imprevisto, dando como resultado USD 63,717 millones.
Finalmente, para calcular la inversion total permanente, se debe considerar el costo del
terreno y la puesta en marcha de la planta, junto con el total amortizable.

La inversion total permanente debe considerar el costo de la preparacion del
terreno, de las instalaciones de servicios y principalmente el costo del médulo desnudo
terreno y la puesta en marcha de la planta, juntamente con el total amortizable. Para
finalizar la inversion total de capital es la suma del total de inversién permanente y el

capital circulante obteniendo 92,798 millones de ddlares.
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Figura 27

Costo de inversion

Costo Total de inversion TClI

H Costo de equipos (modulos desnudos)
B Costo de preparacion del terreno
Costo de instalaciones de servicios
costo asignados a plantas de sericios e instalaciones conexas
B Costo de imprevistos y honorarios del contratista
M costo del terreno
B Costo de puesta en marcha de la planta

B Capital circulante

En la Figura 28 se pueden observar los porcentajes representativos, Inversion total
en médulos desnudos representa 61,29%, costo de preparacion del terreno 1,84%, costo
de las instalaciones de servicios 0,91% siendo el porcentaje mas bajo dentro del global,
Costos asignados a plantas de servicios e instalaciones conexas 8,59%, Costos
asignados a plantas de servicios e instalaciones conexas representado por 13,09%, por
otro lado, el costo del terreno representa apenas el 1,72% del total, costo de puesta en
marcha de la planta con el 6,85% y finalmente el capital circulante 5,61%.

Comparacién con valores estimados
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En el capitulo 11l se estimé el costo total de la planta en aproximadamente 108,47
millones de euros convertidos en délares para el mes de agosto del 2023 es de 118, 23
millones de ddlares realizando una comparativa con el costo de inversion de capital de
$92'799.617,5 ddlares. La diferencia entre el costo estimado y el calculado por el método
del TCI es alrededor del 14%, esta diferencia se encuentra dentro del margen de precision

propuesto por Seider (2009) de alrededor del +50%.
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Capitulo V
Conclusiones y recomendaciones
Conclusiones

e Fue posible desarrollar el disefio conceptual del proceso de steam cracking
para una capacidad de procesamiento de 240 TMA.

e Se realizé una investigacion bibliogréafica que describe detalladamente el
estado del arte de steam cracking desde sus raices hasta la vanguardia
hoy en dia y lo define claramente.

e Fue posible establecer diagramas tipo BFD que describen de manera
sencilla, pero clara el presente proceso de steam cracking, también se
generaron balances de materiales para el proceso propuesto en el
presente disefio conceptual que permiten proyectar los posibles resultados
de los productos obtenidos, tanto los deseados como los secundarios de
este tipo proyectos para una posterior evaluacion econémica y de
factibilidad.

e Se estimaron los costos de inversidn de la planta, los mismos que fueron
corroborados por medio del célculo del costo total de inversién, el cual fue
$108.47millones escalados vs $92.8 millones calculados, teniendo un
margen de error 14% de la estimacion con respecto del célculo, valor que
recae dentro del margen de precision aceptable, segun lo reporta Seider
(2009).

e Es predecible esperar variaciones en los resultados como los repostados
en la Tabla 35 que reporta los rendimientos en porcentaje masa vs los de
la patente ya que no se consideraron esquemas de reaccion diferentes
para ciclos y otros tipos de compuestos, los cuales no son considerados en

el presente estudio.
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La unidad de desmetanizacion adicional fue requerida ya que de la zona de
compresion el efluente mas ligero del multi compresor contenia una
fraccidn considerable de componentes que de dos o mas atomos de
carbono, por lo que fue necesario redireccionar esta corriente a esta nueva
unidad de desmetanizacion para arrastrar estos componentes C2+ hasta la
corriente original que es alimentada al tren de separacion o zona de
fraccionamiento, esto se debe a que la composicion de la nafta de
alimentacion propuesta en la bibliografia de referencia son nafta de muy
alta calidad teniendo contenidos parafinicos de hasta el 78% peso o bien

siendo una aproximacion a n-hexano puro.
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Recomendaciones

e Se podria mejorar la precisiéon del estudio por medio de la aplicacion de un
esquema de reacciones mas extenso que si tome en cuenta a las
diferentes familias de compuestos presentes en cada nafta.

¢ Con el fin de mejorar la aplicabilidad de este disefio conceptual, es
recomendable concebir la idea de una ligera reforma a la matriz productiva,
en donde ya no se exporten en gran media el crudo y sus derivados, sino,
redireccionarlos a este tipo de industria y procesarlos de forma local a
estos.

e Disponer de una caracterizacion para cada tipo de nafta proveniente de las
refinerias para asi poder simular un rendimiento mas real que se podria

alcanzar al procesar la mezcla de este tipo de naftas.
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