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FPROLOGO

Debido & que el desarrellode estefrabajo de tesis go hirzoc en la Befineria w
"Ing. Antonio Mo Amor® (RIAWA), de PEMEX en Salamanca, Gto., ms gustaris §j
cer un pequafio besquejo de la minaes X1 desarrolic que.ls Industria y la «
sgricultura habian aloansado en 1945, obligé a analizar las formas de suni.
nistro de productos del petrdlec de las Refinerfas entonces existontes,

a la Zons Ceniro del Pais. law oonclusiones de eats anklisis, indicaron
que no eran econoricaments sdecusde hsoerlc y que era necesaric instalar -
otra Refinerfa, en un lugar idSnec del Centro de la RBespdblioca pars distei.
buir en forme completa y rfpides ocombustibles y derivados del paizéles,
Después ds considerar varies lugares; se dscidid por instalarias en la oiv
dad de Salamanoa, Gto.y por tratazse do uns poblaoilén situads ideslments -
on ol osntro geogrdfioc del Pafism y dotada de una magnifica red de aedios de
comuiocaocidn, que permitiera la diastribucién de productos por ferrcoarril,-
camién y olecducto oon un costo y kilometraje minimo. l

El 30 de julio deo 1950, PetrSleos Mexiocanos terminé la oconstruocién de la -
primera etapa de la Refinexfa #Ing. Antounio N. Amor©,

Al no existir en Salamanoa instalacidn previa, la Refinoexis se disefif de -
acuerde con los Wltimos edelantos teonolégicos, resultando wn conjunto —
teonicaments parfeotss

Inicialmente, la Refinerfs ten{s una oapsoidad ds 30,000 B/DIB ¥ no inolufal
las Plantes para la obtencién de lubricantes. Ean el aio 1955 quedaron en -
oparacidn estas dliimas, habiendo aumentade la capacidad de la Refineria a

40,000 B/Dia.

En ol transourso del tiempo, se han originado modificaciones a las Plantas~
ya exigtentes y se han construido nuevas uhidades. Debido a que mi tesis -
estd{ basada en la produccidn de amonfaco, solo mencicnard las Unidades de -

amonfaco jnstaladsase .



El 26 de julio do 1962, mc insialé la primorz Planta Pstroynimica de amonfz

co ¥ bidxido do saxbono, tanto para emplear ol proplo amonfaco como fertils
sants 1iquidos; como paras marafaciurs ds fertilizantes sflides, une y otres-
para surtir la importante Arvea agricola del Centro del Pafim. Ademdis @l -
asonfaco y el bisdxido de oarbono, sirven de¢ matoria prima pars la producoidn l
de substancias quimicas sn otras faotorfas.

Eats primers Flanta Petroguimins, fue diseflada originalmente para una pro——
duooifn de 200 Ten/Dia de amonfaco anhidroj sotuslmeonte tiens capscidad -
pera produciy 240 Ton/Dfa, con una cargs diaria de 320,000 ¥3/Dfa do gac ~
nnforaly, progedentee de los campos del Sursgie.

Como subproducto del proceso, se obtiens bidxido de carbomo (Cﬂa), el oual-
por medic de tuberfas se distribuys a los fabrioantes ds hielo seco y urea. l

La demands de fertilizanies, tuvo también un acelerado orecimiento, lo gue-
genors la neossidad de una Planta de amonfaco de 1,030 Ton/ Dia de capaoidad.
En diciembre de 1978, entra eon operacidén la Plania de Amonfaco Boe.2. Esta-
Planta fua disefiada para producir 1,000 Ton/ Dfa de amoniacos Coamprende al-
gunas lnnovaciones tdonlicas qus tisnen oomo finalidad haocer-el prooeso mis-
econdmico, ocon base en una distribucidn adeouads de la energla que involu--

cra el procesos

la Refinerfa "Ing. Antonic M« Amor"; tlene actualmente una capaocidad de —
proceso de petrbleo orudo de 210,000 B/Dfa,




@1 Aen~zarrolle de -dste tradajo dr tésis Izlu kecio ¢tk go-ore ¥ deiicinis

debido a2 la importancia ~ne rara mi %tiene.Para ésto iuve primeraczente que f£i

jar

QBITETIVOS

b}

al -unos obje<ivos ~ue justifiquen la realizision ce Sste iradajo,éstus -

objetivos son los sigaientes:

1o

La nec2sidad de desarrollar un procediamisnto de cilculo que se aplijua -

para el disefio 4e plantas do amonZaco de gran cipacidad.

Tener la capacidza™ <:ira rroducir amoniaco, ‘ue .3la base pira la procag—-—
cifn de Ffertilizantes,uya urlicasidn de éatos = la iierra = jora 7 au=—
menta l1a eficiencia 8= los cultivosyes “ecir hav .n aumento zn la rrodue

eifn de alimentos.

Aplicar mis conocimientos teéricos y practicos de ingenizria quiniza en
el desarrollo de ésie irabajo de tésis.Este objetivo es el mda importan
te de todossdebido : que en éste exprdso los conocimienitos obtenidos en
1la egscuela ¥ en ani trabajc,los cuales son 1z %age de mi desgarre”” ~ rro-
fesional ¥y ademds 7g siento realizado debido a que los conocimiernts 2d~

quiridog,los pueds 2plicar y fransmitir para el bien de los demas.




|

Antes de 1800, lza principeles fusntes de fertilizantes fueron desperdicies
de varias olasese Ia& pequefia demandz guimica se satisfizo con yacimientos—
naturales de sales, talss ceme ol Niitrato de Potasis.

En 1809, se descubrié en Chile un gran yacimiento de Kitrato de Sedie y -
fue esta la mayer fuente mundial de 12 hasta principles de siglce Debido a
la lejania del yacimiento y al aumento en la obtencién ds Sulfato de Amonio
¥ Amonface acuese de loc hornos de coguizacidn, s2 puso mfs £nfacis an el -
suninistre de fertilizantes por medies sintétiocos que natursies. KL Sulfg.
to de Amokie fus el prinoipal fertilizante wundial de 1923 a 1947,

El Amenface es tanbidn importunte como msteria prima sn las siguientes in—
dustrias:

1e— Indusiria de explssivos. l

Es una de las mayores consumidoras de Amonfaco. Aunque el Amonfaco se
despachka a las fibricas do explosivos en forma anhidra o de solucién-
de 30%, s usa principalmente convertido en &cido mfirico, para la -
fabricacisn de dinitrotoluens, trinitretelusse; nitreglicerina, nitro
colulosa, nitroalmidén, tetranitrato de pentaoritritol, tetrilo y -
nitrato de amonioe. Kl Amonfaco se oxida para producir estos compuesw

t08e
]
2o Ban la Industria Textile '

Se uss prinoipalmente el Amonface para producir fibras sintéticas cew
mo el rayén dm cupramanie y =1 nylcns Ea las fibrivas de rayéa sé -
usa Amenf{aco para preparsar la solucidédn amoniacal del hidréxido odpri.
ce (roactivo de Schweizer) con que se disuelven los linteres de algo-

déne

En sl proceso del nylen, se amplea Azoniaco pare producir Hexametil—
enodiamina, Ima(cx’a) gVH,s que se condensa con Acido Adipice para 1‘;_;.




e.l

zar el morsmerc,; el ctial pelimsrizede e hilsde forme lss fibras ds —
poliamida.

Se usa Amsnisco para teiir y lavar telas de algeddn, lana, rayén, se-
dae

Jsw  BEn la Industria de resinss sintétioas. .

Se usa Ameniace como catalizader y para regular sl FH durante la poli
maracién de resinas de fencl y formaldehide de Urea y formaldehidee.

Jsa  Bn la Industria Farmacéutics.

El Amenfaco os ingrediesnts importante sn la fabricacién de sulfenami-
das y se usa tasbién eén lz fabricacién des vitaminas y medicamentes -

antipalidicess

%S¢ Fnn 1la Industria Pairelers.

Bn la refinacién de algunos acsites se emplea el Amonface como neutra
lizante para eviiar la cerresién do condensadoras de &cidos, cambiadoe
res da calor; etow, dsl equipo de destilacidne.

En ol cracking catalitico de lecho fluldizado, se afiade Awonface = la-
corriente de gas antes des la sntrada al precipitador Cottrell, para - .
faoilitar la recuperacién del catalizador en estado de divisidn fina. g

f4m En 1la Tndustria del Caucho.

Se agrega Aimonface al latex orude para evitar la coagulacién durante —
su transporte desde las plantaciones de caucho, hastia la fAbrica. Se-
afiaden 10-12+5 kgs de Amonfaco a radz tonslada de latex recien extrai.
dos 3e enmplea asi mismos en ol procwso de vuleanisacidn para fabricar

telasy botas, zmapatos.
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En Refrigsracibn.

Bz el Anmonfacey sl rofrigorante wfs ususl sobre tode on las granden w—
instelocionss industriales. So pusde vsar sn sinstemas de compresifn —
¢ de zbosoroifn para low fines siguieatest

fabricaoifn de hielo, almacononiento en friger{ficos, unidades de
congslecidén réplda; refrigeradores deo alimantos, acondiclopamisnoto d:l
aire de grandes Planteas Industricles vy sxtraceidn de parafinz de log -
sositas lubriocantos.

Ics cistenas do compresidn y de absorcidn aprovechan sl calor latente-
ge vaporlzacisp dsl Ameniaco Anhfdre y absorben calor ds una solucibp.
de salmiera. En los sistesas de una y otra clase se utilizan loz mipw
nos tipos de condensador, vdlvalas de expansién y evaporador, paro -
diferentes equipos y wétodos para sxiraer el gas del evaporador y pa
aumsntar su presisn de manara que se pueda coniensar el Amonfaco cua:'
do se use agua 2 las temperaturas do qus normalmente 58 dispone.

En la Industria Quimics Inorgéanios.

Ss preducen gran nimerc de sales de Amonio,; que tienen multitud de -
apliocaciones industrialesy por noutralizaocidn direcia de los dcidos -

con Amonfpoc.

As{ se fabrican sl Hitrato, Sulfate, Clorurv y Acetatio ds Amonie y 1
Fosfatos moncaninices y diaménicos. i

La Industria Qufmica Orgdnica.

Swplea Amopnfaco para preparar awminas; amidas, nitriles etc. La forma-
2ién de anilinz con moneclorolennenc es un ejenile de estas reaccioness

C4ECL NH3 . Oglis T,
Cuy reductor
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Ea Mstsliirgiom.

Se uvsa Amonfaco para extrasr de sus wminas el cobre, &l nolihdenc y &l
nigusls
Il Amonfaco Anhidro disociado en sus componentos Hitxrdpeno 2 Bidrége-

noy Be& usa para anitrurar slesclones de acexe & £in de darles supsrfi-
cie dura y resistents contra sl desgasis.

En Ia fabricacidén de Acidome.

En la fabricosclén de foide sulfirico por el wédtodo de las cdmaras de-
plomo, se oxida Amonfmco para suministrar los éxidos de Nitrdgeno, -
que han de convertir el diéxide de asidfre on doido sulfirice. Ia -
yor parte de Bno3, se fabrica por oxidacién des Amoniacoes

En la Indusiris de Fermentacidne

Bl Amonfaco suministra el Fitrdgeno necesario para el desaxrolle de -
levaduras y otros mioreorganismos. Se usa taaobién para regulaxr sl FPE-
en la fabricacidén de levaduras y alcohel indusirial con welaza nsgrae

En 1z Industria de Alcalise

Se occnsume gran ocantidad de Amonfaco en la fabricacidn des carbemato -

sbdico anhidre, por medic del preceso Solvay con olorurs de sodie, -~ '

taabién sirve para purifiocar y deshidratar sosa caustica.

En la Fuarificacidn de Aguac Xunicipales s Industriales.

-,

S ufiaden al agui Amanfaco ; cioro en la debids proporcidn para fermas

dams mezola de Gonoclorawmina |, iicloroamitias

HEE + 012 _§HHECI + HO1
PrEFe
UEB + 201 2 _,;.hiolz +  2HCL




15+~ BEn la Industria de la Pzstas de Papel.

Uno de los adelantos reocienies on la sustitunidn de calole com Amonia
cos; on el precesc del bisulfite para convertir en pulpa la maders. l
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CAPITTLOG IIT

SINTESIS DEL AMY"IACC

08 métodas Ae prapiracidn mds cotunes de las nul:n de 1moniaco zon log co—
nocidos desde hace muche tiempo. Ius artiguos egirrios higiercn aso del cle-
ruro de amonio, Se dice,lo obitaviercn por primera vez cerca del gsiglo IV,
del hollin del esmtiercol del camsl’o, ae elios llamarsn sal do asonioc o sal
anoniacal. Despues de un tiempo log 4rabes estaviersn :aundo sardonatc de -
amonio gue Allos llanmaren ciernc de ziervo,preparada de 1z d»stilacidén des—

tractida de ‘lz .cwerna del cierve.

¥ushos a¥os despuds, el deceuqrimienic hanho nor Berthelled y Yenry, de que
el anoniaco estaha comruerts d: fresm vinte~ Ade hifrdgeno v una de nitrdgeno,
varios invectigadores intentoren efestuyr una union directa de los gases, -
fue hagta 1735,0us Hildebradk rrerasc laz ides de gue el analisis 4e21 azoniz
co nodria cer verifieczdo -~ur union cel Lidréreno y del nitrégeno,bugr son?:
zicnes similares 1 las crusadas vara denmbinar hidrdgenc y oxigeno,nara oom-—

mrobar el amnzliszis 321 aFua.

3n sus ex-erimentos,premart nitséeene r.r dos odtodos diferentes,e hidrége-

ne por sres mitodos distintos, pero deruds de purificarlos ¥y permitir jue -
. . (o]

1z mezcla permaneciera sobre agua a iezperaturas de £ 2 2077 par largrs re-

riodosyencontrd que no s kabia forzado amoniaco.

Los prizeros intentos rara lograr 1: nidn e hidrésenc y nitrépenc bajoe -~

vresién, fusron efeciwados por Biot y Zela roche ¥ reporiados en 1811.Se a—

4

lisgron Corazion tam altas anme S0 -rno.,rere mt ve Siromd amcniazso en nin

D
i

T3

TanG S8 LAY SXTerinen’g.

Dobereiner, que fue unv 3e los primeres invesiigadores sobre los satalizado
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rosy fue el primero en sintetizar amoniaco directamente de sus elementos. -
En un reporta de sus investigaciones, publicado en 1823, establecid que -
cuando una mezola de hidrdgeno y aire, es encendids y pesada a travdés ds un
ocatalizador compuesto de platino sub-oxidados hay una violenta reaccidn en-
tre 8l hidrdgeno y el oxigeno; cuando hay una deficisncia de oxigeno, algo-
de hidrégeno en exceso reasciona con nitrégenc rara formar trazas de smonfa
cos BEs posible gue Doberesiner usara un recipienie +de hierro sn sus experi-

mentos sin reconocer su importanciz.

Durante los siguientes 60 afios, los reportes de muchos investigadoxres no -
estuvieron do acuerdo con los resultados enconirados por Dobereiner. Ilas -
posibilidades tedricas concernientus a la combinazeidn del hidrégeno y el ni
trégeno a alta presidn, pudieron predecirse a partir de odlculos termedind.
micos de trabajo de Oibbs, Helmholtz, Nerst y otros fisicoguimicos prominen
tes del siglo XIZ. En 1365 Deville reporié que pmsando una mezcla de -
H2 ¥ Hé a travis de un tabo de porcelanz calensadso a 1302°C, se prodacien
paqueiias tragas de NHB’ en 1381 Gramam Gtto afirm§ on ou manual de gquimica-
inorgénica, que el H2 y el Hé no pueden ser combinados 3i no se aplican prg

piones y tewperaturas zaltas o por la aceidn de platinc esponjosos

Ex 1884 Ramgey y Youngz mostraron aue la descomposicidn tdrmica del HH3 S0
bre hierro al rojo, nunca cra completa. En ese miswmo afioy, L& Chatelisr -
anuncid su principioc de equilibric dindmico. Por medio de sste principic,-
Ie Chatelier mosird que uns reaccidn Teversible en gue ze produzca una dise
minucién de volimen, ¢domo en la formacidén de NﬂB a partir de sus slementos,
un aumento en la presidn produce un aumento en la cantidad de HH} produci—
doe Debido a que la reaccidn 88 exotdrmica, se deduce del mismo principio-
gue un aumento de la temperatura n la cual co efectda la reaccidn, disminu.

ve la cantidad de amonfasco producidos

alrsdecos a2 120} s desarrodlarc. aiforoniel proseslsy .o 2i.ardo; 1 -

del arso elécirico (fijacidn de nitrdgenc como éxido nitroso), el do la -
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cianamida y el oianuro (fijacién de nitrégeno come amonfaco). Sin smbargo,-
estos procesos eran muy engorroso3 7y tenian consumos de energfa muy altosae -
Por ellc no pudieron competir ocon la sintesis del HH3 a partir de sus slemen
tose También se establecid perfectamente que el hidrégenc y el nitrégeno -
50 combinarian directamente en la presencia de un catalizador, pero hasta -~
entonces no se habia producidc una cantidad apreciable de amonfiaco por eze -
nétodo. En estos a¥os, varios investigadores trabajaron sobre el problemas—
por la advertencia hecha por Crookes en 1898, gue de seguir el ritmo normal-
de consumb, las Teservas mundiales de Né fijo, serfan pronto agotados.

Pue en 1906-7, que se roconocié la ilwmportancia cientifica ; técnica sobre la
necesidad de obtener informacidn exscta sobres sl equilibrio del HH3.

Nerts y Jost efectuaron determinaciones a varias tecperaturas y presionsde -
Lz discusidn de sas resultados enid?3; resultd ser uno de los pilares ols -
importantes de 1a historia del desarrollo ie la zsintesic dirscta del ameonis-

[¢179

Ia sintesis direota del awmoniaco a partir del B, v el H?’ fuc una de las -
grandes realizacicnes de la Indugiria Alemana de la tscnologfa guimica en -
el giglo XIXs Estos esfuerzss cientificos ; de Ingenieria, culminaron en 1s
realizacidn dei troceso Haber-Bosch en la prictica comercial em Offan, Alema
nia en 1913. #n 1314, el cientifico alemin Fritz Haber, inici6é un eatudio -
importante de la sintesis de HH3 ¥ pronto se asocid con el gran Complejo -
Industrial Alemin BASF.

Haber, fue probablemente el primero en apreciar la importancia de un catali-
zador convesiente como la clave do un proceso somercial de la sintesis lirec
t2 del amoniacos Prizerp en su trabajo 61 reconocid que las teaperatiran -
bajas eran 2:z23bleg dezle el pants de vistz e eguilidrio, psro No Se 104G
afa Lrown cett AT L WTESLLVE der DUOLPEL . 1AD 261 JonTersidn razoni. 2 -
abajo de 500°C. Alredzdsr de TOu®C, la reaccidn fue rdpida, pers sl eza.la-

brio fus deafavorables
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El proceso de sfntesis, fue resultado de las invesiigaciones de Fritz Haber.
y del desarrollc de la Ingenieria de Carl Bosch de BASFs En 1908 Haber y —
1a Badisohe Anilin.Und Soda Fabrik A«G. (BASF), iniciaron su colaboracilfe--
la investigaoidn experimental dat&llafé fue dedicada por muchos afios a la -
bdsqueda de un catalizador coaveniente y unas ocondiciones prioticas de ope—
raciéne. Haber, us$§ Osmio ocomo catalizmador, sin embarbo Bosch desarrolld el-
uso del 6xido de fierro que es similar sl de hoy y tisne la ventaja de ser -~
rotusto y relativamente baratos

El cataligador satisfzctoric fue encontrado, dste consiste sn fierro Promc-~
vido con 6xidos metglicos (K20 ¥ AL203).

Haber, recibié el Fremio Nobel en 1918 por este trabajo pionero, pero rarads
Jicamente, durante la primera guerra mundial sirvid en el mininterio de gue-
rra alemdn y desarrolld algunos aspecios de la gusrra auimica, incluyendo -

£ases8 venenososSs

El principic del aparato desarrollado por Haber y usadc por Hober Vam Ordt,
Le Rospignol y Ls Badische Anilin-Und Soda Fabrik para sus exporigentos, 8-
indicads en la Figura 3. Este principio es usado en todos los actuales ecir.
cuitos de sintesis. El convertidor concisite en un tubs delgado de peredes -
de acerc S-13em. de didmetro, snvuslto alrededor csu papel de ashasto gque =
es un elementc de cglentamionts hecho de nijusi. Por Jdontro del tube esid -
un fube de¢ vidrio ¢ cuarzo con catalizador contraciadio on una parts fimal o
que forma vm tubs oapilar que condinus deopde lo ontrada del gas =2a ¢l fube =
ds acerc hasis wa puntc afuera del converiiders

Bl gaa es ecirculads o travds del sistema oceme imdisan las fleecpas,; agrniscew

.

conienido en el convariidor saie come gac y as rezovido por refrigaranic 6 -

s oas - e s e ¥ e 9
STL va DMy L AOL T wanin erte grlelo -

por w sgwate abscorboute
Boueh v [dttapein wessrsollaren ume Flanta oo SFOL L 03Za3a 300 e i D0 120CL 0.

v

de amoniacos
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La sintesis del NH, directamente do sus elementos fue realizada comercialmen
te por primera vez en 1913,

Bl procesoc original Habexr-Bosch, nombrado en honor del cientificoc Haber y -
gl Ing. Boschy se llevé a cabo & 200 atm y a 500 § 600°C ocon hierro catali-.
tice. En estas condiciones pe pudo obtener aproximadamenie el 10% ds conver
sién por pEso y un rendimisnto total de alrededor del B0E,

Muchas paries del procese de sintasis desarzrollado por Habsr se encuontirsn o
todavia en el procese moderno; por sjemplol

a)ew Condensacién del EH; producidos

B)e~ Reciroulacidn del H, y I, que no resccionaron
[

Cje— L& reacoibn se lleva a cabc & alta tomperatura y presifn en presencia —

da un catalizador.

d)e~ Preczlestemiento ds la carga 21 meactor usando el ofiusate caliente de-
selida del reactors

o}e= Uso de amonfaco como refrigerante pare aywlar sn la recuperacién del -
acopiacoe producidos

In demanda de nitritos pnra la Ffabricacidn de explesivos durants la primersw
guarra mundial esdsblocid lo simtesic dol amonface como un praceso viable ea
Lemanis y dospuds en la gusrra; 89 applid el interds, resultado del desarrg
llo de variaclones en el cizculto de cintesis de Habews

Lo Industria del Kﬂy ke sufrido murazoros cawmhios hasta llegar a la Flantz
do pusstros diase Por convopiencia la Flanta completa de amonfaco pueds
dividirss ea 3 seccionesg

nle= Preparacién del gas de sfntesia.

Ble— Purificacibn del gas de sintesids

ojom Sintesia del amoniaco.
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Be han hecho loc mfs signifiocantes desarrslles en la preparacidn de gas de -
sfntesia. Is sintesis del R33 es todavia en prinoipic el mismo Procésd  —-
ideado por Haber, sunque la oapacidad de produccién de los oirculitos de sin-
tosis modsrno es considerablemente mayoTs

Ia preparacidn del gam de sfintesis comprende la producocién de un gas conto—
niendo la cantidad deseada de 52 ¥y Né. la fusnte de Hé ha sido slempre el -
aire mientras que la fuente de Bé ha cazbiado con el tiempo dspendiendo de -
la disponibilidad de cargzs y la economfa del procesocs

Originalmenice, Be usaron carbén y coke para producir H e El proceso era -
cfclico ocomprendiendo un flujo altermado de aire y vapgr sobre un lecho de -
oarbdn o cokas El aire ocslentaba la cara por combustidn y el gas resultan—
ta era rieco en Bé- El flujo subsiguieate do vapor gsneraba un ges rico en -
002 a Bé, gezclando las cantidades adecusias de estas corrientes gaseosasy -
#e producia sl gas de sintesis. El usc o aire enriquecido con 52 aié lugar
& un procesc continue., FPositeriormente se desarrolld el rroceso Winkler sn —
8l cnal se cokizaba el carbSn on un lecho fluidizado usando 02 casl purgs -
Se obtenian varios hidrocarburcs dtiles como subproducicss Tawbdién ss ha -
usade el gas do los horpos de cokisacidn como fuenie de Hé. En lugares en -
donde ls electricidad es muy boretas, se cperarop Plantas con Ea producido -
por electrdliecis del agune.

fomo resultado de la facilidnd do obteneidn del gas natarel y fraccicnes del

petrileo, omerzieron fos procescu rars la rreducelfn do gas de sinlesige
] = E

a)s- Beformacidn del wapor ¥ meirnocs
b)e— Oxidacidn parsial mo catolitice.

La reformacifn del wvaior y el 034 ae aplicéd por irivsra ves, en una Flanta -
de EHB on 1343, mientras gue o oxicseidn reosied S deserrolld an poCH mit
tardes a2 oxicacidn jarcial me catalilica ticue la veoiajds de adepiar wka =
emplia variedad 3e corgas, que vaa desde el gas matural hasta el cumbusiblec
posade. Ia deaventajs do la oxidacién parvial os la necosidad de una Planta




de aires las Plantas de oxidacién parcial aon circuitos de sfntesis de alta
presidn, se desarrollaron antss que las Plantas con reformacisn a alia DPrew-
8l6n y asi durante los primsrop afios 50's, los dos procesos fusron compoti——
tivoss. BSin embargo a medida que se fue desarrollande la tecnologia para re-
formacién a alta presibn, la reformacidén del vapor y metano llegd a ser la -
dominante. La produccidn de gas de sintesis 8 alta presién tiene warias ven
tajass

2)e— Es mds efioiente energéticamentee
b)e—~ Se requiere menos inversifn de oapitale
c).- Hay muchos menos problemas de contaminacién ambiental,

Xellogg disenid el primer reformador a jresidn que operd aproximadamente a -
4 atm en 1953, Esta idea de Planta, incorperd otras ideas que llegaron a -

ser muy imporiantss en las posteriorsa gemeraciocnus de Plantass

a)s= Uso paroial de compresidn centrifuvga del gas ds mintesis.

b)e Visidén de les Planiss come una Unidad integrada, rermitiendo as{ la re-
cuperacién del calor gesorado en el proceso para satisfacer las necesia.

dades eperpgéticas de la Flanta.

Io barato y la facilidad de obtencidén de HEB fabricade ror esitasc Pluntasy —
pondujo un disparoc op la demands y # camtios en las précticas de Tertiliza—
cidn. la mds grands & eostas Plenias producf{a basta 360 Ton Met/dia, estonde
limitade su tamatic por considerscicnono de distriltucida. & Planiss de cong
trufar goneralmonte con dos trenes paralelos; permitiendo bajar lo produc——

¢ién en roxicdoc ds bajs demandse

1 raride nunmente on la dopends onm leo ancu £70'3, o porvitide iz coos initeae

oidén 2e Tlanitac ndu prosntes es las dreas irodicicpales do distribucidne

Aunado a ¢sto, la ccomemiz ge eofuca I Taoter amiollahles o3 LTiEmSTL Plun
%5 de esin geroxacidn fue construfun pes Bellogs en 162 » produsia 945 Tona
net/dis. Bntzo loc rasgos distintives de in Plantn csteba ol uso &0 CoLpIGes
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8i6n centrifuge para el aire, sl refrigerante y el gau de sintesis, con com-
presidn final del gas de sintels por dos compresoras centrifugas. Aungus se-
usaron dos compresoras, el resto do la Planta era um sole tren. las coopre<-
soras centrifugas comparadas con las reciprocantes son mds baratas, usan
menos espacic y materiales para la cimentacidn y no reguiere de elaboradas -
tuberfas o tamborss de pulsaciéne Ia Flantas de 545 Ton.met/dfz, casi 50% -
mis grande gue las Plantas de disefios anterioras, fus la precursora de las -
FPlantas de hoy en dfa de 907 TED y de las Plantas 1e HHB de mayor capacidads

Todas las Plantes de hoy en dfa, incorporaron la compresidn centrifuga (aun.
que inicialmeante lm presidn en ¢l cirouite de sintesis se fuvo que disminuix
rara satisfacer los reguerimientos del flujo ninime del compresor de gas de-
sintasis), el uco exolusivo de turbinac de vapor cowo medio motriz {(Una con-
gecuencia de toda compresidn cenirifuga}, ceneracién e vapor en la misma -
Flanta, sistesa de procesc 7 de vapor altamente integrade {auriliade por la-
generacién ue vapor vn la nmisma Plante), y roformacidn a presiln ancta de 34
atm. {resultado de los prandes avances er la teonologia de reformaczén).

EL resultadc neto, fue que ei costo del NH, cayd, aasts casi el 40% compara-
id
do con el EHB producido en urz Plania de 132 THPD, usaondo COURLTOSEINS TEOLwm

procanicss

Aungue l3s Plaktas construfdas actuaimenie en los Estados Unidosy; estdn basa
das en el gas natural cozmo ocargss, hay otras Plantas gue utilizan otras matsrias
como ©argay bay drsas donde no <o dispone de gas natural. Za 1962 ICT am. ~
plié la tecnologia de la reformacién al inclulr o la nolta come cargas Sl ~
process utiliza un catalizador alecaline -us permite la reformscidn aon Iz =
misma relzcide de vajor oarbfa, some la uszis vara ol coaso del GE4 31N ZTAN
formacidn de carbdn en ol catalizadoT.

e e N

3 - Pemw L e P ) 3 S o S paFEm e Fiiien  mwe e k. -
B TRITL 1422l iatl bkD8 LD T35 SOGWERLY HL A

TRAIIET AU wa b e e
&,

Se ohtasne mi: hidrdrunc copvardiendo ol CO a €0.. Los procesos primeros; o=
[
usaban dnicamenta un peco de muizeidn, trabajande z alta temporaturas Ia -
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posioidn de equilibric no es favorable para um bajo contenido de CO a la .
salida del mutador de alta temperatura y asi para explotar el bajo contenide
de CO a bajas temperaturas; se desarrolld un catslizador rara la conversidn-
del CO 8 bajass temporaturase

Este catalizador se utiliza ahora despufs del mutador de alta temperaturay -
resultando una mejor eficiencia en la conversidne

Antes del desarrollo del catalizador de baja iempsrztura se utilizaron 2 pa-
sos de mutacidn a alta temperatura con la eliminacién de 302 entre los pasod.
Esto comprendia el eafriamicnioc del gas, condensande con olle 8l vapor antes
da la separacifn ds CO, y recalentunde el ges y agregando wapor antes del -

2
segundo PasSOe

Degpuds de la mutacidn del GG & 002, pricticanento todo el carbén astd pre—

sente come 002 7 originalmentc este se scraraba por absoreifn oon o agug.

El flujo de agua rsquerido e3 muy graande ¥ 2l goantenido de 002 residuzl tam.

bién lo es.

Iz monoetanclanina tiene una gran afinidad per sl 802 como la tiene el agus,
ademds no disuslve muche hidrdgenc. Por olle se pusden usar flujos de bod——

beo mis hajon » ol uoz residuzl mucho wenore

Durante el perfcdo erntre el desarrello de purificacidn con azins » ol sdve—
nimiento de ls reformacisa a alia prosidn, la MAh fue el rroceso ravoracido-
debido a su efectividad = bajas presiones. Para las Plantas modernas COR we
reformacidn 2 alta presidn, se utiliza staabidn el gistena d¢ carbonato oalien
te {Catacarb y Benfield).

4ntes A8y e noPolic 18 lou CORTONTL 0T3S iu Lage 9L CUELAY3y w. S0 IeTanern
s Ly

te s oliginubi VOr onilste to. ri. .0 SINTeslo wln Jad wcideiln o aa gzl

cupross amomimcale Hsta tenfa el erecto secundarie de wiiwminar el EOZ o
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residuals Sin embargoe, oste mdtodo de tratamiento o8 muy complicado para -
operarse y muy caros. Con lé. llegada de la mutzcidn & baja tempsratura, se -
hizo posibls mn nueve procesot Ia metanacidn de los Sxidos de varbdno remae
nentes sn un catalizador adecuado. Ia exitosa operacidén del metanador estri
ba en el bajo contenido de los 6xidos de carbdmo porgue, =i ocurre un paso -
de grar cantidad de 6xidos de oarbfnos, se d4 lugar a una condicidn de emel
gencia debida 2 la gran liberacidn de calor por laas reacciones de metans- .
cidne Tradicionalmente las Plantas de HH’S’ ge localizaban en las Areas (Gew
oconsumo dobido a las limitscionos de distribucidni sin embargo, los recien
tes desarrollos opstdén cambiando los oriterios en lz seleocidn de los sitios-
para Plantaeg nuevase XL alto costo de las msterias primas ha significado -
que las Plantas nusvas se looalicen donde esta ez mis baraiz, es deoir nob--
malmente cerca da las fuentes de materia prima. ZEsta tendencis se ba refor-
zado por los avances en la tecnologfa de almacenamianto y transporie del
amoniaco, es deoir recipientes de almacenamiento de gram capacidad, compléw-

tamente refrigerados y mis recientemente o amonf{aco-ductos.
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CAPITULG IV

GEFEBALIDADES

{ae Dasulfurisacisne

Is deoulfuricecidn consligte en eliminar los comptssios indeseables 4ol -
gas orudo de carga, tales como el Acide sulfhidrico (328) ¥y compuestos -
orgénicos da azdfre, el tipo de comcentrscidn de estos compuastos; pPIo~—
gentes en la carga, dependen del rango ds ebullicidén y tambidn de la
fusnte de origene.

El gas de oarga (gas natursl) contiene prinoipalmente goido 3ulfh{dTicom:
y sulfurca de bajo punto de ebullloién (Meroaptamos), para lo cual se -
utiliza un recipients protector {CGuarda) gue contenga un adsorbente tal-
como dxido de zinos oon ol objeto de eliminar esos compusstos.

El 8xido de sinc solo pusde trabajar preferentomente a ftemporsturas en -
el rango de 662 & 752°F, {emperaturas mayores; neo scn recomendsblos poD-
que pusden craquear la CaTghs

En la cdmara protectora de &xido de zinc el st se convierte a sulfurc «
de zinc y obviamente deberd ser remplazade cuando se encuenire totalmen-
convertidoe Kl §xido de zinc no es regensrable, su vida dtil depende de
la ooncentracidn de azifre en la carga qus sntra a la cédmara proteciorz.

2+~ Beformacidn Primaria.
la reformacién primaria oe hace ponisndo on contaoto sl gas de carga con
catalizador de niquel en una atmésfera de vajoxr a8 temperatura y presidn-

elovada para promover y favorscer las reaccionus deseadas.
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lae reacciones de meforpaocida gson lan siguientas:

1) CHy + BQ&RC0 + 3, Hpge + 88.6 x 10° B70/1d Kol
2) €O +EO0FECO, + B,  Hyop= - 1707 x 10° BIU/Ib Mol

En le primera meaccién ol metano con vapor de aguas y en la segunda, el
mondéxido de carbdén con vapor de aguag

la reaceifn endotérmioca requiere calor conctanie de anirada sl hommo
primaric pare manisner el nivel deserdo do temperatura para la reforms-
0idn ocarrectss

Ia rescoién de reforzacién se vé Ffavoreoida por ires factorss:

3)‘- Preosidn.

Ia presién del sistema debe oonsiderarse invariabley perc aumentar
1a presiln tieme um efeoto similar a roducir la temperaturas

ble- Temperatura.
Bl ofecto de incrementar la temperstura de reforsacién en la 00D
posicién del gas sfluente, es reduoir el contenido de metano y =
bléxrido de carbdno e increwentar el contenido de mondxido de ocarbd
no y de hidrégeno. 41l disminuir la tepperatura de reformacidn,
los efeotos se invierten.

¢)e~ Relacién Vapor/Garbsne

La operacifn de la Unidad es la mis econdémica en las condiciocnes que
se acercan a lz relacidn de disafic de vapor a carbdn de 3.5 a 1.0
para prevenir que se carbonice el catalizador. Al incremepiar la-
relacifn de vapoxr & cartén desplazari ambas reacoionss de equili—.
bric a la derecha con un ofecto neto de¢ disminucidén de metano y -
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pondxido de oarbéno ¢ incrersntando el biéxide do carbdno e hidrs
geno en 8l gas roformodos

3¢~ Reformacidn Bsocundsrine

40-

Lz reformacifn secundnria es con el objeto de mantoner bajo ol ¢ de me-
tano, en donds el meteono que no reaccione y slgo de gas producide en el
reformador primario se hacen reacclonsr ocon aire sobre ol catalisador -
de nfgusle

¥l metanc asf puede bajarse khasta 0,3% evitando asf el uso de condicio-
nes mis segeras on el reformador primariocs

Rezocidny

CK4+RZO + Mrg———o00 + H

2+52+CO

2

Conversibn de CO a 00?.

La conversién de C0Q a 002 sg con el fin de eliminar el CO, de la corrien
te da gas debido a que es un veneno para 9l cataliradoxr del convertider

de amonfaco y a la vew, onriquscer en kidrdgeno ia corriente de gas de-

sintesis, esto se hace en equipos llamados mutadoress

Ig reaccidén de muiacidn es la siguniente;
002 + 32

Hoop = = 1727 X 10° BIU/LB X0L

CQ+H20

La concentracién de £0 en sl squilibrio, disminuye a2l bajsr la tenpers-
tura, esto es 88 fawversce la couversién a bajas temperaturas, sin embapr
goy la velocidad de transformacidén de €O a 002 aunenta al aumeatar la =
temperaturae

la eficiencia de la conversidn aumenta al aumentar la presién. Un fac-
tor muy importante para la operacién de los muiadores es la relacifn -
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vapo: - gas an .1 .nirada, ve - 2l oazazniac la cantidad de vapcr, Lo me-
Jjorard la conversifm, rerr existe un limite més alld del oual 3i segui—-

mos aumentando el varoxr, la conversién de CO a 002 bajae

Debido a lo anterior la conversién de CO a CO, se hace a alta y baja tem
peratura. El mutador de alta temperatura ocontiene un catalizador de 6xi
do de fierro con un cierto porxrcentaje de 6xido de cromos Este cataliza~
dor se vende en estado oxidado (FBZOB), ¥ para ponerlo en servicio, es -
necesario reducirle a Fe,0, pero se debe tener la precaucidn de no redu-.
cirlo hasta fierro metdlico (Fe), pues este podria favorecer las reaccio
nes de metanacidén en el mutador de alta de acuerdo a laz siguisnte reac..

cidns

0 + 3E,F=¥CH, + E0 E = — 88,6 X 10° BIU/LB MOL

En general, el mutador de alta hace todo sl trabajo de coaversién, redu.
ce el C0a 2 - 3 % ¥ con el mutador de baja se logra reducir hasta menos

de Oe3%.

Eliminacién de CQ2

ls eliminacidn del 302 del gas de sintesis es con el f£in de no eavenenar

ol catalizador de sintesis o combinarse con el amonfesco y formar carba.—

mato do amonlio y causar problemas des taponamientcs y corrosiéine

El solvente utilizado para absorber el CO2 debe reunir las sigulontes .

caracteristicas:

1)e- Alta solubilidad para el CO,e
2)e~ MHuy baja presién de vapor 2 la temperatura de operacidne
3)e~ Eaja solubilidad pzra los demis componentes.

4)s= Baja viscosidade
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S,e— Alta estabilidad a las condiciones de operaciins
6)ew HNo corrosivo a los metales comunes,

T}e- Razonablemente baratc y fdcil de conseguir.

Ademds de los solventes, existen aditives para aumentar la actividad y-
agentes anticorrosivos ya que tienden a hacerse corrosivos arriba de
los 115°C.

Para la Planta de 1000 Ton/dfa de Salamanca, O%o., se utiliza un proce-
so comercisl llamado Catacarbe lLa eliminacién de la mayor paris del -
002 del gas de procesc se ejecuta por absorcidn del flujoc en contra co-—
rriente oon solucién de carbonato de potasio catalizada en la Torre Ab.
sorbedora ds 002.

Ia solucién de carbonato de potasio catalizada absorbe el CO, por reac-

2
cién quimica.
P a—
002 + HZO"_""——— H2CO3
H C e
112003 + 8034_*____ 28003
El €O, ame hidrata formando &cido carbénico que a su vez reacciona con -

2
el 44n carbonats para forumar ioues de biocarbonatos

Para regenerar la solucibn casi siempre es suficiente el calor disponim.
ble en el gas gud sale del wulador ds bBaja. Kl procéso de regeneracddn-
ge favorecs por baja presidén y alta temperatura.

6e— Motanacifne
Ia cantidad de CO y 602 deberd ser reducida a niveles favorables, antes-
de que el gas de sintesis sea enviado al reactor de amonfaccs La canti-
dad de CO deberi reducirse a menos de 10 ppm y la suma do los dos no de-
herd exceder de 15 ppme -
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Egta concentracién tiens un papsl importante en la vida del catalizador—
del reactor de sintesis y en las Plantas donde se utilizan comprecores -~

centrifugos con una linea de recirculacidn de la descarge a la entrads -

del barril de alta, ya que puede causar taponamientos y corrosién por
esfuerzes en @l coumpresory por formarse carbamato de amonio de acuerdo -

& la sipuiante reaccidni

2%33 + CDi————Arﬁﬂzcoz BH4

lac principales reacciones de metanacidn som

Co + 3EECH, + 5,0 H = ~ 88.6 BTU/LB HOL
. o 3 :
€O, + 4EF=rCd, + 20,0 H=o 70,9 x10° BIU/Lb ML

Debidiz a que lze rsacciones son exotérmicas, caucanus un incremento ted.

ico de temreratura de uncs 1529F, por cada 15 mol de OO on ol gas de -
entrada v de 140°F para 1% mol de CO,.
Fara la cetanccidn ce utiliza catalizador de niquel como fase activa —
soportado sebre an material inerte como altmina o caolins El catalizg——
dor vienz en estads oxidado (Sxido de niguel) v debe ser reducido a nfe-

gquel para haceric activey, de acuerde cbn las siguientes reaccioness
o o+ izqu_—-_- Ni + 320
Nip + W F——® KL + {0
Yo a2 ninan .o 1ag rezcsaones es exotérmica, el proceso de reducsidn.

- - © vy : =empdan glevaci cnes on la tenperatura de la caaa-

L ool fn comienza a 392°F aproximadamentie y la Zecactivacién sgurre-
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entre 932 y 1112°F, dependiendo de la formulacién del catalizador, la —
temperatura miAxima de disefio para lz mayorfa de los metanadores es de -
842°F. 1a temperatura mixima de operacién del catalizador es de T9TOF.
¥ no se dafa con sobrecalentamiento de corta Aduracidne

Ias condiciones a las cualas trabaja un metanaior dependesn no solamente
de la actividad 3o su catalizador, rino también je la actividad del ca-
talizador del muiadoxr de baja y de 1a eficiencia del sistema de purifi-

cacibne

Te=m Sintesis del Amonfacos

La gsintesis del amonfaco a partir del hidrdgens vy nitrdgeno, es un pro-

ceso cidsico n el canmzo de la qufmica, T
La reaccisn de sintesis es axotérmica ;v es aconpariada por uns dicaint-
cifa en volumen a presién etc.
o w—. = 3 /
Né + 3H24———_-2N33 H= . 35.64 X 10° BIJ/LB MOL
Ia formazién de altas concentracionss de amonfaco se favorece por la -

operacién a altas presiones y bajas teaperaturase.

En la prictica ; en los dltimos 10 a'iosy la prosidn Sptima para una -
opsracién, ha estado 2n 2l ranme de 2100 a 5300 1b/in". Las ventajas -
del equilibrioc a una presidén ouy alta desaparccen por los altos costos-
de compresidn ¥ por la iaversidén de capital mds alta de la Planta. la -
temperatara a la cual opera un proceso, ge deteragina por ilas caracteris
ticas zel caotalizadors Termodinamnicamente es ventajoso usar baja teaye
rati~r or 3 Fin de cbiener veloridaien de reaceidn razonndblase  Io ne

Craans ER T S TRTacan FI 4T, 1 satiNy

. .yl .
2¥S o~ -

reaccidn 4o oin‘esis se eleva la tem-eratara, uaciendo gl 2 ane.urd -

1a roaccidn, pers el equilibrio s2 hace menos favorabtie ! el amonfaco -
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formnio aumsnitz -2 v:icc: il a2 la reoaccldn contraria, por .o cual se o
hace necesario un contrql cuidadoso y constante del verfil de tempera
tura a través de las camas de catalizadore

Conforme aumenta la concentracidn ie amonfaco a través de la cama de -
catalizador, se nace progresivamente menor la temperatura gue se necesi
ta para obitenexr la velocidad mAxima de conversién a amonfaco. Por esta
rozépy en la préciica sc han tomads cumy mudidas, los tiror frics puro-

disminuir la temperatura.

El catalizador de sfntesis, estd hecuo de hisrro fundido, que contioge-
6xidos de potasio, calcio y aluminio cozmo estabilizadores y activadores

Yy se cargas al reactor de amoniaco en estado oxidado.

El catalizador debe aciivarse antes de gque tenga lugar la produccién -
de amonfaco. lLa activacibén reguizre ia reduccidn del Sxido de hiserro

a practicaments hierro elemental puroe

Al pasar el Hé sobre el catalizador oxidado & presiones y temperaturas.
progrosivamente mds altas, se coubina con el oxigeno del Sxido de fie-.
rro para formar agua, elimindndose todo lo gue sea posible antes de que
el gas recircule scbre el catalizador. La temperatura de reduccién -
siompre se deberd conservar abajo de dquella a 1la que se v& a operéi el

catalizador para evitar desactivacidn.

El cambio de presién durante la reduccién del catalizador, puede ger .
criticos Si cgda oama de catalizadoer se activa uniformemente a medida-
que la reducoién se mueve hacia abajo, un incremento de presién pusds
causar ocanalizacién, o mea esta remccidén deaprende calor y causaTi que-
las temperaturas de la cama de catalizador se hagan mis altas y diffci-

les de controlar en sstas £reas.

Bl contenido de inertes es uno de los principales contribuyentes a su——
bir la presién del sistema, los inertes son principalmente medsno y -
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4 wdie rediziende as{ .a pruaibn rarcial 2tectiva do. gas ie sintesis,
asto se reflsja en una conversidn mis baja por pase. ILa concentracién
dé inertes en el sistema, Be controla retirande uma corriente de purga
do gas. El diseiio esti basado en un contenido de gas inerts de {.3% -
mol en el gas de carga. Sin embargo puede encontrarse por experiencia
gque con concentraciones mids altas, la produocién toial de amonfaco pug
de inorementarse conservande hidrdgeno que de oira manera se removeria
del pistems nor purgz excesiva de jas del anillo de sintesise

El §H qﬁe se produce en 31 reactor de sfintesis se acumularia rdpidamen

te a in nivel que interferiris con la reaccifn, por lo que se debe re..
mover continuamente da la zorrieate de recirculacidén de gas de sfnte—.
gis que va al reactor. Esto se hace enfriando is corriente do recircu
lacién via una serie de enfriadores para ocondensar el producto neto de
amonfaco que se produce en cada paso a travéds dsl reactor. Ia tenpsra
turqgel gas de recirculacidn e3 -10°F para el momento en que llega al-
separador des amonfaco por lo cual reducird el amonfaco en la corrients
de 12 a 2% El amonfaco liquido refrigerado rasuliante se colecta en-

sl separador seoundario de amoniaco.

Purificaoién del Amonfaco Preducidc.

El propSsito de la purificacién, es separar log no coandensables y cobw
centrarlos en el aoumulador de refrigerante de la comprescra de refri.
geraociéns. El sistema de refrigeracidn primexo expansions y reexpansio
na instantdneamente el amcnfaco a niveles de presién mis bajos y asf -
geparar los no condensables. x

Ios incondensables ss descargan al sistema do gas combustible, o se -

ventea a la atmésfera.
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CAFITULO Y

DESCRIPCION DEL PROCESQ

DESULFURIZACION DE LA CARGA.

La desulfurizacién de la carga en una Planta de Amcnfaco, €5 muy iopore
tante porgque cualquier compuesto de azifre que pase, csusaria la desac—
tivacién del catalizadore Normalmente la carga al Reformador Primario-
deberd contener menos Je Cu5 ppm. de azSfre. El tipo de desulfuriza——-
oiér necesario depende del tipo de carga de los cowmponentes de azifre -
presente y sus cantidades. Ia siguienie discusidn estd{ dirigida a la -

desulfurigzacién del gas natural de carza.

Antes de detallar lous diferentes tipos de desulfarizacifn, es necesario
estar familiarizado con los principales compuesioc de azifre .ontenidos
en el gas natural. £Estos estdn anctados en la tabla H5.I. Como 868 ve,-—
los compuestos de azidfre se dividen en dos grupost compuestos reactivos
y compuestos no reactivos. Los compuestos reactivos son dquellos que -
pueden ser eliminados con relativa facilidad, tal como con Sxi:c de -
zinc. Yientras gue los compuastos no reactivos son &quallos gque Jeben-
primero ser convertidos a Acido sulfhidrico (Has) por una Yeaccidn cata

1ftica de separacién, antes de gue sean eliminados.

Ia forma mfu comin de azifro en las lfneas de zas natural son los mer—
captancs, yue son adicionadoc como odorantes por las compaiifas de gase-
La cantidad d2 cada tipo de compussto de azdfre presente, varfa consi—
derablemunie de un jJas natural a otro. El 4cido sulfhidrico en parti-

cular, pucde variar ea un amplio rango.

LU geauls g iaas® fn o rurate o comunarrte usadoy I8 si Ay cd -

adsurcién de com;.uzator de azdire sobre carbixn activzado @ tu.,oid <X

arcbiente (60°F a 1209F). BEstz téenicn e trabajs satisfactoriamente ~
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COMFUESTOS”

DE _ AZUFRE,

COMPUESTOS REACTIVOS:

ACIDO SULFHIDRICO.
MBRCAPTANOS.
SULFUROS.

DISULFUROS.

COMPUZSTOS KO REACTIVOS:

FORMULA GENERAL.

TIOFENOS.

RSH
RSR!

ESSR*

DONDE R y R SON RADICALES OBIANICOS.

30

ETEMPLOS.

HQS

023553

01138(22115

c 2}15530 285

C4E4S

c 4383



rara la eliminacién de los wmercapiancs contenidos en la mayorfs ds las—
lineas de gases. uUtros compusstos de azdfre muy pesados, son tambidn -
eliminados, pero compuestos de azdfre ligeros no son adsorbides tan —
facilmentes Oira desventajrzy es yue los hidrocarbureos de mis ds 4 can-
bones tienden a ser adscrbilos wuy rapidamente, reduciendo asi la capa-
cidad de adsoroién. Se requieren 2 recipientes y se arreglan tal, que-
unoc esté en operacidn, mientras que el otro Be sstd regensrando con va-
por de baja presién. La posibilidad de que yase azifre hizo nscesario-
la instalacién de mis equipo de desulfurizacidén despuds de las camas -
1e carbén aotivadoj; para sllo, se instald mna unidad de dxido de zine,

la cual se ilusira en la figura 5.I.

Bl método modernoc de desulfurizacibo, usa una simple unidad de éxido de
zins o en combinacidn con una cama de cobalto-molibdenc. Ambas unida—
des ge operan en un rango de temperatura de TOO a T50°F y frecuentemen—
te, se agriza hidré 2no a través de unza corriente de recirculacidn rica
en hidrégeno de la Planta de Amoniaco. La 3sleccidn exacta denende de-

las variedades de compuestos de azifre, contenidos en ol gas.

El éxido de zino, solo se usa si la carga contiene solo comsuestos de -
azidfre reactivos. De los ocospuestos roactivesy; a8l doido sulfhidrico se

elimina por el simple nmeucanismoi
HQS + Zn0 —% EZQ + Znd

Los mecanismos para los otres compuestos reactivos son mis complejos; -
formando pritierc 325 ¥ un hidrocarburo por una combinacién de cracking-
térmico en 8l precalentader y una descomposicidn catalf{tica sobre el -
§xido de zinc. El dcido sulfhidrico se elimina entonces como se deseri
bié anteriormente. Los mercaptanos y disulfuros, son susceptibles al -
o»  Kiny *&rmicoy sicictrie gue lor cul®uree sen freruentsmenie estables
2 .eraturas do Lo 're T IBCILL ALBALN I . STTE S s T0FTieAne de -
hiarégeno para suprimir la tendencia de algunos compuestos orgénioos de
azifre a formar oarbln, a medida que se descomponen en la superflcie -

del eatalizador.
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Cuando los tiofenos estdn presentes, o) rango de compuestos de azffre-
no estd bien definido, 68 necesario inclv/ T una cama de cobalto-molibde
noe. Aguf el hidrégeno de recirculacidén vs importante, porque se usa
para hidrogenar a todos los compuestos orgédn.cos reactivos o neo reacti-
vosy de azmifre a dcido sulfhidrico sobre el catalizador de cobalto-mo—
libdeno. £l E,S se elimina en la siguiente cama de 6xido de zince La-
reaccidn de hizrogenaciﬁn es exotérmica, pero dado que las concentracio
nes normalmente encontradas de los compuestos orgdnicos de azidfre som ~
bajasy el aumento de la temperatura es insignificante. El término -
cobalto-molibdeno, se describe generalmente come una meszcla de $xide -
de cobalto y Sxido de molibdenc en un soporte de alimina.

El efluente de cualguier sistema de desulfurizacién, se debe de vigilar
cuidadosamente porgue pueds dejar pasar azifre. Esto ocurre cuande la-
capacidad de la cama de Sxido de zinc se exceds. Muchas veces se ocolo-
can y se arreglan 2 reci_ ientes contenienio éxilo de zinc y molibdeno,-
de tal manera gue puedan operar en serif. Eato Se ilustra en la figura
5.2, donde cualquiera Ze los 2 recipientss pusde sar el primero, o un -
recipiznte pusde dejarse fusra de servicios Bl diracts 3o nacesiia pa-
ra cuando se tiens que caabiar el 2n0 gastado y no es necesario parar -
la Planta. E! 6xido d= zinc gastade a diferencia del carbén activado,-
no pusde reactivarse ;s lebe de tirarse. El cobalto-molibdeno se desdac-
tiva, debido masnas v-ces a 1os depduitos de carbdéni sin ambargo, la -
situacidn se remedia facilmente usande una combustién conirolada de los

depbdaitos.

Se pueden usar otros catalizadoras para la cama de lecho £ijo, como —
por ejemplo @) 6xido le fierrc 3@ ha asalo en lagar el dxido de zinc ~
¥ 2l molibdato de niquel se ha asalo en lagar dsl cobaltp.molibdens, sa
aslicazionas seeiales.  Ad~ads los tamices moleoulares, se usan pare—

&3,
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Cuando el gzas nataral contiecns grandes cantiiaies de HZS’ al uso de .
oualquier técnica de desulfurizacidén con cama fija, es imprastica y -
antieconfmica. ¥l mejor método ds accién, @5 absorber el gas Lcido en-
solucibén de HEA, usando un proceso similar al desorito en la asccifn -

5¢4+ la solucién de MEA en egta situacidn normal es 15% 2n peso.

Lo antarior as 3olo una descripeidén goneral de los factores que afoctan
el disedo de los sistemas de desulfurizacién y cada caso sard mejor -

considerarlo individualmenteo.

RAFCRMACION PRIVARIA ¥ SECUNDARTA.

La reform-:ién lel vapor e hiirocarhuros para la produccién del gas de-
sintesis, se realiza en dos etapis de reaccidén catalitiza. ILa primera-
etaiza llazada reforamzcidéa primaria, produce una roforaa:ifs parcial -
del gas, contenienio ajroximadaments 1237 en wvoldmen i1 zatanc (en base
se2a) ¥y ¢a el reforaalor cacandario, 2ats gas eg mis prusesado para -
conleguir el conteunido bajo de wetanc i2seado para la prodacecida de zas
de sintesis (aproximadamente 0.3% en volmen {base seca) )« La reforma
cién prinariz se realiza en un horno para almacenar la gran capacidad -~
ds transferencia de calor. El reformador secundario es dan recipiente -
a prasién, forrado con refractario monolitico y el calor requerido para
la reforaacién en esta unidad, ge obtiene por combustibén usando oxfgeno

atmosférizo alicionado pazra proveer nitrSgeno de sintesige

Antes de describir en detalle el prsceco de la reforaacién, es conve——
nients resumir la quimica de los procesos y la influencia de varios pa-
rdmatros is Jiszedo de los sistemas en fancionamiento. Como resultado -
de 1a mezcla y reaceién del gas nataral y vapor a temperatiras elsvadas
realizada en la seczién de reformacién, las inicas sspecies quimicas -
R R It S Y E?O, aiy Cen ¥ H?. o a3ume la ol MoToaitn o

I3 Calicva 2i smbe LB e . A oA XATiated ol teTise Lz -

peqaena caniidad de nidrpocarburas :u el gas nataral, serd rapridamente -



crackeada a compuestos simples, tal como el metano, por lo tanto lag -

nicas reacciones posibles song
- i £ =3 3
Reforuaciéns OH, + B0 ===00 + 38, Hoop 38.6x10” PBTU/LB-MOL de CHy

Mutacidas CO + H 0¥=%=C0_+H H77”,=-17.7x103 ETU/LB-.XOL de CO

2 2

Como fue mencionado, el objeto de la reformacién es projucir un gas
con bajo contenido de metanoe. Considerando @l par de ecuaciones y asu
miendo que el momento e equilibrio de smbas reaccionass se aloanza, se-

pusden anotar los sigulentes puntos:

a) la reaccién ie reformacién produce un incremento 2a volimen y as{ -

una presido baja favorsce un bajo conteniio de metano.

b) La reacoidn de reformicidén es faertsmente ondotéraica 7 asi uz—2333:‘~—~———

contenido 3e metano ume favorecc con unz teayeratura alta.

¢) Un alto contenido de vapor favorece a un bajo conteaids de metancs

En la prdctica la presién baja nc¢ se usa, debido a la importancia des -
los siguientes factores:s

a) EL gas de sfntesis entregado al compresor de gas da sintesis, a una-
presién de reformacién baja, regquerird considerablezente de méis -
com;rasidén y el coasto de operacién zlobal serd wd.; altoe

b) Texor una baja presidn en reformacidén, implicarfa gue ,ara producir-
una determinada cantidad de gas de sintesis, se rejuieren recipien-
tes mfs grandes, etc., y ademids se ocupurd mis espacios

¢} Facilitard la purificacién del gas de sfniesis, debido a la presién-

< ] S ' -
W) mass w O TUSiap s 230 LWL 34.0s e
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Altas temperaturas se usan lebide al factor de usar una presidn aliny-
la temparatura seo forza a ser igualmente elevada para alcanzar ung -
posicién de equilibrio eguivalente a la obtexs:da on una reformacidn a-

baja prosibne

La presién y tomperatura tipica & la salida e 1a zona de reaceifn w—
del reformador ;rimario, 308 de 1510°F y 475 Psias El efluente dol -
reformador secundario obviamente tendr4 una iresidén ligerawante menor-
pero la temperaturs serd aproximedameate de (332°F, dando azf un bajo-
contenido de metano a la salida.

Ias regtricciones en disedar el reforamsdor yrimario, es el iroblema de
encontrar materiales de constru:scién adecuadss para los tubos de la -
caja radiante del horno. En estos tubos, la reformacién primaria se -
1leva g oabo y estos deben resistir la fem.oratura y presidn altae -
Para manejar lau temperaturas altas del reformeior sesundarie, un reci
plonte forrado con refractario es nacesaric y el calor reguurido, para
la reforaacién se genera internamanie por combustién, usando 21 ocxige-
no d=21 aire adicsionado, para proveer el niirégeno de sintesis y se -

aprovecha 21 oxigenc asociado.

Para los propésitos de la discusién y para ilustrar el efeoto general
de los pardmetros de disefio, se asume gque el equilibrio de las reaccio
nes de reformacidn y mutacidn se alecanzés Esio no es verdadero y en -
realidad solo la cinética de la reaccién de mutacién a8 las condicionss
de operacién es suficiente répida para aproximarse al eyuilidbrio tan-
to 2a el reforaador primarioc como el secundarioc. Ia reaccién de refor
macién sole se desplaza para el equilibrioy, actualmente no se alcanza~
el estado de eguilibrio en umo u otro reforualor. ILa cercania de la -
aproximecidn al equilibrio es una medida del funcionamients del catg——
Taudinl 5 Sblu 42 «Fimoo. 2F 2z P fewpr ol it temperativa lleamada -
S W ADB e POua amide o o Wb i Ve LA st e 2floate de . -
reforoader a vne teap:ratura real 2r, e nassr que el contepido ea el.
equilibrio de tal manera gus hay uns ftemperatura de Yequailibrio! Teqg —
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mis baja en 11 cua’ 2l contonido de Gﬂz real estarfia en equilibric. =

la difarencia entre Tr y Teq se llama temgeratira de aprozimacidne

Anteriormente se moncionb la suposicién de la no formacién de cardén -
en el catalizador. Bl carhén puede depositarse por uno ¢ varios DICE—

nismos por ejemplos

200 ==%=¢ + co,

s 4.;:::: c + 2H2
Como estas son rsacciones reversibles, el carbdn es eliminade con meca-
nismosd similares. REsto es posible para calcalar ol vapor mfnimo de adi
¢idén para asegurar la no existencia ds cualquier carbdn lidbre em squi—
librio. Sin embargo lejos del equilibrio considerando la deposicidn y-
eliminacién de carbdny; la situacién se ocomplica y pusde ser posidble te-

ner una deposicién neta de carbdn 3i se usa unicamnente la minims can¥is

dad de vaporeKellog usa una cantidad de vapor de reformacidén equivalen-
te a 3.5 molas de vapor ror oada mol de carbdn en la carga. Zste valor

se justifica por wvarias razoness

a) Se na encontrado que 44 un funcionamiento satisfaotorio en muchas —

operaciones de reformacién.

b) El abundante suministro de vapor asegura una comversifn alia de hi—

drd ZE00e

c) El vapor adioional es Uil para proveer calor al rehervidor para el-

proceso 48 eliminmcidn de 602.

Se ppoesitan catalizadores difersntes para la reformacidn primaria y -
secundaria; sirn embargo los dos utilizan niguel como constituyente acti
Jue 21 vatalizad:s » e refermacién se euvirora Tacilmente por conpues——

tos que contietarn u $fre ¢lorey purs wt *afo mo v irruve tille y -

la activadad del catalizador se restablece ai utiliner wan cuwrga dentro



do esgpacificacidne Ji continvarents se oavusnitran assnpisstos ds cloro
on la carsa, debe do conaiderarse el instalar un sistena de oliginse.
cién de cloro junti von ol sistsma de degulf dfiﬁﬂﬂls descrito 1tevia-

mentcs

Las operacienes de la reforzzeidn prizarde y wocundaria y 23uipo 430w
ciadc on ahora descritus [vor fimari 3¢3)e 1a earga desulfurizada, —
aproximgdasente o TOPP, se wezels oot vapor I mriia y la carga mes—
clada Tluys a la seccidn o conveeceidn del norne del reformador primg
rioy, donde ue ecalientis n 3500%, E1 :resalontamitnte en la ssceiln de-
conveceifn 3e reazliza por el caleor recuyorade del gas de sombuctidén -
proveniente dsl hogare Lz carza mosclada ra distxibuye entomees z los

takos con satalizador cuspendides en la ¢ajyw do rodiacidng donde el —

gas fluye bacia elazo uobre ol ecatalisudsr o piguel. Incluids on la-

carga mezclada <sia corriento riea n .iirfs ney, recirculada del proce
8e doe wlouifariszoifu, et Servicis L lAla @antensr» 12 daca 4. arrie
ba d2l catalizador raluscida § activa. 51 horno orera con queea isres -

de guas natural y gae cusbuctable de purga ontre las hileras do tubos.

Bl hogar tiene colo una eficiencim del 504, perc ¢l calor lilerado y -
no absorbido por la reaccidn de reformacién, se recupera en la ceccibn
de conveccidn. 516 arreglo dd une eficiencia térmica total alta éen -
el reformador pricarics. El gzus de combustién se usa en la seccién de-

conveccidn yaiai

a) GCalentar la mezcla de carga {ya descrita sroviascente)e

b) Salentar el sire de proceso para el reformador secundaric.
¢) Supersalentar <1 wazor Jde alta prosidn.

d' Progcalentar u. ax-2 Je alizentacidn a Jalrarass

- -, e . - as wr . ~ A omox : -
X R ALY AT BTy U1 XT38 -
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£} Cainnter el gas combustible.

Los gaces de combustidn de lz Calderz auxiliar, se descargan dentro dee
1la seoecién ds conveccidn del reformador primurio y ayuda em parte a darx

loc ecarges térmicas deseritas ani- riornente.

El gaa parcialzente reforrade fluye 1 travds del elevador y de iz lines
de transferencia, basta ¢l refoermador secundario, donde este se mezcla-
en un guemador especizl con aire de proceso precalentade 7 ocurre la -
combustidne La mezcla regsultante Pfluys hacia abajo scobre el catalizaw
dor de niquel, onfridndcse a medida que reacciona. Debido a gus ge ge-
neran muy altas tecperaturas de flama en ia zona de combustibn del re-.
formador secundaric, S¢ usa una capa especial de catalizador de oromo -
de alta temperaturz arriba del catalizador de niquel.

El raformador sscundaric opera aiiabaticamante y as{ entre mds caliente
estd el aire de proceso, 8 nccesitardi menos reformacidn rrimaria y el-
reforzador secundario puede usarss nis efectivamenie. Kellog normalmen
te espera gue la temperatura del aire de proceso hacia el reformader -
secundaric sea entre 850 y 900°F. Como resuliado de la combustién en —
el raformador msacundario; algo de hidrdgenc potencinl se deatruyc, gin-
embargo es una medida gue transfiere carga ds reformacidén del primarioal

secundario y reduce la inversidén de capitale

MUTADOR DE ALTA Y BAJA TEMPERATURA.

la seccidn de reformacién produce un gas que contiene carbén en 3 for—
mass wmonéxide de carbépno, dibxido de carbdno y metanc. la muiacifn -
del mondxide de carblno o didxido .te carbdmo con una correspondiente —

produccidn de nidrégeno as de acuerdo a la ecuaciédni

S - L e 4

3 P4 1z

La cantidad de carbdn anora en forma de didxide de carbdpo se¢ elimina -
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por un procesa con MEA o carbonato caliente. Fo Plantas modernas un
contenido bajo de monéxido de carbéno (aproximadamente 0.5% (base seca)
después de la muiacibén se requiere para permitir el uso de metanacibn,
mis bien que sistemas muy complejos y costosos para purificar el gas
de cintesiss

el anfliisic de la ecuacién de mutacién se pusden sacar las 0onoluSic
ner siguientes, acerca del contenido bajo de CO (asumiendo que el equi-

librioc se alcanza)t

a) la reaccifn es exotérmica, por lo tanto un bajo contenido de moné—

zido de curbbnc se favorece con temperaturas bajas.

[y

La posicibn del aquilibrio es inafectable por la prosibn.

Jn coentenido alto de vapor en el efluente del reformador €5 cONVo—m

&

aniente rara producir un centenido bajo de wondxido de carbdno.

. censtitayente active del ggtalissdor tradicionalmente usado para la -

[ed

outacién es an compueste de fierrc. El catalizador ez barato y robusto
v tiene gran capasidad para sozortar el snvenenamisnto, sin eabargo, se
rejuieren temperataras de operacidnm arriba de 650°F para que el catali-
zaior teanga una activilad adsouada. A estas teamperaturas la considera-
cién termodindimicas no permite la existencia de los contenidos bajos de-
msnSxido de carblno necesitados paras la metanacién a menos que 58 usenw
relaciones vapor/carbén mayores de 3.5. Por consiguients, la mutacidn-

se lleva a8 cabo a dos nivelas de temperaturas

a) Mutndor de Alta Temperatara (MAT)s para lograr la conversién del o
grusse del monéxido de carbdno.

) Mutador de BEaja Temperatura (MBT), para comsaguir el contenido de -

monéxidc de carbéno negesario para permitir la metandcién.

A R TR LW 3 At Sedfe L vt ullaalIr S0 SOT 0w

i 20%1vs os el Jobree Sl cobre us un catalizsdor muchs mis activo-



qua el fierro a temperaturas bajas (menores de S00°F), pexro se dafia ¥ -
rierde esa actividad a temperaturas altas, Adicionalmente el cataliza-
dor del MET es muy susceptible a envenenarse con azifre y compuestos -
haiogenados, as{ quo el pretratamiento de la carga es esencial. A dife
rencia del catalizador de niquel de la seccién de reformacién, el cata-
lizador del MBT no recupera esa actividad despuds del envensnamienioce
Una consideracidén adiocional ez gque 6l catalizador ds) NBT s mis ocaro —
que 8l ocatalizador del MAT.

El equilibrio gqufmico no se alcanza en ninguno de los catalisadores del
MAT ni del MBT y el verdaderc funcionamiesnto del catalizador del muta——
dor se expresa por el mismo concepto qus el usado para la reaccidn de -
reformacidn, es decir; la temperatura aproximada. El contenido real -
de monéxide de carblno del gas en an wutador a una temperatura real .-
{Tr) es mayor que el contsnido en el oquilibrio, as{ hay una temperatu-
ra de equilibrio (Teq), mayor & la del contenido real del monéxido de -
carbdno en equilibric. ILa diferencia entre Tr y Tegq es la temperatura-
aproximada y esia es siempre negativa, cuando el gas de sintesis se pro
duce. La temparatura aproximada que se usa para el dissfio del MAT y el
MBT es de -5H0°F.

las descripciones de los flujos de la mutacién se ilustran en la figura
Se4e Los mutadores son 2 reactorss verticales de oams simple; enciua -
unc de otro, con el MAT como reactor superior, el efluents caliente del
reformador secundario después de ser enfriado en 2 etapas, para recups-
rar ol calor gensrado entrs al MAT y fluye bacia abajo sobre el catali-
zadors la temperatura aumentz al proceder la reaccién y el efluents -
del MAT sale a mds de S00°F. El gas se debs de enfriar antes de entrar
al MPBT, una porcidn de este calor se transfisrs al sistema de vapor ¥ -

el remanente se utiliza rara yrecalentar la carga al metanador.

. » .. = - - y
La temseratura de i el @e o0 220 04 So2 Exeblaite Ll . gaTa pelaie-

tir 1a obtencidn de un bajo contenido 1e wondxide de curbdno on el -
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efluente despuds de oconsiderar el aumento de temperatura por el calor de
reaceién y ser lo suficiontemente alte para evitar cualquiar posibilidad
de condensacidns ILas gotas de agus resultantes de la condensaocién, -
entrarin al NBT y dafardn sl catalizador. WNormalmente la temperatura mi
nina de entrada es aproximadamente de 400°F, al inicio de la vida dtil —~
del catalizador (el perfodo de mayor actividad). A medida gque el catali
zador envejece, seri necoesaric incrementar la temperatura de sntrada pa-
ra mantener la velocidad de reaccibn, perc esto hard qus el contenido de
mondxido de carbbno a Ia salida, aumente por la mayor temperatura del -
efluente. Siguiendo sl paso del MBT, ol gas caliente ze enfria y se usa
para proporoionar parte del caler de rohervido necesario en el procseso -
de eliminacién de 002. Si se usa el prooeso de eliminacidr con MEL, un

enfriamients adicional de eflusnte enfriado del MBT se requiere y este -

se lleva a cabo para transfarir calor al sistemz de vapore

PROCESQOS DE ELIMINACION DE CO

2

Los procescs mfs comunmente usados para eliminar el 002 soni

a) Con MEA y b) Con carbonato caliente. Ambos ocuentan con una combi-
naoién de absorcién con el solvente apropiado, seguidos por un agotamien

{40 ocon vapor & baja presién para liberar el 602.

A) SISTEMA DE ELTMINACION DE CO, CON MEA.

El sistema con MEA fue el primero sn desarrollarse y en la versién -
moderna de este sistema, el solvente es una solucidén de monoetancla-
mina (MEA) en agua al 30% enpeso. La absorcién de €O, estd acompafin
da de la siguiente reaccidn con la SOLUCION DE MEA y results una li-
beracién de calor de aproximadamente 750 BTU/LB de Co,.

2RNKa + 002 LA BNHCOONHSR

2RNE, + CO, + H,0 e (mm3) L0y
(m3)2003 + €0, + E,0 ——> 2RNE,HCO,
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Jonde R} = HOCZH4

Para hacer posible la operacién con solucién fuertsmente alta de .
NEA, Plantas modernas usan aditivos para la solucidn como la de law
Union Carbide's, Amine Guards Estos son intentos para prevenir la
degradacién de la MEA e inhibir la corrosién. ILa degradacidén de la
MEA es causada por una variedad de factores tales como la oxidacidn
¥ la reaccidén von coupuesto que contenga szdfre. Hay gque {cuor cul
dado en minimizar las condiciones promotoras de corrosifn. las -
precauciones tipicas son el uso dal agotamiento a baja presidn, -~
enfriamientc del efluente del MBT antes de que este entre a los
rebervidores y eliminacidén de algunos s6lidos por filtracidén y puri
ficaciéne Un disgrama de flujo tipico del sistema con NEA se d4 en
la figura 5.5 La absorcisn del 602, ge lleva a cabo cor una Toxrre—
de 20 platos a contra-corriente, con solucisn de MEA. La golucidn

agotada (pobre) conteniendo una pequedis cantiilad de €0, residual, —
ss bombea al domo de la absorbedora. Al enfriarse esta solucibn, -
sa aprovesha el equilibrio vapog/liquido del 002 favorable a bajas-
temperaturas, para obtemnsr bajo contenido de 002 en el gas gue sale
de la absorbedora (menos del 0.01% en vol., base seca)s la gran =
liberacién de calor en la absorbedors signifioa ques para mantepexr —
una efectiva transferencia de masa del CO2 en el fondo de la absoxr-

badoxra, la soclucidn pobre debe de enfriarse.

La solucién MEA rica en coz, sale de la absorbedora y se precalien-
ta contra la solucién pobre caliente del fondo de la agotadorae -
Este interosmbio, sirve para reducir los requerimientos de enfria--
miento para la solucién pobre y la capacidad térmioca del hervidor -
da la agotadora. Ia solucién rica de MEA, se depresions y la meg—
ola de 2 fases; se envia al domo de la agotadora. Con frecusncia «
una turbina hidrdulioss; ss usa en 1a reduccién de presién y esite
rendimiento de potenoia se usa para reducir los requerimientos ne—

tos de potencia de bombeove



ul agotamientc de la solucidn rica se Lleva a cabo en una lorre .-
son 17 platos, estando a contra corriente con vapores El vapor con-

densado sifve para proveer el calor requerido para la reaccién invex
sa de la absorcién. EL calor del rehervidor para generar el vapor -
de agotamiento se obtiene en gran parte del enfriamiento del efluen-
te del MBT y el oalor remanenia Se provee por la condensacidn del -

vapor de bajae

la corrienie que sale por el domo de la agotadora se enfria para re-
ducir la pdrdida de agua con el producto le coz. El ocondensado que-
se produce se separa del vapor eén el tambor de reflujo y se retorna-

al domo de la agotadora.

Para asegurar la operacién continua y satisfactoria de la Unidady, w
se requieren varios equipos auxiliarec:

2)e~ Purificador de MEAs

Eate 83 un destilador semicontinuo que toma la solucién pobre.-
ocome alimentacidén y retorna vepor aproximadamente a la misma -
composicién & la base da la agotsdora. Puesto que no todo el-
lfquido se separa, la solucidn en el purificador de MIA se ha-
ce progresivamente mas concentrada, con los producios ds degra
dnoién de KEA y sélidos no voldtiless Cuando la temperstura -
en el purificador de MEA alocanza 280°F, la destilacién deberd-
sugpenderze y el lfquido remanente descargarse. El purifica——
dor de MBA normalmente se usa intermitentemente.

b)e~ Inyecoifén de aire.

Bata, estd situada cerca del hervidor del agotador y se usa
para mantensr oxidado el inhidbidox de corrosién que es su for-
ma activa. Esta deberi usarse intermitentemente para evitar -
}a degradaoidn de la MEA.
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Yoo Filtros.
Normalmenie ze tienen 2 Filtroas Un filtrc mecénico gue ope-
ra con el 5% de la solucién rica para eliminar algunos s81i-—
dos en el lfquido y un filtro carbén que toma el 1.5% de 1a —
solucidn pobre para eliminarle algunos agentes que promusven

13 espunse

B) PROCES0 D3 ELIMINACION DE CO, CO¥ CANLJNATG CALIENTS.

;2

Una alternativa para el uso del gistema con MEA desorito anterior—
mente, ez el proosso de eliminacién de CO2 con carbonato calientes-
Este provesc se desarrollé espacificamente para satisfacer las con-

diciones prevalecientes en la produccidén de gas de sintesist

a)e— Alta prosién parcial de 002.

ble— Alta tomporatura del gas del procaso. ILa absorcidn del ¢o, -
estd acowpatinda por una regccidn quimica que involucra carbo-
nato de potasio en solucién acuosa para formar bicarbonate de
potasio, con una liberacién de oalor de 310 BTU/LB de co, -~
{aproximadamente)

——epp
B,0 + K,00, + 00, 3=—= 2KHCO,

Normzlmente ze wtilizan moluciones concentradas de carbonstc de po-
tasio al 25 y 30% en pesos, También se le agregan a la solucién di-
ferontes aditivos comoi

a)e— Dietlilsnina (DEA), para mejorar la velocidad de absoroién del
002o La DBA permanece a la misma familia gquimica de la MEAs

b)e- Pentéxids de vanadio que forma un complejo metdlico que prote
je al acexo de la Planta, previniendo la ocorrosidn, al mante.
norse una cantidad adocaada ds vanadio on la solucidne
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Vn dizgrama J¢ Llujo tipico para ¢i procese de carbonato calieats
se d4 en la figura 5«6 La eliminaocién de 002 se lleva a cabo en -~
2 etapas de absorcién, por contacto a contra corriente del E&8 Ccon-
la solucidn de carbonato en una Torre empscada. En el domo una Sow
lucidn de carbonato altamente agotada, contenienias poco 902 TO8 jreme
dual (pobre) se usa como el medio de absorcibne 3Ssta seccidn se -
completa al final con un limpiador del gae de sintesis y el domo ds
la absorbedora contendri menos de Ue1f en volumen (base suca) de -
002. La seccidén del fondo de la absorbedora usa una selucién de -
carbonato parcialmente agotada {semipobra) y completa la cantidad -
para eliminar el 002.
Ia solucién rica qus se calienta en gran parte como sl resultado ..
del calor de absorcidn, sale Jdel fondo de la absorbedora a altz pre
sién y es normalmenio reducida de presién en una combinaocidn de -
turbina hidrdulica/v4lvula y se vaporiza dentro del domo de la ago-
tadorz a baja prosidne Como enelsistema con MEA, la potencia de la-
turbina se aprovecha para reducir el ocomsumo de energfa al bombear

la solucién agotada de carbonito nuevamente a la absorbedora.

1a agotadora gimilarmente a la,gbsgrbedppgigcorpora dos seccioness

a)e- En el domo se agota parcialmente la solucién rica, despuds ds
gue la mayor porciénm se agota en la seccién del fondo de la -
agotadors, :-

b)e~ Ia solucidn de carbonato remanents fluye a la seccién del fon
do de 1= agotadora, donde ésta se pone en contacto con el flu
jo ds vapor de agotamiento y es alitamente purificada. Los -
fondos del agotador se enfrian y se entregan en el domo de la

absorbedora.

El ecalor del rehervidor se obtiene de las dos mismas fuentes O0WO
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El vapor en el domo de la agotadera se enfria para condensar €l m
agua y reducir la périida de $sta en el producto de 002. El conden
sado producido se separa del vapor en el tambor de reflujo y reton
na a la agotadora; el condensado normalmente regresa a4 la charolas -
de racoleccidn del renervidor, este sirve para , favenmir una alta -
concentracién en el rehervidor. ELl retorno del condensado deberf -
ser directo a la charola de recoleccidnyen via algunos platos ds -
lavado situados sobre la zona de vaporizacidén de la solucién rica -
en la agotadora {ver figura 5.6)s Los jlatos de lavado tiemen -

2 funocioness

8)e~ HEliminacién del arrastre de carbomato en la solucién, asf se-
previensn posibles pérdidas de productos quimizos costososs

b)e~ Precalentaniente del condensado frie, de uste nodo se redace-

la capacidad de calor sensible de los rsherviiores.

Los filtros mecdnico y de ocarbdn activado se instalan de acuerdo -
las especificaciones del vendedor del proceso, con las ragones exis

tentes, similares a &stos pars el sistema con HEA.

Como en ol sistema con MEA, son tomadac precauciones para minimizaxr
las condiciones que promuevan la corrosidn; por ejemplos

manteniendo tempsraturas bajas en la agotadora y er sl lado del .
proceso de los rehervidores y filtracién para eliminar algunos sé

lidos en suspensidne

Como se nota en la figura 5.6, ol diagrama de flujo del sistema -
de carbonato es mAs complicado que el sistema eguivalente con NEAe-

Ia complejidad surge de un ndmero de razoness

1) la solucién de carbonato no tiena tan favorablemenite equilibrio-
lfquido/vapor como el de la sclu cién de MEA. BEste punto se -
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dora con Moh.

2) En el procsso con carbonato, la absorbedora opera mis caliente y -
esto tiende a ampliar el punto 1. Por estas razones, es necesaric
usar una agotadora mfs alta ¥y enfriar la solucién pobre con el gas
de sintesis purificados. La cantilad de 302 eiiminada, se realiza-
uzando una solucién que no so enfria o sole se enfrfa ligeramenie.
comparada al enfriamients de la solucién podbre requerida en el sis
tema con MEA. OComo coosscusneln final, 2l flujo de oirculacién -
total de la solucidn en ol sistema con MEA;, serd menor que en el ~

proceso con carbonato calientes

Para compensar e8stas aparantes desventzjasy se nota gue poco calor —
a3 relativemente disipado de la solucibén de carboanato, por lo tanto,.
38 suminlztrard ypoco ¢aleor a travds de los reusrvidores, para llavar-
la solucidn rica a la tempsratura de agotamiento. Similarmente, no
hay cambiador de molucién ricg/solucién pobre, como en el sistema
con MRA. Adicionalmente el calor de absorcién del 002 en la solucidn
de carbonato es menor qus ep la solucidn de MEA., El rssultado es que
al volver a un sistema més complejo, se obtisnea los requerimientos——
térmicos mis bajos, al estimar los tawmafios de la absorbedora y la ago
tadora, esios son grandes en un proceso de carbonato caliente por -
2 razonsst

a)e—~ Un didmetro grande se necesita para dar abasto al alto flujo de

ciroulacifdne.

b)e— Menox transferencia de masa nignifica una columns més alta.

1a velooidad de transfercncia de masa es influsnoiada por la veloci—
dad muy lenta de la reaccién de 002 con carbonate ia potasio gue con-
NEL. Ia transferenciaz de masa S8 controla, por una pelfcula en ambos

casdde
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Daspués de la mutacidn - de la eliminzrisn dal 002, el gas +de sfntesis-
contiene requering cantidades de mendéxii. de carbdno y de didxiido de car
béno. Estos 6xidos, si entran al circuito de si{ntesis, oxidardn el ca-
talizador de sintesis de amonfiaco, haciendo a éste inactivoe Para evi-
tar esto, los Sxidos de carbSno se conviarten en metano guv es inerte —
con raspecto al catalizador de sfntesis. Las reacciones de metaracidn-

soa las siguientest

€O + 3 H, 7= CH, + B0 Bprop™ = 83.6 BTU/LB-MOL de CO
Co, + 4 Hy 5—= CH, + 21,0 Hjsop® ~ T0.2 BTU/LR-HOL de G,

Egtas son reacciones reversibles pero el squilibric tiunde hasta ahora-
& la derecha, ol uwontenido ds Szide. 1e carbén el gas a la comprecora-
de gas de sintesis serd menor de 10 ppme. Niquel es el componente active

del catalizador.

Como se v8 en las ecuaciones, las reacociones de metanscidn son altamen.
te exotérmicas y la dnica razén para gue se pusda usar la metanncién ea
que el catalizador del MET y el rroceso de eliminacidn de 002, Protue——
can las bajas ooncentraciocnes de 6xidos de carbdno requeridas. Si hu-—
biera un aumento en la concentracidn de los éxidos de carbfno, se ten..
drfa una situvacidn de emergencia debids a la gran cantidad de caler ge-

nerada por las reacoionss de metanacidne

Antes de la metanacidn, la corriente gues sale del domo de la abrorbedow
ra de didxido de ocarbéno, se calienta hasta 600°F (var fige 5e7)e Bl -
calentamiento se hace en dos eotapasy la primera usa el gas caliente del
primer paso del co mpresor de sfntesis y la segunda usa el efluente del-
KAT come se explicd antoriormentes Un direcic se proveé alradedor del-
iltino cambiador para controlar la itemperatura de carga zlmetansiors -
la oarga ciliente entra al metanador y fluye hacias abajo sobre el cate-
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lizador; el zalor libveradc aumenta la temperatura aproximadaments T5°F.
Se recupera calor del efluente del metanador por intercambio contra la—

carga de agua a la Caldera.

La metanacidén consume un poco de hidrégeno potencial; sin embarge la -
inversién de capital y los costos de operacidn asociados a este procaso
son mucho menores gue cualquler otro métodos

SINTESIS Y COMPRESION DEL AMONTIACO.

la sfntesis del amoafaco a partir de hidrégeno y nitrdgeno sobre catoe.
lizador de fierro promovido, es una reacoién olédsica de qufmica aplica~
da y dsta se ha usado comercialmente por mis de 60 afioss la reaccidn -
reversible es exotérmica y s acompafiada por una disminucidn en vollimen

de acuerdo a la acuaciédnt

, 3 ‘ .
Ez + 3322_;.” ZEH3 H'IT"FS -~ 39.64 x 10 B‘i‘U/LB—MOL de H2

Todos los ocircuitos de sfntesis de amonface contiensn los siguientes -~

gistomass

a) Sfntesis del amonfacos.

b) Compresién del gas.

c) Reouperacién del amonfacc.

El arreglo preciso de los siptemas puede variar algos Un arreglo tipi-
co para 2000 psige. en el circuito de sintesis, se pusde ver en la Figew
5¢8¢ Para facilidad de explicacién se reourre a la Figs 5.9« El gas -
de sfntesis fresco (GSF) al cirouito, consiste de hidrégeno y nitrége—
no aproximadamente en la relaclén esitsquioméirica de 311, con o sin com
ponentes inertesy, se comprime y se introduce a un sistema de oiroulacidén
donde éste se combina con el gas de recirculacidn rico en amonfacos. ILa
mezcla de OSF y reoiroculacién, se enfrfia y la cantidad de amonfaco pre-
sente en la recirculacién se condensa. Vapor separado del amoniase
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soa.ensalo 3 11 va deanw’s o orezaleafario al sisfoar 2 sint2oid, -«
donde el amonfaco se produce. El efluente rico en amonfaco sa eafris —
Y se convierte en la reoircualacién al sistemy de compresidn. Una -
corriente de purga, se usa para liberar al circuito de componeates iner
tas gue entran con el USF 7 ge scumlan aa ¢l cirzeuiio.

Los circuitos de nintesis modsravs son diseiados para operar a una pra-
aién en el rango de 2000 a 4700 psiz. En el pagado eran 4dicefindos cir-
cuilos para oporasr & W plusiln en ol raugo de i50¢ « 153000 polie  Jde
gunos oircud tos destacan la reouperacidn de amonfaco en ion puntos. -~
Ila Fige 5.8 es al proceso iipico de Kellozg de un circuits do sintesis-
de baja presién (2000 paig), adn este pueds ser dissnado para presionwss

altase.

1z seleccifn de la presidn del circuito de sintesis en base g un balan.
ce econfmico; impliox woa ioversidn de capital y un cocto ds operisidn.
Factores semejantesz come la capacidad de la Plania requerids y el walgy
de la utilidad de la estructura afectsrd el rosultado de algian cflculan

gsmsjanta.

Io que sigus es uua discusidén de los factores que influyen en sl dise-
Bo de los circuitos de sfntesis. Los puntos ss ilustran primeramenta -
en términos del cirouito de sfntesis de baja presibn de Kallogg.

a)s— Sintesis del Amonfaco.

Do la eocuacién que representa la reaccién de sintesis del asonfaco,
se pucdon hzoor lom olzulontes ovlseivavivuss, vvbosritieniss & Ui -
alto contenido de amonfaoo (asumiendo que el equilibrio se aloanza)s

(1) 1la Teacoidén es exoiémmica y & una temperatura baja se favore-
oo un contenido alto de amonfaco.

{(1i) Ia reacoisno 44 como resultado una disminucién de voldmen y &=
presifn alia se favorece un contenido alio da amoniaco.
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(iii) La cantidad mInima de componentes inertes esid pressnte da.
do que ellos actflan como diluenteses

Termodindmicamente uns temperatura baja es veniajoss en dar un .
contenido alto de amonfacoj sin embargo para llevar a cabo veloci
dades aceptables de reaccifn sobre el catalizadox, se usan tempe-
raturas altas. Al proceder la reaccidn, la ismperaturs aumenta, -
haciendo que la velocidad de reaccién sea muy rdpida perc sl equi
libric es menos favorable y el amonfaco sinietizado sumentard .
progresivamente la velocidad de reaccidén inversas Por ellc es ne-
cesario un cuidadoaso control de la temperatura a través del reac.
tor si se quiere obtener un balance 6ptimo entre los lfmites esta
blecidos por el equilibrioc termodindmice y las velocidades de -
reaceién hacia la izquierda o hacia la derechza. En la prdctica -
por lo tantcy, la precaucidén pechs para la temperatura serd la -
disminucidn de dstay en puntos apropiador a2 travis lel reactox.

El procedimiento optado en el reactor de Kellogg es dividir la —
carga al reactor en dos porciones. Ia mayor parte se calienta -
y se alimentsa a la primera cama. la restante que no se calienta,
se subdivide y ademés sge inyecta come tiro frioc a los espacios de

las camas de catalizadors Esto tiene 2 importantes efectost

{i) Reduce la temperatura de los reactives calienies que salen.
de la cama superior {evitando las altas temperaijuras, se -

ayuda a aumentar 1a wvida del catalizador)e

(ii) Diluye sl contenido de amoniace de la mezela de reaocifn; -

as{ Ffavorece la reaccidn facia adelante.

21 procedimiento se ilustra en la Figs 5410. Cucnde el punto <
~@. .r2-.vi-congendiacidn mae g ld I{pen £ 23Li47 Ty TP Qi

et tine MIATL.LL0e  wii weblr o, ) anfTiasi.to MLQLVIotas: ——

acicional no Sefa s rance comg rpara enfyiar iz mezcla lematiado y-
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reducir la wvelocidad de reaccién. Ael ocomo e ve el procedimienta

en este oaso, %4 repite 3 veces.

Termodinimicamente, una Lresifn alta ayudard a dar rendimiento zle
to _de amonfacoes Cinsticamsnte también, una presién alta ayudarsi-
a producir una velocidad de reaccidn alta y &sta tendersi a reducir
la cantidad de catalizador neocesitado. La desvenraja obvia, es el
incremento del costu del equipo vara un circuito de sintesis a —
alta presiéne. La presién influirfs en los requerimientcs de la -
potencia de compresién y por lo tanto en los costos de operaciéne

Mencs obvia seria la influencia de las pirdidas de niirSgeno @ —
hidrégeno en la purga de inertes y de la potencia de refrigeracidn.
Los dilusntes en forma de componentes inertes reducen el rendimien
to y la velocidad de reaccidn. Para algunos circuitos de sintesis
el flujo de inertes zue enira com el GUF ge balanzea con el flujo-
de eliminaciénu de inertes ean .2 Scrriente de purga ¥ en el aocanfa—
co condensado. Si el O3F ss purifica a bajos contenidos de iner—
tes por el uso de un lavado con nitrdgenocy entonces la purga no se
necesita y los inertes son eliminados solawmente por soluecifn en -
el amonface condenssdoe En este caso serfa para un circuito alta-
mente eficiente, sin embargo, 2l alto costo de la produccidén de -

GSF puro, normalmente prohibe est2 camino.

El catalizador de sintesis del amonfaco, e3 un material active -
cuando estf en estado reducido v s@ hace inaciive por sxidacidne <
1a inactividad puede ser temporal o permanents, dependiendo del -
grado de oxidacién ¥ es causado por el contacto con algin comiues-
to que contione oxigeno, tales como 6xidos de car fno o aguae Por
esta razén la metanacidén se usa para reducir los &xidos de carbdéno
= un nivel bajo en el 277, ITimilarmente alzo de arix que entra -~

“ - ’

. Ty st oAaml.a oo g s e T AL whuonlave n Josen 3
reagtoss  El Jezclar el jas te reciscuaracidn o oel Su¥ sagnido por-
condensacidn del amoniacosy es una manera de prolacir una carga al-

Teactor de alta pureza.
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b)e~ Comprosién del gass

) em

El compresor del gas de sintesis es uno de los mis grandes consumi
dores de energia mecdnica de uns Planta de Amonfaco. HEsto tiense 2
funcioness

(1) Compresién del GSP a la presidn del circuito de sintesim.

(ii) Circulacidén de una mezola de gas de reclrculmeidn y S5F.

Aumentando la presidén del cirouito obviamente ze inorementardn .
los requerimientos de potencia del punto (i), pero debido qus a
payor presifn, d4 mayor produccién de amoniaco, para una produc. -
cién de amonfaco dada, menos gas se necesita ciroular disminuyendo
asf{ el punto (ii).

El compresor para un circuito a baja presidn, es una piquina can—w
trifuga de dos etapas, con un barril de alta presién de 3 boqui-~ -
llase En la primers etapa, el gas de sintesis se comprime a ung -
presién intermedia. El gac de sintesis se comprime adn més en la-
segunda etapa, alcanzande la rresidn del circuito. Ia reciroula—
cifn se admite en una etapa intermedia y la corriente mezclada wa-~
a través de la etapa final d: cowpresidn antea de descargarse sl -
circuitce Para reducir el consumo d8 potenoia del compresory la -
succidén de la prisera etapa se enfria a una temperatura baja posi-
ble usando aguz de enfriamiento y la succidn de la segunda etapa,-
ss enfria en varios intercambiadores; el eafriamiento as con refri
gorante de amoniacos Adicionalmente la combinacidn de alta pre- -
s8i6n y baja tempsratura minimizan el amus de saturacidng; en la suc
cién de la segunda etapa; asf se reduce sl agua gue eéntra al cip—

cuito y hace positle la :roduccidén de amoniaco muy puro.

Recuperacidn de amonfccc.

El amonfsco se recupera por condensacidn do éste en el gas de re



54

circulacién, usando una combinacién de enfriamiento con agua y en-
friamiento con amoniacos El amonfaco refrigeranie s un srodusto.
costosos Hay 2 formas de reducir o eliminar el uso de enfriamiento

con amonfacoe

(i) Reouperacién ds refrigeracidn.

La descarga de la segunia ctapa dol compresor de siniesis
después del enfriamiento con agua, se divide en dos porcice
nes, la primera de éstas se enfrfa pasando a travds ds los .
enfriadores oon amonfaco y la segunds se enfria por initercan
blo de calor contra el vapor frio del separador de aoonizaco,

racuperando asi refrigersacidn.
(ii) Aumoentando la presién del cirouito de cintesis.

Ia mayor produccidn de amonfacc combinzida con la mayor proe
sién, significa que 8l amoanfacs puedw coniensarss a4  WAYDIeI
temperatirasy reduciendo asi la cargu de la refrigerusidén ow

baja temperatura.

Una breve descripcién del circuito de sintosis de baja presidn dew
la Kellogg se d41 la referencia os hecha en la Figs 5.8¢ Deapuds
de enfriar el efluente del metanador, el gas de sfntesis purifiog-
do, conteniendoc hidrSgenc y nitrégeno en reulacifn volumédtrioca de -
3 a iy un contenido de inertes {metano y argtn) de cerom 144 -
moley Se entrega 3 la succién del compresor de gas de sintssiz a la

temperatura de 100°F.

Bl gas de sintesis se 2owmprime en el coapresor ceatrifugo impulsa.
do por una turbins de 2 etapas. El ga3 de recircalasifn 4e la sog
cién ie sintegis se admite en un imjulsor Jdu interpsso en &1 segun
de barril ¥ va a travé: del nase Final de comnresidn mesclado conie

¥y . P D w
11 carz L TR S S 3 SRR DAL FED oty

Tres interetapas de zaabiadorys son provistos para enfriar el gog-
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de sintesis caliente de la primsra etapa. El primerc 6s unm preca-
lentador da la carga al metanador, el segundo es un cambiador con-

agua de enfriamiento y el tercero es un enfriador con amonfacoe

La concentracién de amonfaco del 12% en el gas de recirculacidn, .
se diluye a 9.9% cuanio la recirculacién y la carga del gas de ain
tesis fresco se combinan. La descarga total del compresor priuere
se enfria a 100°F y después se divide en dos corrientes paralelas.
Une corrientn pasa a través de dos enfriadores con amonfaco refri.
garante, operando a sucesivas temperaturas bajas, mientras gue la.
otra corrisnts imiercambia calor coanfra =l varor il sezarador de-
amoniaco, para recuperar refrigeracién. ILas dos corrientes ron -
entonces recombinadas y adenis enfrialzs a -13°F en un tercar on——

friador con amoniaco refrigeranic.

los flujos vapox/liguide onfriaies van al separador e amoafzco, -
donde el products de aninfaco conmdiznsalo 52 Separa Io 1 sarsa isl

gas al reactor.

Bl gas del ssparaior, gqus redujo su soatenido de auouniace hasta el
2%, se calienta conira una porcién de la descarga del compresor y-
después contra el efiuente del reactor. La carga al reactor de -

sintesic de amoniaco entra aprorimaiamsnte a 23%°F.

El roactor de sintesis de amonfaco se ilustra en la figure S¢11 y-

consiste de lo siguiante:

De an recipiente de alia presidén conteniende una seccién e catali
zador y un cambiador de galor. La caccidén 8™ catalizader es wn -
cipiente cilindrizo gque enczja deniro de la ozrcaza el recipien

Jrtiep o an 4mnls aadre Isc a23. a2 zana i 1Y ecataiizador -

- >
=3

N OIS N : ; e o taga 2Tty isador

shenltlae ¢ T T STt . P Nt N
a4 aaa temieratera Sptama past w.€.nd resiaionl oy S92 Lial a3 Gudie

da de ipmyectar el gas de cargs coms un tiru en los ou.acios entro-
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las ecamas. Aproximadamente 2267 £t3 e catalizador ocontiens el -
reactor. XLas camas de catalizador son arrsgladas tal, que la cama
de arriba contisne menss catalizador para liwitap el aumento de la
temperatura en el primer punto +ie enfriamiento. Pussto gue el -
gradiente de temperatura es muy peguefio en las camas sucesivas; -
los tamatios de las camas ge gradian oon la cama grande en el fon-
doe Localizado arriba de la seccién de catalizadory; estd un cambi
dor de caloxr gque precalienta el gas fresco que entra coatra sl gas
oaliente qua reaccioné en la ocama de catalizador anteriors Une -
linea directa permite la introduccidn del gas de carga sin preca-—
lentamients y proved el coatrol de la tempesratiira en la cama supe

rior de catalizmdors

Bl punto pormal de entrada do 1z carga es en el fondo dsl Teactors
Bl gas fluye hacia arriba, entre la parei del reactor y la pared -
de la seccidén de catalizadors _3ts sirve cosdu un mediv de anfria.
miento para la pared y es as{ ca.zantada previamente gl entrar al -
cambiadors Egte entra a2 la paris superior del reaotor ;7 se preca-
lienta contra el efluente calisnts quo circula hacizerriba dentro.
de los tubos del cambiador. Para un control de la tempperatura en-
la cama superior, unz porcidén i2l gas de la carga me introduce di-
rectamente al reactor, donde se orinca al cambiador y se mezcla -
con la carga precalentada. BEsta corriea’c cowmsinada pasa dentro -
de la primera cama de catalizador. ¥l gas fluye haoiz abajo 2 -
través del catalizador con un aumento rdpido de la temperatura a -
medida que la reaccién del amonfaco procedes Fasa por una rejilia

i

cue soporta el catalizador en un esfacic entrs Al ferdo do 1z rx
mera y segunda cama. En este panto la tewperatura ge reduce y ¢l
contenido de amoniaco se diluye por la inmseccidn de una porcidn de
as dosarca Yria. el pie o mmooy 2o vroavs 3 tractn A -
“datre 2acuan 8 wn tomgeratara EpIana . e.s A3 JATIMO Tuniiha lheee

En presencia del catalizados de fierro, ana roréisa del hicrézeno-



7 nitrégens vsial se comoinan a 1a ieme2rdatirg aproxinasa de —
900°F y una ;resién de 2007 a 2130 psig, para una produccién de -
amoniaco con una concentracién de cerca del 12% en el efluents de~
la dltima cama de catalizadozs

El efluente caliente de la cama del fondo fluys hacia la parts gu-
perior & iravés de una lfnea de retorao en el centro y dentro de -
los tubos del cambiador, cediendo oalor a la carga fresca que vie-
ne del lado de la carcazas Del cambiader dentro del reactor, el -
sfluente del reactor aproximadamente a 545°F fluye al calentador -
de agua de alimentacién a Calderas, donde ol gas 86 enfrims Dog——
puds 6l efluente del reactor intercambia calor con la carga del -
reaotory bajando la temperatura del efluente del reactor & 110%Few
Este gas enfriado pasa al paso intermedio de la segunda etapa del.
compresor centrifugo para recircularle al reactors Una porcidn de
este gas pasa'al gistemn de combustible como una purga continua o
para el ocontrol de la concentracién de los inertes (metano y argsn)
Bstos componentes de otro modo reperoutirdn en el sistema, redit——
ciendo la efectividad de la presidén de sintesis, que se reflsjs en
la baja conversidn por paso y en la capacidad de produceidne An—
tes de la liberacién del gas de purga al sistema de combustible, -
8ate e enfrfa a —=10°F para recuperar sl amonfaco liguidoe

El producto total de amoniaco del separador de amonfaco y el ligui
do del separador de gas de purga de alta presidn, se mazclan en un
tambor de vaporizacidén intermsedio. La vaporizacisn resultante 1i-
beras la mayor parte de los inertes disusltos en sl lfquido de alta
presidn. Este vapor veporisado se mezola oon otro VADPor y ¢om 8l-
gas de purga para ser ussdos como oombustibles en 6l horuno del re-
formador primarioe E1 lfquido del tambor de vaporizacidén interme-
dic pasa al sisitema de refrigeracidn.




58

57 AEFPRIGERACION DEL, AMONIACO.

En el disenio 48 la Planta convencional de Amonface, la refrigerasifn -
con amoniaco, ®e uss para condeansaxr amoniaco en al cirouito de sintesis
reouperar el amonfaco de la purga y de las corrientos de gas vaporisado
¥y para enfriar el gas do sintesis fresco y para reducir la cantidad de-
humedad que enira al circuite de sfntesis con el GSF.

El sistema de refrigeracién es un ciolo convencional compresidp-refTi—
geracibn, oonsistiendo de un compresor, un condensador de refrigerante,
evaporadorss y tambores de vaporizaciéng como se 1lustra en el diagra—
ma simplificade de la Fige %.12.

El anfimero de etapas de refrigeracién usadas en el oiclo, dependen de un
balance econdémico enire el ocosto de ocompresidn conira la imversidn en -
el sguipo. Como unz regla, el coato de la compresién decrece al incre-
mentarse el nimerc de etapas de refrigeracidn; no obstante la imversida
ge igcrementa debido a los requerimientos adioclonalss de tambores de va
porizaocidn; evaporadores, etapas de ocupresidn, tuberfa s instrumenta--
ciéne Usumlmente 3 § 4 etapas de refrigeracidén, se emplean en una -

Planta coavencional de Amonfacoa

El sistema de refrigeracidn se disefia normalmente para quo s8sa Capag -
de Iiberar tode el amonfaco como liquido a -28°F. La tepparatura de -
~-28°F se seleocciona porgue émta permite el almacensmiento astmosférico -
del amonfacos En muchas Plantas una manera alterna de operacién es li
berando tode o parte del amonfaco a uns temperatura mayor que -28°F, ya
se& B un proceso pesterior ¢ a una lineze. Ia liberacidén de todo el
amoniaco como liquido a —28°F, es una operacién muy severa, ya quo d8-—
manda un oonsuko muy grande de potencia del compresor de refrigeracidn.

Yormalwentie, la produccidn entera de amonfaco del circudto de sintesis,
se introduce al sistoma de refrigsracidny una razén para esto es que el



anoniaoo del tambor de baja presién todavia contiene pequefias cantidades—
de inertes y sstos se purgan facilmente en ol sistema de refrigeracibne—

Adenpds el amonfacoc se requiere a diferentes niveles de temperatura (como-
se dijo anteriormente) y esto se realiza facilmente on sl sictema de —
refrigeracidn, mezclando amonfaco de diferentes tanbores de vaporizacisu.
Normalmenie algo de ligquido del tambor de varorisacidn de -2B9F so umazcla
con liquido de otre tambor de vagforizacidn para dar la {empsratura regue

rida.« ©Se separa liguido del %tamber de vaporizacisn de ~-23°F, para evitar
la acumilacién de sgua , aceite que entra con el I3F al circuito de sin-—
tesiss Finalmente algo de amonfaco se requiere como vaper y estc se lo—

gra facilmente del mistema de refrigerscidne

La entrada de amoniuco al sistoma de refrigeracifn diprende de las condi—
ciones a las gue gpe reguaiere el amonimeo. Si todo sl amonface se reguie-
re como lfoguido = -23°F, todo el tamtor de bajs jres:dn se iniroduce al —
tagbor de vaporiuacién de -28°F. 2i toio o parte ~+. amcnfaco 5€ requio
ren @ una tesperatura mayor, ususlmeants se inircduce iodo o farts 9l -

somoniaco a un tambor de vaporiszacidn wids caliante.

iara los fines de ccta descripecién se asume gue el sistese de xefrigera-
cibn opera con 3 etapas; a —~28°F, 19°F y 56°F respectivamentie {ver -
Figs 5.13). EL compresor de refrigeracifn es una pfjuina cenirifuga de-
2 pasos, con interenfriamiento. Todo el amonfaco v.ie se produce s6 ine«
troduce en el tachor de vaporizacién de —289F y 1000 T/dfa de auwoanfaco -

ligquido se ottiznn a - °F

El vapor de amoniaco de la segande etapyn del compru.acr de refrigeracidn-
ge snfria, se cundensa y fluye hasta el acumuladcr e amonisco. Inertes
liverados del liguido, entran al enfriador .in gas de wajorizacidn, donde
s Womiw S mudw Ca e wintinow of wOLuHIGR . ows Svo..a 5L oor 150

.

L . - ey . - - N
B T N L TR - F P 18l SRR I R e * . R S -

envian 2l sictera fe comaustibleo. 21 lfouido se vajori.s a kL’a pcresida
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en el tambor de vaporizacidn de refrigeracién de la primera etapa. LI-
quido del tambor de vaporizaciénm de la primere etapa fluye por efecto-
termosifén a través del enfriador de la primera etapa en el cirocuito -~

de sintesise

El liquido neto del tamboxr de vaporizacién de la primera etapa fluye -
por una de las 3 posibles rutas al tembor de vaporizacién de la segun-
ia etapa. Porciones del liguido se vaporizanm en el unfriador de gas -
de vaporizaclidn situado en el sistema de rofrigeracidén y en el enfria-
dor de la interstapa del compresor de gas de sintesis, suministrando -
la refrigeracién necesaria para estos scrvicios. £1 resto se vaporiza
directamente en el tambor de vaporizacién de la gegunda etaps, el li—
quido del tanmbor de vaporizacién de la segunda eiapz, fluye por efecto
e termosifén a través del enfriudor de la segunda etarz en el circui-
40 de sintesis.

Zl liquido neto del tambor de wajorizacidn de la cegunda cetapa fluye -~
por una ds las dos positles ruias al tambor de vajorizacién de la ter.
cera etapae Una porcidn del liquido se wvaporiza en el enfriador de -
gas de purga situado en el circuito de usfntesis, suministrando la re—
frigeracién necesaria para este servicio. £l resto ss varoriza direc—
tamente en el tamber de varorizacidn de lia tercera etapz. Ki liquido-
del tambor de varorizacidn de la tercera etapra fluys por efectc de -
termosifén a través del enfriador de la tercera etara en el circuito -

ze sintesise

Bl liguido neto del tambor de vaporizacién de la tercera etapa, o5 el-
producte amonfaco okbisnids a ~28°F. lLos vajores generades en los en—
zriadores se tcman de lou tantorss lv vaporiracidén s o aligentan a -

o5 pacos aproriados inl! ~ustregar de refricerncifan. o vuede inota-—

$od

. - R
- - 2, ~, - - P4 L .
1T nh taneTan Loty b M R S . .o » A
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s2 retornan al acumulador, as{ se completa el ciclo de refrigermeiine
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5¢8 RECUPERACION DEL CALOR DISIPADO.

La recuperacidn de calor disipado y la amplia interacoidn de los proce-
sos con el sistema de vapor, es de principal importancia en el dimofio —
de la Planta totale Ia Fige 914 indica esta interacciéne Para la -
eficiencia total de lz Planta, el calor se recupera a la temperstura -~
mixima factible. Como se vé esta os logra en ires niveless

1)e—~ Calontamiento del agua de alimentacifn & Calderze.
2)e. Generacidn de vapor saturadoe

3)e~ Vapor saturado supercalentados

El agua de alimentacién a la Caldara ve calienta normalmenie en tres -
cambiadores y en un sorpentin recuperador de celor en el reformador pri
mariod los cambiadores estin en el circcuito del efluente del metanzior
en el circuito del efluente del reactor ae sintesis y el circuito dal -
efluente del mutador de baja temperatura, si se usa ol sistema de elimi
nacién de 002 con }EA o el circuito de los fondos de la agotadora de -
002, si ge usa el sigtoma de eliminacidn de CO2 con carbonato calientes
La geperacidn de vapor de alta, se logra por cambiadores en ¢l reforna.
dor seocundario y en ¢l circuitc del eflusnte del outador de altia tempa-
raturas 1a Caldera auxiliar gue no recupera calor del procwso pero es.
un calentador de fuego directo, adenis ayuds a la genoracidn de vapor -
de altae Finalmente el vaLor de alta ze supercalicnta en los serpenti-
nes de recuperacién Jde salor de la seccidn de conveccién del reformador

primaxioces

La Fige 5415 d4 un balance sisplificado de vaior donde un mensr admerow
de corrientes se omiten para preservar claridade Tiricomente, estas -

son Tapas Jda varoyy U1iioc mooores de mRpor o o el @) unD oaw =
agua de alipmentacidn 2 2. 6135 rara Jegobracg.enti..r’ ©. YanpIle .1t iGS-

cribe brevements la operacidn del sistema e wzjor 12 1la Iige5.15%
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El agua de alimentacién a la Caldera que sale del deareador, se bombea-
a8 la presién del tambor de vapor, se calienta a su punio de ebullicién..
¥ se envia al tambor de vapore. La circulacidén natural se usa para po-—
sar agua a través de los generadores de vapors. Para prevenir cualquier
acumulacién de sélidos en el tambor de vapor, un pequefio flujo de ifgui
do se purga continuasmente. La purga saturada se vaporiza ¥y el vapor

producido se introduce al sistema de vapors

Despuss del supercalentamicnto, el varor de alita entra a la turbinz A -
de 2lta presidn del compresor de gas de sintesis. Es uaa turbins a -
contrapresién qus agota el vapor a un nivel de presidén media. La mayor-
parte del vapor agotado de la turbina entra al cabezal de wedia presidn
mientras que @l resto se entregza en la turbina B que es una turbdbina de.

condsnsacibne

#1 cabezal de presién 4s - iiz, suministra vapsr para variocs servici~as
a)s~ Vapor de Procesoe.
Este es el vapor saministrado al reformador primario, mids una po——
quefia cantidad adicicnala al gprocese cun aire del reformaior secun

darioe

b)e— Turbinas de contrapresién y de condensacidne

Estas son los pripbcipales elementos motrices iz la compresora de -

gas de sintesis, para la Planta.

¢)e— Beduccidén de vapoTa

Un sxceso ie vapor se saministra al cabezal para asegurar coatinui
dad para variaciones en la demanda, adenfs la reduccifén suministra
el vanar a“in3- s’ roq. rado en oi sabezai 4w oajzx waoesibn no troe

porcionada pOr OL VAZOD afCuaund i lao LATDINA™ . Sut il Jesidhg—

puesto que el vapor reziacidoy, no realiza aingdn trapajo la cantiuad
se gonserva 81 minimos



Dol cabezal de baja presién, el vapor se suministra ag

&) O

b)e—

Procasos de calenbamizntos

Esto incluye las capacidades i6rmicas, tal como sl rehesrvido en -
el siztema de elimipacién de 002 ¥ en &l condensador de la agota-
dorae

Divergos usos del vapors

BEsto incluye capwcilades téraicas tal zomo calentamionts del tan.
gue 7 & lae venas de calentamivnto.

Reduzcidn de wvapors

Como &a la redaceidn e vanor Je me-lia, oste provad flexibilidads
Adicionulmente el vajpor liberads del i0areadar s¢ asa paid elini-

nar alzgunos mases Jdisuelios en o carnsa de agus oo la Joldera.

El condansado ds superiicie se ratorsa al sictema de varor a través dew

los pulidores gue eliminan iomes astilicos. la cantilad regusrida dg -

reposiciday, se adiciona para casapensar las pdrdidlas ;7 eatonces las -

corrioniss mwscladas se entregan 2l leareadcr por agotamientos
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CAPITULO VI

PROCEDIMIENTO DE CALCULO

YETODOLOGIA.
l,~ SE ESTABLECEN LOS PARAMETROS DEL PROCESO,

Estos son el resultadeo de wuchos afios de bdsqueda y desarrollo,
+ gon la base para el desarrollo de los cd3lculos en cada punto del -
procedimiento de cdlculo.
2,~ SE ESTABLECEN LOS EFECTOS DE LAS CONDICIONES DE OPERACION EN CA-

DA SECCION DEL PROCESO.

Esto se hace con el objeto de ampliar nuestre criterio, para ~
saber definir si se aumenta o se diswminuve el valor de una variable,
para efectuar el cdlculo con mis rdpldez v eficiencia,

3.- SE CALCULA LA COMPOSICION DEL GAS DE »INTESIS FRESCO (GSF) EN EL
CIRCUITO DE SINTESIS.
A) Se establece la composicifén de la carga de gas natural (F).
B) Se fija el niimero de moles po¥ hora (MPH) de N, em el GSF.
€C) Se establece la relacién wmolar de ¥ /N =371, v se determinan-
los MPH de HE en ¢! OFF, o

D) Se fija la fragccidn molar del CH, Y Y en e! 0S¥,
& CHQ

E) Se establece la composicifn del aire.

F) Se hace el c3lculo del hidrégenc petencial., Este consiste en rultipli-
car el valor del % mol de cada conponente en la carga de gas~
natural por la cantidad de H, fermade en base @ la reaccidn -
de reformacién de cadz2 componente.

G) Se caleculan los flujns de carpa {(gas natural}) ¢ aire. Estos -
se calculan resolviendo 2 ecuaciongs sinpultanens, vepresentan
do los balances de masa del Nz v dpl 52 prtencial entre la -~
carga y el GSF.

H) Se calcula el arpon en el GSF, d¢ 1os flujos de carga v alre-
establecidos,

1) cueste gque Ies MPH o N0 "o, Ar o T Framrcidn mel 32y pretano-

r - MPH P ometoan -

g Ot e, e selet e PORUSEEEY . ook

en el GSF.
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Por lo tanto con todo lo anterior, se establece la composicidn-

del gas de sintesis frescto (GSF).
4.- SE CALCULA EL BALANCE DE MASA DEL CIRCULITD DE SINTESIS PARA PRO~

DUCIR 1000 TM/DIA DE AMONIACO.

A)

B)

)

D)

E)

Se hacen altgunas definiciones de alpunos conceptos.

Se fija la presidn en el eircuitn de sintesis, teniendo como-
base el parfmetro de la presidn de sintesis gue ge da en el -
punto 1,

e fija el contenido de inertes e¢n la carga al reactor y el -
contenido de amoniaco & la salida, de tablas de zcuerdo a 1z pre
sifin del circuite de sfntesis.

Se fijan 1la presif6n ¥ lea temperstura on el separader secunda-
rio, en el separador de gas de purpga v cn el tambor de vapori
zacidn,

Se estimaun las composicianes del ilquido y del vapor em el sa

parador secundario,
"Aqufi se utiliza un procedimivnte i{terative, utilizando tod

ng-
los datos disponibles de la corriente de vapor. De esta manera se f1

ja el

a)

contenido de NHB en 13 carga al reactor,

El método es iterar con 1a composicidn dv amoniace, de tal me

¥ <y
29 -

nera que se llepue a vapor saturado. Un wvalor inicial de
de amoniaco en el vaper puede obtenerse de prdficas, asunmien-
do que el ligquide es 1007 amoniacon. Con fste v sabiendo que el
vapor del separader secundarie es la cagrga al reactor, ¥y usas
do las siguientes condicioncs (Fijadas anteriormente}:

i) El vapor estd saturade a 2100 Psig. v ~10° F,

ii) E1l vapor contiene una relacidn de H, /N, de 3:l.

iii) La ccemposicidn de inertes (CR“ v Ar) e de 123.»7 en volumen.

Podemos hacer una wouy buena apreximacidn de la composicidén —--

real del wvapor,

b)

Con 1la composicién de cada conmponenrs en ol vapor &Yi), ¥y con
la constante de cquilibric Iiquidafvapor (K )} de cada compo--
meate, cacads e oprffioas 0 TS o osidm S TN Yeis v Ta teme

F f . . . T, 1 . L 4
revalury S 170 se pusd N T S A S R B S S Pt R

cemponente en e liguida {Hi}, vaande 1a siguiente ccvacidn:
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¢) S8t zxi=1, el valor de NH3 supuesto es el valer real gque en
tra emn la carga al reactor, sl no fijar otro valor de NH3, y
empezar en el paso b,
F) 8e calcula el balance de masa en el reactor.
Esto se hace usando los valores fijos del contenido de amouniaco
a la entrada y a la salida del reacter (pasos C y E) y del nivel de-
inertes a la entrada del reactor {paso ), #n un flujo de carga al -
reactoxr asumido,
G) Se estime la composicidn del wvapor y del 1fquide del separa-
dor de gas de purga.
T.a composiciidn del gas de purga es 1z miswer gque 1a del efluente
del reactor (desarrecllade en el paso anterior)y,
Se toma como base de calenlo 1.9 MPH de gas Jo purga.
Este c¢dleulo se hace por tanteoc v error v es como sigue:
a} Se asumen valores de 1.7V,
b) Con 1la composicifn de cada companente en el pas de purga(?i)
y tomando de grdficas el valer de la constante de egquilibrie para ca
da componente & la presidn de 2 000 Psie v a la tempuritura de
se calcula la composicid&n de vada compuncute en «l Vapor (Vi), nrili
zando la siguiente ecuacifin:

Py

IR L/VK,)
¢) Coinciends V=§Vi= vapar tatal en el pas de purga, se calecula
por diferencia el valor del lfguido total en ¢l gas de purga (L), y~
a su vez el valor de L/¥. 84 el valor de L/V aalculado os igual queZ
el valor de L/V supuestoe, la cremposicién de cada coemprnente en el va
por es correcta. Si L/V calculada es diferente a L/V supuesta, enton
ces se siguen suponiendo wvalores de L/V, hasta gque &stos se ipuslen.
d) Se obtiene l1a compesicién de cada componente en el l1iguido -~
del separador de purga utilizando la siguilente ecuacidn:
P,
i

Li [
(1 + Ki viL )

Voords o iee v T I A

Se o estim Yas eoqgmae i ove s sdel

-
b5
et

flujos del tamber de varnrizacidn.
a) Se calculan los gaseu disueltos en el 1liguido que va al tambor de vapo-

rizacibn.




Se asume lo siguiente:

i) La composieifn del liquido en el tambor de vaporizacidn es ~
la misma que la ccmposicidn del 1iquide del separador secundario,

ii) El 1lfgquido total asentadv vn gl tambor de vaporizacifnm es ~-
igual que el flujo neto de produccidn 4e amoniaco, es decir 1 000 --
Tm/dfa.

Ll + L2 = 143 = L4 = 1 000 Tm/dfa = 1 dfa/l4 Hrs., x 1/17 Lb/Lb Mol x 2204 Lb/iTm
= 95 403 MPH

Donde:

L. = NH31iquida del separador sccundaric.
NH3
NH3 1iquido al sistema de refrigeracidn.

=
N
non

liquido del separador de purga.

Con este flujo de amuniaco y con la vomposicidn de cada pas di-
sueelto en el liquido que l1lega al tambor de vaporizacidm, se calcu~--
lan los gases disueltos.

S5¢ asume ademis que todos las gases disuveltos asentadovs en el -
tambor de vapovrizaciin saldrdn con el as de vaperizacidn.

Bi Se cvstima el ameniaco perdidos on 01 gas de wvapsrizacifa,

Con la temperatura del vampor de vipurizacide (fitada anterior-~
mente), S¢ sacan de tablas el valor de la presién de vaper del amo-
niaco a esa temperatura. Con la presifn de vapor (DNHQ)' la presido-
total en el tambor (PT) y 105 melvs de los gases disuélins, se calcula
el NHB perdido en el gas de vaporizacidn, usando la siguiente ecuacidn:

o
v,
'Tfﬁéi;j(upﬂ dv les gases disueltos)

NH. perdido
3 1

@
c) Gas de vapsoriracidn = Gases divsueltos + NH3 perdide,
d) Se¢ estiwan los gases disueltos en el liquido del tambor de -~
vaporizacidn.
Cineciends la compesicidn de les componentes del gas de vapori-
zacidn ¥ sacando de graficas el valor de la constante de eguilibrio-

- . " " P

Teide fvaroer para ceda carroment ¢l emperctura v presidn del

- e . . v o o < ¢ - " "
i iy at o ulen Tenoeocce Fdnygelr o v g o JI0arte Sl Lo L er W

Y
' i “an i

2]

-

vaporizecidn, usanda la siguiente ecuscidn:

@ e (Lfguide total),.
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I) Se estima la pérdida de amonlaco en el gas de purga del cir-
culto de refrigeracién.
Paras estimar ésto, se asume lo siguiente:
i) E1 gas de purga del circuite de refrigeracifn esti a 34° y -
252.7 Psia.
ii) Todos los gases disueltos acumulados en el circuito de sinte
sis saldran con el gas de purga.
11i) E1 gas de purga se separa del amoniaco liquide a 34,4°F y --
252.7 Psis.
De tablas, se sBaca la presifn de vapor del amoniaco a 34.4°F. -
Con é&sta y conociendo 1la presifn del sistema vy los gases venteados -
(gases disueltos en el liquido del tauwbeor de vaporizecidy se calouls el
amoniaco perdido, usggda la siguiente ecuacidn:
NHB
NH3 perdido = .——— (gases venteados)

o
(Poise. ™ nmy)

J) Se calcula ¢l gas fresco de sfintesis (GSF) v ¢l gas do purga
vaporizado.
Estos flujos se cobtieamen através de establecer loa palantes de-
masa totales de hidrégeno e Iimertes (CH& v Ar).
a) Balance de hidr&geno.

H, en el GSF = H

2 2 perdido en el gas de purpa Jde vaporizacidén + H, --

perdido en el gas de vaporizacién + H2 equivalente
del NH3 perdido en el gas de purga de vaporizacidn

+ H, equivaiente del NH, perdido en el pas de vapo

2 3

rizacién + H, equivalente del KH, perdide en Ja -~

purga de refrigeracidn + H, equiialente del produc
to de NH3. )

b) Balance de Inertes (CHQ vy Ar),

Inertes en el GSF = 1Inertes en el pas de purga de vaporizacidn

+ Inertes en el gas de vaporizacifn,
A &stas 2 ecuaciones se les dan valores, se gsimplifican v gse reg
suelven como ecuaciones simelitgneas para P! v OGRY,
Dondes
Pi = MPH del gas de purga de vaparizacidn.
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GSF¥= MPH del gas de sintesis fresco.
K) Se calcula el flujo de produccién total requerida de amoniaco,
El flujo de produccisn neto requerido de amoniaco =
Producto requerido de NH3 {1 000 Tm/dia) + NHy perdido en la =~
purga de vaporizacién + NH3 perdido en la purga del circuito de re--—
frigeracisn + uu3 perdldo en el gas de vaporizacilén.
L) Se recalcula la carga al reactor, el efuente del reactor y les -
flujos del gas de purga y del gas de recirculacidn
a) Se calcula la carga al reactor.

Esto se hace en base a la produccién total de NH, requerido, -

calculado en el paso anterior. ’
Balance del reactor:
NH3 praducido = NH3 efluente - NHB carga
=(% de NH3

(% de NH3 en la carga)CF

en el efluente) {CF - NH, producido) -

3
Donde;
CF= Carga al reactor.

De esta ecuacidén se despeja CF’ v se obtiene el wvalor de 1a car
ga al reactor.

b) Se calcula el efluente del reactor.

Efluente del reactor= C_, — NH, producido.
ol

F
¢) Se calcula el gas de purga (P)
Py
P:
v
Donde:

Pld MPH del gas de purga de wvaporizacién (del pasc J)
V= MPH del vapor total del gas de purpa (del pasn @)
d) Se calecula el gas de recirculaciébn,
Gas de recirculacién = Efluente del reactor - P
M) Se recalcula la vaporizaeidn en el separadoer secundario,.
Para hacer este cdlculo se utlliza un metodo de prueba y error,
v es como sigue:
a) Se asumen valores de L/V,
b) Ton los MPH de r.dia compunente en el separador gecurndirio -
( Gas de sintesis + gas de recirculacidn) y con el valor de Ia conse

tante de equilibrio de cada componente tomadas de grd&ficas a la pre-
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8i6n y temperatura del separador secundario, se calculan los MPH de-
cada componente en el vapor (Vi), utilizando la siguiente ecuacidn:

Py

(1 + L/VKi)

V:L =

¢) Conociendo V dﬁvi= Vapor totzl en el separador secundario, -
se calcula por diferencia el valor del lfguido total en el separador
secundario (L), v a su vez se calcula el valer de L/V. $i L/V calculada o3
igual que L/V supuesta, entonces la suposicién es correcta, si no --
elegir otro valor de L/V hasta que la igualdad exista. Ademds hay —-
que ver que la composicifn del vapor total obtenida en el segparador-
secundario, coincida con la composicién de Este en el paso anterior-
(paso L), 8i no repetir el paso L.

N) Se establece el balance de masa priocipal en rada punto del-

circuilto de sintesis.

Se hace una revisibén total de los balunces de masa en el circui
to de sintesis., Si al efectuar esta revisidn se encuentra gqgue hav -
una diferencia pequefiz en alguno de los balances, se deben hacer pe-
quefos ajustes a algunes componentes para llegar a un halance exactn
dentro del cdircuito de sintesis.

5.- SE CALCULAN LOS FLUJOS DE CARGA (GAS NATURAL) Y DE ALIRE DE PROCE
50.

Cierta cantidad de pérdidas del gas de sintesis fresco, se espe-

ran en el compresor de gas de sfntesis, en el sisteme de eliminacidn

de COZ’
culto de gintesis en orden para determinar los flujos de carga y ai-

etc.. Por 1o que €stas se deben adicionar al GSF en el cir--

re reales.

A) Se fijan las pérdida; en el compresor como un % del GSF en -
el circuito de sintesis, para determinar la cantidad total de GSF --
mis las p&rdidas acumuladas que deben ser suplidas.

GSFT real = (X de p&rdidas) (GSF)
B) Se define un factor de proporciénm,

= _GSF_real
P ST -

C) Se calecula el §fTujo de carga real.
Carga real = (FP) {Carga)
D) Se calcula el flujo de aire real.

x



71

Flujo de aire real = (Fp) (Plujo de aire).
6.~ SE CALCULA LA SECCION DE PREPARACION DEL GAS DE SINTESIS.

A) C&lculo del efluente del metanador.

Este c&lculo se obtiene adicionando algo de ges de recirculacidn
con hidrGgeno & la cantidad de GSF real.

Se asume la silguilente:

a) La cantidad de gas de recirculacién con hidrSgeno sera lo su-~
ficiente para temer 4,68% de H, en la carge al reformador primario y-
en el gas de recirculacifu. i

b) El1 gas de recirculacifin cin hidrfgeno tiene la misma composi-
¢ifn que el gas de sintesis fresco.

Sea X = Gas de recirculacibén con hidrégeno (MPH), y usznde la si
guiente ecusacibn.

(Composicién del H2 en el GSF) (X)
Carga real + X

0.0468 =

Se calcula el gas de recirculacidn com H,
Efiuente del metanador = GSF + X

B) CAlculo del flujo de CD2 eliminado.
Este se determina restando 1a cantidad de carbén en el GSF real-
a la cantidad de carb6n en la carga.

CO2 eliminado = Carbén en la carga - Carbln ean el GSF Teal.

C) C&lculo de la carga al metanador y del efluente del mutador -
de baja temperatura (MBT).
nwAmbas corrientes se resuelven simultaneamente y se basan en el -
efluente del metanador, calculado en el paso anterior.
a) La carga sl metanador se determina ajustando el efluente del-
metanador a cuenta de las reacciones de wmetanacidn:

co + SBZ _— CH4 + Hzo

COZ+ hﬂz S CB4 + 2H20

b) El efluente del MBT se¢ obtiene ajustando la carpa del metana-
dor rara la cantidad determinada de (0, eliminade en el sistema de --
eliminacién de CO,. )

Se hacen las&siguientes consideraciones:

i) €0 a la salida del MBT = 0.5% (bhase scca)

ii) 002 a2 la salida de la absorbedora = 0.1%7 (base seca)

.

o
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Sean:
X = MPH de CO 2 1lm salida del MBT.
Y = MPH de COZ a la salida de la absorbedora
0.005 = X ;  0.001 = LS.
Efluente del MBT Carga al metanador

D) Calculo del efluente del reformador secundario.
Los c8lculos involucrados en la determinacifn de esta corriente-
son por tanteo y error e involucra el uso de balances atdmicos y las-

constantes de equilibrio de reacci6n, de las siguientes reacciones:

K
CH4 + HZO —1 co + 3H2 (reformacidén del metano)

Ky

€0 + H,0 (conversifn del gas de agua).

co, + HZ 2

2

-

Se asume lo siguiente:
i) La presién en el efluente del reformador secundario es igual-~
a 455 Psia,
i1) 0.1 mol. de H201m01 de aire seco al reformador secundaris,
iii) Bl vapor de reformacién tiene una relacién de vapors/carbsn -
de 3.5: (base molal),.
iii1) E1l metano gue se calculd para el efluente del MBT, es le meta
no que sale del reformader secundario.

a) Usando balances at8micos, se determina ia cantidad de carbén,
hidrégeno y oxigeno que entran a la seccidn de reformacién en la car-
ga, en el hidrSgeno de recirculacién, en el vapor de reformacidn vy en
el aire hdmedo,

b) Se asume una temperatura de salida del reformador secundario,
y se toman de los parédmetros del proceso (punte 1), las temperaturas-
de aproximacibn al equilibrio para las 2 reacciomes. Con estas tempe-
raturas determinamos las temperaturas de equilibrio en cada reaccién,
y & la vez de tablas se saca el valor de la constante de asquilibrio -
para cada reaccilén (Kl ¥y Kz) a estas temperaturas.

c¢) Usando los balances at6micos del exigeno, curbén v nidrégeno,
vy la constante de equilibrio de la reavcifin de conversidn do sas de -
agua (Kz), se calculan los MPH de CO en el efluente del reformador se

cundario, usando la siguiente ecuacidn:
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(co) (H,0)

(coz) (H2 )

Conociendo este valor de CO, se calculan los flujos de los compo
nentes en el efluente del reformador secundario.

d) Se calcula la constante de equilibrio de la reacecidn de refor
macién del metano (K1>’ usando la sigulente ecuacién:

2
(Co) (H,»® (Pg)

Ky = 7
(M) (Hzo) (CHQ)
Donde:
PT: Presifén total en el efluente del reformador secundario.

M= MPH totales en el efluente del reformador secundario.

Con este valor de Kl, se saca de tablas la temperatura de equili
brio para esa reagccidn.

e) Se adiciona la temperatura de aproximacidn al equilibrin a 1la
temperatura de equilibrio determinada de tablas en el pasn anterier, -
para obtener la temperatura de salida del reformador secundario, Veri
ficar, si esta temperatura de salida, es igual gue la temperatur: de-
qalida asumida, si mo repetir Jos pasos del h al e, hast: gque las tep
ﬁeraturas se igualen,

f) Verificér la consistencia estequiomé€trica de los balauces atd

micos del oxfgeno, carbén e hidrdgeno.

B) C3lculo del efluente del reformador primario,

El c&dlculo de esta corriente es también por tanteo v error (ite-
rando)., Esto involucra fijar una temperatura a la galida de los tubos
con catalizador del reformador primario, con la cual se establece la-
composicidén de la corriente de salida y la verificacién de &sta por -
un balance de calor alrededor del reformador secundarioc. las reaccio
nes involucradas son las mismas que las del reformader secundario.

Se asume lo siguilente:

i) La presidén a 1la salida de les tubos con catalizador es igual-

a 465 Psia = 31,64 Atm.

i1} Gamancia .+ temperatura en el elevador = 60° F,

iii) Pérdida cde temperatura enm la linea de transferencia = 60° F -

a) Se fija una temperatura de salida de Ios tubos con cataliza--
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dor, y se toman de loe pari@metros del proceso (punto 1), las tempera-
turas de aproximacién al equilibrio, para las 2 reacciones. Con estas
temperaturas se determinan las temperaturas de equilibrio para cada -
reaccidn, y'a la vez conociendo &stas, se saca de tablas el valor de-
la constante de equilibrio para cada reaccitn (Kl y Kz) a estas tempe
raturas,

b) Se supone una cantidad inicial de metano en el efluente del -~
reformador primario, &sta se basa, asumiendo que la carga de gas natu
ral es puro metdno, y el aumento de volumen de la carga del gas zeco-
es cerca de 4:1, durante la reformacidn y ademds que el metano que sa
le en el efluente del reformador primario es el 10Z.

c) Usando los balances atSmicos del oxZIgenc, carbdén e hidrbfgenoc-
de las corrientes de carga, vapor de reformacifn e hidrSgeno de recir
culacién calculados anteriormente, y la constante de equilibriec de 1la
reacclén de convercidn del gas de apgua (KZ)’ se calculan los MPH de -~

€O en el efluente del reforwador, usando la siguiente ecuacidn:

(co) (1,0}

(G0,) (H,)

y con este valor de CO, se calculan los flujos de los componen-—-—
tes en el efluente del reformador primario, v a la vez se calcula la-
constante de equilibrio de la reaccidn de reformacién del metano (K1L
usando la siguiente ecuacidn:

(coy (5,)3 (2p)?

2 (u,0) (cH,)

KI =

El valor de K, calculado, se verifica para ver si es el mismo --

que el valor de K

1

1 asumido a2 la temperatura de equilibriec, calculado-

anteriormente, si ne suponer otro valor de metanoc en el efluente, has

ta que K, calculado sea igual que Kl asumido,

1
d) Calculo del contenido de calor en el efluente del reformador-
primario.
Conociendo la composicién del efluente del reformzcor primario,—
y tomando de tablas el valor de la entalpia molal para :ada componen~

te a la temperatura de salida, se determina el contemido de calor de=
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cada componente (Qecowmp.), y con estos se caicula el contenido de ca--

lor en el efluente (QERP)T

I

Qcomp.
Q
ERP

) (Entalpia)

(MPH
_ comp

Q

comp. .

e) De la misma forma que el paso anterior, se lleva acaho un ba-
lance de calor alrededor del reformadnr secundarin, para determinar -
el contenido de calor del aire de proceso y del efluente del reforma-
dor secundarioc. Conociendo &€stos, se calcula el contenids de calor en

el efluente del reformador primario (QERP).

Qerp = Qgrs “Qpire.
Donde:
QERS = contenido de calor en el efluente del reformador secundario,

Verificar si este cédleculo concuerda con el degl paso anterior,-
si no asumir otra temperatura & la salida de los tubos comn cataliza
dor en el reformador primario y comenzar otra vez en el paso (a).

F) CHAlculo del efluente del mutador de alta tempevatura (MAT).

Este c#dlculoc consiste también de un procudimiente de tanteo v -
errox, la Unica reaccidn que se considera es la de mutazidn,

Este procedimiento consiste en lo siguiente:

&) Se asume una temperatura de salida, y se toma de los pardme--—
tros del proceso {punto 1}, la temperatura de aproximacidén al egquili-
brio para la reaccidén de mutacidén, con &€sta se determina la temperatu
ra de quilibrio, v 2 1a vez conociendo ésta, se saca de tablas el va-
lor de 1z censtante de eguilibrie de la reazceifn de mutzeidn 2 esa --
temperatura.

b) Conoeciendo la constante de equilidbric, vy usando un balance de
masa en el MAT, se calculan los MPH de CO reaccionado, usando la si--
guiente ecuacién: (CO) (H,0)

K = co 2
(co,) (H,)

v con €sto se calcoculan 1ns fluins de las compoanentes ow
te di? MAT.

Con lo anterior y usando la entalpfa abscluta wmolal e cada con-

e fFlaen

ponente de tablas a4 1la temperatura asumida, se calcula el contenido de
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calor (Q) del efluente del MAT,

c) Se toma de los pardmetros de proeceso (punto 1) la temperatura
de entrada, coa €sta se suaca de tables el valor de la entalpia abscluta-
molal para cada componente de la carga, y con &sto se calcula el con-
tenido de calor en la carga al MAT.

d) Con el balance de calor en el MAT, se determina si el calor -
perdido através del MAT es ignal a -39 Btu/Mol de gas himedo, si Este
ne es igual, se asume otra temperatura de salida del MAT, y se ampie-

za de nuevo en el paso (a).

perdZido =39 BTU/Mol = Qearga = %erivente

Q

7.- SE GALCULA EL GIRCUITO DE REFRIGERACION.

Este cdlculo depende de la solucifn de los balances de masa y ca
lor alrededor de cada tambor de vaporizaci6n, El cdlculo comienza en-
el tambor de mds bajz temperatura y los otros tambores se resuelven -
en orden de incremente de la temperatura.

Los balances de masa y calor correspondiente a cada tambor son;:
Balance de masa
F+x =1+ ¥
Balance de calor,

PR, + xH  +Q = yH, + L

Para establecer estos balances es necesario lo sipuijente:

a) Se fijan las temperaturas y las presiones en los tambores de-
vaporizacidén de refrigeracidén y en el acumulador de am~niace. Las -=
temperaturas en los tambores de vaporizacidn se dictaminan por los ni
veles de refrigeracién que se requieren en el circuito de sintesis y -
por la eficiencila de la compresifn en el ciclo de refrigeracidén. La-
temperatura e¢n el acumulador de amoniaco se ajusta por uns aproxima--
cifn prdctica de Ia temperatura del medio de enfriamients Gtil para -
el condensador de amoniace. Las presiones en los tambores de vapari-
zacifn son iguales a las presiones de vapor del amonisco a las tempe-
raturas especificas. La presifn en ¢l acumulader de am.: ldco se . ija-

srca de 10 F-ipe, mEs alta gue la presidn de vapor del - o wiace, par:
rontyarestar la presencia de inertes,

b) Se establece el calor total que entra a cada erapa de vapori=-

zacisn,
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¢} Con las entalpfas del amoniaco, tomadas de tablas para cada -
temperatura de los tambores de vaporizacién y el calor total que en--
tra a cada etapa de vaporizacién, se establecen lag ecuaciones de los
balances de masa y calor alrededor de cada tambor de vaporizacién, em
pezando por el tambor de vaporizacifn en el cual se conocen 2 de 4 co
rrientes que entran o salen de &ste. Este es usualmente el tambor de
vaporizacién de la tercera etapa o el de mfds baja temperatura de re~-~

frigeracién.

8.~ SE CALCULA LA CAPACIDAD TERMIGA DEL REFORMADOR PRIMARIO EN LA SEC
CION DE RADIACION, INCLUYENDO LOS ELEVADORES,.

Este cflculo se logra contabilizando la ganancia de calor sensi-
ble mds 1a ganancila del calor de reacciédn.

A) Se calcula el calor sensible a la temperatura de entrada y a-
la temperatura de salida,

Asumir que la carga al reformador primario se precalienta a ~—~=
950°F (temperatura de entrada), antes de que é&sta entre a la seccidn~
de radiacién,

La temperatura de salida es igual a la temperatura del efluwvmte-
del reformador primaric calculado anteriormente (punto &), mis la sa-
nancia de temperatura en los elevadores (60°F).

a) Con las temperaturas de entrada y de salida, se¢ sacan de ta--
blas los valores de entalpfas para cada componente,

b) Con estos valores y las composiciones de los componentes en =
el efluente y en la carga del reformador primavrio, se eclacula el ca~=-
lor semnsible.

Qsensible = Qsalida —Qentrada

B) Se calecula el calor de reaccidén, en base a los caleores de feg
maclén (QF) de los reactivos y productos a 60° F.

Con los valores de los calores de formacidén de los reactives y ~
productos tomados de tablas a 60°F, y las composiciones de los compo-

nentes de los reactivos v productos, se raleula el ralor de reaccifu-
(Qg).

R~ O
C) Se calcula la capacidad térmica en el reformador primario (Q).

(productos) - Qe (reactivos).
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D) Se calcula la capacidad térmica del reformador primario, usan
do entalpfas absolutas molales, para verificar el calculo anterior.

a) Este cdlculo consiste en sacar de tablas los valores de en
talpfas para cada componente a las temperaturas de entrada y salida.

b) Con €stos valores de entalpfas y con la composicidn de cada -
componente a la entrada y a la salida, se calcula la capacidad térmi-
ca del reformador primario. Se compara este valor coun el que se obtu

vo en el paso anterior, para ver si coinciden.

9.- SE CALCULAN LAS TEMPERATURAS DE ENTRADA Y DE SALIDA DEL MUTADOR-
DE BAJA TEMPERATURA (MBT).

Esto consiste en calcular primeramente la constante de gquili--—--
brio quimico de la reaccién de mutacibn, para determinar la temperatu
ra de salida del MBT, y en seguida con esta temperatura ¥y con un ba--
lance de calor en el MBT, determinar la temperatura de entrada.

A) Con el efluente del MBT, se calecula la constante de equili~--
brio para la reaccién de mutacién, usandoc la sigulente ecuacidn:
(co,) ()

(co)  (uy)

K =

Con esta constante de equilibrio, se determina la temperatura de
equilibrio de tablas.

B) Se calcula 1s temperatura de salidad, basada en la temperatu-
ra de aproximacién al equilibrio tomada de los paréfmetros de proceso-—

{punto 1).
C) Se calcula el calor perdide a ~38 Btu/Mol de gas hdmedo.
qQ =(MPH totales del efluente del MBT) (-38 Btu/Mol).

D) Se calcula el caler total (Btu/Hr) a la salida del MBT, usan-

perdido

do entalpfas absolutas molales de tablas a la temperatura de salida.
E) Se asume una temperatura de entrada, y sacando de tablas leos-
valores de entalpias a esta temperatura, se calcuta ¢l ecalor total de
entrada,
F) Con <] caler tntal de salida v el d» entrada, se caleuvla el -
calor pérdido.

Q

perdido Qentrada -Qsalida
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G) se calcula la desviacifn entre el calor de entrada, calculado
a8 la temperstura asumida y el calor de entrada>real, si estd dentro -
del 1% de error, la temperatura asumlida es la temperatura de entrada,

si no asumir otra temperatura y repetlr el pase (E).

Q entrada real Qsalida +Q perdido
Qentrada a la temp. asumida Qentrada real

% de error =

Q

entrada real

10.~ SE CALCULA LA TEMPERATURA DE SALIDA DEL METANADOR.

Los gases secos de entradas y salida del metanador se calcularon-
en el puntoc 6, a €stos se les debe de adicionar la cantidad de agua -
del sistema de eliminaeci6én de CO2 que va al metanador y la cantidad -
de agua formada en el metanador, para obtener el flujo total de gas -
hiGmedo através del metanador.

Con &sto y con un blanace de calor ejecutado alrededer del meta-
nador, se puede obtener la temperatura de galida de &ste, basado en -
que se conoce la temperatura de entrada al metanador, tomada de los -
parimetros del proceso.

4) Para obtener la cantidad de agua que va del sistema de elimi-

nacidn de 802
del agua (P° ) en el domo de la absorbedora de COZ' Con €sto se de-

al metanador, se debe de grédficar la presifn de vapor -

termina también la carga de gas hiimedo al metanader.

Para obtener lo anterilor se asume lo siguiente:

a) El sistema de eliminacién de CO, es MEA al 30% en peso.

b) La presidn en el domo de la ahs;rbedora de COZ es 1igual a 4135
Psia.

¢) La temperatura en el dome de la absorbedora de €O, es igual a
100° F. )

Para obtener los MPH de agua del sistema de eliminacién de CO2 -

(Y), se usa la siguiente educacidn:

o
Fr,0)
Y o .
Carga de gpas secv ) -
al metanador e Nomo Pﬂp o)

d
-

B) A la cantidad de agua en la carga se le adiciona el apua for-

mada en el metanador, para determinar el agua que sale en el efluente
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del metanador, acordédndonos de las 2 reacciones siguientes:

CH, + 2H,0

co + 4H 4 2

2 2

-——_—¢cH + H

4 20

co + 3H2

a) Agua formada en el metamador = Z(COZ) + (C0)
b) Agua en el efluente = Agua en la carga + Agua formada en el metana
del metanador nador.,

C) Usando valores de entalpfas absolutas molales de tablas y co-
nociendo las composiciones de los componentes en la carga, se calcula
el contenido de calor en la carga al metanador a 600°F,

D) Usando un factor de la p&rdida de calor a través del metanador
de -20 Btu/Mol de carga de gas hiimedo, se calcula el calor pexdido. -
Con esto y la carga de gas himedo, se calcula el contenldo de calor -

en el efluente del metanador.

Qperdido = (~-20 Btu/Mol) (MPH de carga de gas hfimedo)

Q - Q

efluente carga perdido

Q

E) Se asume una temperatura de salida, y se calcula el contenido
de calor en el efluente a la temperatura asumida. Ver si Este es
igual al que se obtuvo en el paso anterior, si no continuar asumiendo

temperaturas de salida hasta que la igualdad exista.

11.~ SE CALCULA LA TEMPERATURADE SALIDA Y LA CAPACIDAD TERMICA DEL
CAMBIADOR DEL REACTOR DE SINTESIS DE AMONIACO.
Tos cdleulos hechos agqui, se eostaklecen como resultade de wie u-
tar balances de calor alrededor de varias partes del reactor de sinte
sis. Los balances de masa se establecieron en el punto 4.

Carga al reactor = (GSF + recirculacidn) - Liquido en el separador

secundaxio.
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A) Se fijen las temperaturas de la carga al reactor y del efluan
te del lado frfo del cambiador, en base a la producci®n de amoniaco,-
la accidn del catalizador considerando la temperatura mixima de opers
cidn. Ademis influida también por estos factores esti la proporcidn =~

de carga que se introduce como tiro friec a las camas de catalizador.

B) De grificas, se sacan valores de entalpfas para cada componen
te de la carga al reactor y del efluente del lado frio del cambiador-
a las temperaturas fijadas en el paso A. Con estos valores de ental--
pfas y con la composicidn de cada componente en la carga y en el ~— =
efluente del lado frio del cambiador, se determina el contenido de ca

lor de la carga y del efluente del lado frio del cambiador.

C) La temperatura en el fluente del reactor se encuentra estable
ciendo un balance de calor tetal, después de asumir una pérdida de ca

lor permisible en 21 reactor.

Q Q

Qaiida = %entrada ~ perdido

Como se conoce la compogici@n de cada componente en el efluents
del reactor, entonces se¢ hace lo mismo gque en el paso B, se calcula
el contenido de caloxr en el efluente¢ del reactor. Con esto se ve Qué-
el contenido de calor varfa linealmente (aproximadamente) con la tem-
peratura. Por lo tanto se interpola para obtener la temperatura de =

salida del reacter.

D) Se determina la capacidad térmica del lado frfo del cambiador
del reactor.

Para facilidaddel cdlculo se asume que 2/3 partes de la carga pa
san a través del cambiador, v el resto 1/3 parte entra como carga fria
(tiro) entre las cawmas de catalizador.

La porcidn de la carga que va al cambiador pasa a través de unos
dnulos entre las canastas de catalizader y el recipilente de presién,-

por le tanto hay una ganancia de ralor y un aunento de la temperatura
en la carga (Ta).

3
g T eGE — e h ereeere w e &

Cale: Jhewrhile = 2738 0w LFe T U ond T -"r o
ELIC carpd
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Donde:

QELFC = Calor eun el efluente del lado frfo del cambiador.
TELFC Temperatura del efluente del lado frfo del cambiador.
Qcarga = (2/3)(Qcarga) + Qabsarbido

Qerre = (2733 (Qgppg)

Capacidad térmica del cambiador = QELFC - Qcatga

(Lado frio)

E) Se lleva a cabo un balance de calor alrededor de las camas de
catalizador para determinar la temperatura del efluente de las camas
del catalizador.

Este cowmprende los siguientes t&rminos:

QELFC * QCarga de enfriamiento QEEC *+ Qabsarbido+ Qperdido
Dounde:
QECC = Calor del efluente de las camas de catalizador.

De donde se determina el valor de QECG

Con este valor se interpola, y se determina la temperatura corres
pondiente a ese valor de Q.

F) Finalmente se lleva a cabo una verificacibn en el intercambia

dor para determinar la capacidad térmica del lado caliente.

Capacidad teérmica del cambiador

Q - Q ‘
(Lado caliente) ECC galida del resctor

fl

Capacidad térmica del cambiador Capacidad t&rmica del cambiador
(Lado frfo) (Lado caliente)

12.—- SE CONSTRUYE LA CURVA DE ENFRIAMIENTO DEL EFLUENTE DEL MUTADOR

DE BAJA TBMPERATURA (HMBT).

El efluente del MBT se enfria hasta su punto de rocio antes de
entrar al rehervidor de la agotadora de coz. para minimizar las condi
ciones corrosivas en el rehervidor. Por lo tanto el problema de la
construceldn de uma curva de enfriamiento del efluente del MBT se enm-
pieza con el date de 1s remperatura de rvueio. (on esta .opdicidu v con
la del separador de purga se construye una curva de enfriamiento.

A) Se determina la capacidad t&rmica (Q) del gas secc en el - ~
efluente del MBT que va al separador de gas crudo. Esta capacidad tér
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mica se calcula sobre cualquier porcidn del rango de temperatura.

B) Se supone una temperaturade rocfo, y se calcula la capacidad

térmica para enfriar el efluente del MBT & esta temperatura,

C) Se calcula la cantidad de agua de enfriamiento vaporizada pa

ra satisfacer la capacidad t8rmica para enfriar el efluente del MBT.

D) Se calcula la preeidn parcial del agua en la mezcla del --
efluente del MBT y del agus de enfriamiento, y se obtiene con &sta de
tablas la temperatura de saturacidn, Si la temperatura de saturacidn-
es lgual a la temperatura de rocfo supuesta, entonces se tiene una sg'
lucidn que coincide, de otra manera, se retorna al paso B, y se hace-

otra suposicibn.

E) Teniendc la temperatura de rocfo, se construye la curva de en
friamiento a esa temperatura y a las condliciones del separador de gas

crudo,

13. SE CALCULAN LOS ENFRIADORES DE AMONTIACO DEL GIRCUYTO DE SINTESIS.

La corriente mezeclada del gas de sintesis fresco y la recircula-
cidn del reactor de amoniaco, se¢ enfria para condensar el producto de
amoniacc que se separa de la carga al reactor en €l separador secunda
rio, El enfriamiento se realiza usando una combinacifn de agua de en-
friamiento, amoniaco refrigerante y recuperacidn de refrigeracidn de-
la carga al reactor,

Obviamente el mayor uso de agua de enfriamiento y recuperacidn -
de refrigeracidn, reduce la carga de refrigeracidn realizada por el -
compresor de refrigeracldn, resultando asfi una operacidn mds barata.

El flujo mezclado se establece en el punto 4, junto con la condi
cidn fivnal despufs de enfriarse.

4) Se calcula la temperatura de descarga de la corriente mezcla-

da del compresor de gas de sintesis, usando la siguiente ecuacidn:
P, n=1/n
T, = Tl(~—~—§—————)
1
Donde:
T
T

Temperatura de¢ entrada, °R

fi

Temperatura de salida, °R

i

2
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P, = Presidn de entrada .Psia. ~
= Presidn de salida »Psai.
= Factor de compresidn polientrdpico.

B) Se calcula la temperatura.de rocfo de la corriente mezclada.
Esto implica un procedimiento de prueba y error, que involucra
guponer una temperatura, y con 8sta se saca de tablas la constante -
de equilibrio para cada componente, y como se conoce la composicidn -
de cada componente en el vapor (Yi)’ entonces se calcula la composi-—

cidn de cada componente en el lIiquido (ki), usando la siguiente ecua-

cidn: Yi
X. =
i .
Ki
si zxi = 1, la temperatura supuesta es 1la correcta, si no supo

ner otra temperatura hasta que la igualdad se alcance.

C) Se calcula la separacidn liguido/vapor a varias temperaturas,
entre la temperatura de rocfo y la temperatura final,

El cdlculo implica un procedimiento de prueba y error, y es igual
al que se desarrolld en el punto 4.

D) Se determinan las capacidades térmlcas y se grafica la curva-
de enfriamiento.

E) A partir de la curva de enfriamiento, se obtienen las capaci~
dades térmicas individuales de calor y los flujos correspondientes.
14.~ SE CALCULA UN SISTEMA DE ELIMINACION DE CO2 CON MEA AL 30%Z EN PESC.

A) Conoclendo el flujo y la composicibn del gas rico en CO2 que-
entra a la absorbedora, se establece un balance de masa del gas seco.
Con &ste y asumiendo que el 602 que sale por el domo de la absorbedo-
ra es de 0.01% en velumen (base seca), se calculan las Lb-Mol/Hr. de-

GO, en el domo de la absorbedora (X) usando la siguiente ecuacidn:

2

X
X + Gas seco en el domo de la absorbedora
excluyendo el 002.

0.0001 =

Conociendo Eésto, se calcula el gas seco total en el domo de la -

absorbedora.
Ademds se establece la temperatura de lz solucidn pobre gque en~-—

tra a la absorbedora, y se asume que tiene un contenido residual de -
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ce, de 0,15 Mol de COZ{Hol de MEA, después de agotarse., Con esto se
sacan de gr&ficas el valor de la presidn de vapor para una solucifn
acuosa de MEA al 30% en peso, y se calculan las Lb-Mol/Hr de agua en-

el domo de la absorbedora (YY), usando la siguiente ecuacibn:

p 4 pe

X (Ptotal

- P°)

Conociendo los valores de X y Y, se puede hacer un balance de =
masa en la absorbedora, y la capacidad de absorcidén de la solucidn de
MEA, se saca por diferencia.

También se determina el balance de calor en la absorbedora, ya -
gque se concce la composicibén de los componentes del gas que entra y -
del gas que sale de la absorbedora, y se sacan de tablas los valores-
de entalpfas para cada componente a las temperaturas y presiones asu-
midas,

B) Se asume la temperatura de la soluci8n rica que sale de la ab
sorbedora basada en experiencilas pasadas.

C) Se calcula el flujo de MEA requerido.

Este flujo se determina del CO2 absorbido por unidad de masa de-
MEA. Para establecer la absorcidn, la solucidn rica se supone que al-
canza 807 de CO2 en equilibrio en la carga con respecto al gas que en
tra.

a) Se calcula la presidbn parcial (p) del 002 en el gas que entra
como sigue:

802 (carga) x PT

F Carga Total

b) De gré&ficas, a la presidn parcial y a la temperatura supuesta
de la solucidn rica, se obtiene el valor de la solubilidad del COZIMEA.

para una solucidn al 30% en pesu de MEA,

PMG02 Mal de 002
¢) Solubilidad real = (.3)(0,8) ( ) « )
del 002 PMMEA Mol de MEA
Mol de CO,  ‘'co,
d) Contenido de CD2 = {0.15 el de MEA) { 5T 3y (0.3)

en la &1, pobre MEA

e} CO, absorbido = co, en la solucidn real - CO, en la solucidn pobre.

2



£f) Flujo de MEA = Lb/Hr de 002 absorbidolcoz absorbhido
g) CO, en la solucidn = (Flujo de MEA) (CO2 en la solucidn pobre).
de MEA.

h) Solucidn pobre = Flujo de MEA + CO2 en la solucidn de MEA.

Solucidn pobre
densidad

i) Flujo volumétrico de =
la solucidn pobre.

El valor de la densidad, se sacd de gr&ficas a las condiciones

antes establecldas.

4) MEA que entra a la absorbedora en la solucidn pobre =
0.3 X Flujo de MEA al 30%Z en peso.

k) Agua que entra a la absorbedora em la solucidn pobre =
Flujo de MEA - MEA en la solucidn pobre.

1) Se calcula el Z en peso de MEA en la solucidn rica.

MEA en la solucifn pobre
(MEA en la solucion pobre + Hzo que entra a la absorbedora)

# en peso de MEA =

Solucidn rica
densidad

m) Flujo volumétrico de la solucidn rica =

Debido a que la concentracidn de la solucidn rica es bastante -
cerca al 30%Z, el valor de la densidad, se sacd de la misma grifica -
que la aaterior.

D) Ahora se puede completar un balance total en la absorbedora.

E) Se verifica la validez de la temperatura supuesta en el paso
B, usando un balance de calor em la absorbedora. Si el balance no es
consistente, entonces se retorna al paso B, y se supone otra tempera
tura de la solucidn rica.

Para esto se utilizan valores de entalpfas y capzacidades caloxri

ficas tomadas de gridficas, a las temperaturas y presiones especificas.

F). Se determina la presidn de operacidn en la agotadora.

Esta se determina con la presidn de salida del 002 producido. Una
mayor presion del CO2 suministrado reduce los costos de compresida, si
€ste se manda a una planta de urea, por lo tanto la presién méxima ——
permisible estd limitada, porgque el resultado de operar a alta tempe-

ratura causa dificultades de corrosidn.
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*

Para los propSsitos de este cileculo se considera lo siguiente:
a) Presidn del 002

b) La cafda de presidn en el condensador y lineas asociadas = 4.5 Psi.

de suministro en el tambor de refiujo- = 3.0 Psi.

¢) La cafda de presidn en la agotadora = 3,0 Psi.

Con esto la presidn de operacidm en la base de la agotadora es
igual a 10.5 Psi o 25.2 Psis.

Para encontrar la correspondiente temperatura de operacidn, se -
sigue un procedimiento de prueba y error. Se supone una temperatura-
y se sacan las correspondientes presiones de wvapor del GO2 y del agua
de graficas, para soluciones de MEA al 307 de peso.

P°H 0 + P°C0 = 10.5 Psi. ¢ 25.2 Psia.

2 2
81 no asumir otra temperaturahasta que 1la ecuacidn se iguale.
G) Se determina la cantidad de agua que sale con el 002 {(producta}.
a) Se fija una temperatura conveaniente en el tambor del reflujo, y comn

€sta se saca la presidn de vapor del agua de gré&ficas.
Sea Z = Lb-Mol/Hr de agua en el producto de CO2
PO
z 1,0
CO, absorbido  (F —P°

2 total 320)

Con esto y conociendo el agua que se condensa en la absorbedora, se
caleula el agua de repuesto.

H) Se calculan las capacidades térmicas del interenfriador y del
enfriador de la solucidn pobre.

a) Se caleula la capacidad té€rmica del intercambiador.

Se fija una temperatura conveniente a la que la solucidn rica en
tra a la agotadora. Con &sta y con la temperatura de la solucidén rica-
a la salida de la absorbedora, se saeca de la graficas el valor de -
G . Usando 1z siguiente ecuacién se calcula la capacidad t&rmica del

intercambiadoxr (Q).

Q=m cp (Tsalida - Tentraaa)
Donde:
m = Flujo de la solucidn rica
Tsalida = Temperatura de la solucin rica que entra a la agotadora.

T = Temperatura de la solucidn rica a la salida de la absorbedora.
entrada



88

b) Se calcula la capacidad térmica del enfriador de la solucidn pobre.
Se supone una temperatura intermedia de la soluycifin pobre entre

vl intercambiader v .1 pnfriador de 13 s0lucidin pehre, (on Esta v con

la temperatura a la que sale la solucidn pobre de la agotadora, se sa—

ca de graficas el Ep'

Sabiendo que:

Q= (msol. rica)ccp)(Tsalida h Tentrada) = (msol. pobre)(cﬁ)(Tlﬁ.Té)
Donde:
T1 = Temperatura de la solucldn pobre que sale de la agotradora.
Tz = Temperatura intermnedia,
E; = Capacidad calorifica promedioc eantre T; ¥ Ty
Q = (msol. pobre)(cp)(TI - TZ)
Despejando TZ’ se calcula la temperatura intermedia.

T 2 (r,)

z (msol. pobre) (Cé) L

Ahora T2 = Temperatura intermedia supuesta, si no supuncr gtra tempe-~

ratura hasta que @stas sean iguales.
Con T2 vy con la temperatura de la solucidn pobre a la entrada de
la absorbedora, se saca de grificas el valer de 5;» para estas 2 tem

peraturas.

Qenfriador de la

sol. pobre. (m

sol. pobre)(cﬁu)(TZ = Ty)
Donde:

T3 = Temperatura de la solucidn pobre a la entrada de la absorbedora.

1) El calor que entra al sistema a través de los rehervidores de
gas de proceso y de vapor, se determinan basdndose en el requerimien~
to de 62 500 Btu/Lb-Mol de CO2 eliminado.

Entrada de calor a = CO, eliminade (Lb-Mol/Hr) x 62 500 Btu/Lb-Mol

2
los rehervidores.

J) Se lleva a cabo un balauce de calor para tode el sistemz de -
eliminacién de 002, y se determina por diferencia la capacidad t&rmi-~

ca del condensador,
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K) El mé&todo simple para estimar el flujo en el domo de la ago~
‘tadora, es recalcular el flujo de agua a partlr de la capacidad tér~
mica del condensador, asumiendo que la temperatura en el domeo es la-
misma que la de la solucidn rica.

Normalmente el contenido de agua en el domo se ha encontrade que
es aproximadamente 0.7 mol/mol de COZ'
a)} La presidn parcial aproximada del agua en el domo de la agotadorae

0.7 Psia.f{(l Psia. + 0.7 Psia.) x 25.2 Psia. = 9,1% Psia.

b) Sea m = Lb/Hr de agua condensada en la parte superjor de la agota-

dora.

1-

Qcondensador = (m + Vapor de agua del condensador )(HVap. a 220°F

(m + HLi a 140°F) ~ (Vapor de agua del condensador)

q.

(HVap. a L40°F
Se saca la relacidn molal de HZOICOZ’ y se determina la presidn

) + (Lb/Hr de co, eliminadc)(cp)(220"?—140"?}

parcial.

[ MPH de Bzo en el domo
x P = Presildn parcviagl
MPH de C02 en el domo slistema ’ }

Se compara con la presidn parcial aproximada para verificar el

cdlculo.
L) Se efectfia un balance de masa alrededor de la agotadora.

M) Se efectda un balance de calor alrededor de la apotadora para

verificar el balance de mase.

Para esteo se asume lo siguiente:
a) La solucibn rica a 168°F obviamente tiene una cemtribucidn de calor = 0

b) E! apgea 1fquida a 1AR®F ahviamente tiene una contribucifn de calor = @

c) EL C(J2 disuelto en la solucifn de MEA tiene una contribucién de calor =0

El balance de calor se efectiia sacando de tahlas de vapor de agua,
las entalplas de vapor y lIquido a las temperaturas correspondientes.

N) Se establece un bazlance de masa en los rehervidores, basado en
las entradas de calor v en los flujos de vaparizariln,

Se asume Jo siguiente:

aj) El agua se evapora en el rehervidor,
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b) ElL 1ligquido asentado se supone que estd a 1°F abajo de la tempe-
ratura de vaporizacifn de 247°F en el rehervidor,

Se sacan de tablas, el calor latente de vaporizacidn del agua
y la capacidad calorifica de la solucifn de MEA a 247°F.

Sea n = Flujo de vaporizacidn del HZO(Lb/Hr),

Capacidad térmica en
el rehervidor - (n + f£flujo total en la sol. pobre)(cp)l°F

Calor latente de vaporizacidn del H,0 a 247°F

Flujo de 1liquido = Flujo total de la solucidn pobre + Flujo de vapo
asentado, rizacidn del-

agua.,



5.1 +~ESTABLECER LOS PARAMETROS DE PROCE:0O.

Aquf{ se establecen loa pardmetros principales de procesoc usados en el

digefio comin de plantas de amoniaco de gran capacidad(600 a 1 B0O Tm/dia).

Los pardmetros de proceso establecidos aqui,son el resultado de muchos Rew

fios de busqueda y desarrollo del proceso,con la utilidad y calidad segura

del equipo y catalizadores,para llegar al disefio de una planta econdémica.

REFORMADOR PRIMARIO

Presién

Temperatura

Salida de metano
Aproximacién al equilibrio:
Vapor = Metano

Conversién de gas de ag a

REFORMADOR SECUNDARICO

Temperatura de salida
Salida de metano
Aproximacién al =quilibrio:
Vapor - Metano

Conversién de gas de agus

RANGO ELTABLECIDO

430 - 500 Psig.
1 500 - 1 590°F

9 11%{Base seca)

50°F

0°F

1 800 ~ 1 850°F

0.3 - 0.4%(8&3: Seca)

75%F

o°p



MUTADOR DE ALTA TEMPEBRATURA

Temperatura de entrada

Aproximacifn al equilibrio(salida)

MUTADOR DE BAJA TEMPERATURA

Concentracién de CO a la salida
Temperaturs a la salida

Aproximacién al equilibrfo(salida)

ELIMINACION DEL CO2

Salida de CO, (carbonate)

Salida de co, { MEA )

METANACION

Tenperatura de entrada

S$alida de CO + CO2

CIRCUITC DE SINTESIS

cﬁ‘ en el gas de sintesis fresco

presidn del circufto de sintesis(nominal)

Numero de etapas para recuperacidn de HH3:

Circulto de 2 0UO ~ 3 300 Psig.
Ciccifte de 4 700 Psig
% de NH3 al reactor
¢ LE Npg vl reectoc
gntreda de in<rres al Loaltor:

Circufto de sintesis convencional

Gas de sintesis fresge esencialmente puro

92
RANGO ESTASBLECIDO

700°F

-50°F

0.3 = C.S5%{Rase seca)
400 - 450%

-Soop

0.1%(Buase seca)

0.01%{Base seda)

2 600 - 4 700 Psig.

1
2
1.5 = 3%
17 - 173
13.6%
1 - 3%

*l



CIRCUITO DE REFRIGERACION

Numere de etapas de températura
NHB producto entregado(liquido):
Al tanque de almacensniento (Atm.)
A la planta de Urea

A la linea

NH, producto entregado(vapor)

BANGO ESTABLECIDO

3 = 4

-22°%p
8o - 180°r
~ 35%p

Asl requerido.

93



6,2,- EFECTUS DE LAS CONDICIONES DE OPERACIONM. B

SECCION DEL AUJMENTO EN LA AUMENTO EN LA
PROCESQ« REAZCIONES QUIMICAS TEMPERATURAW PRE-"H.OH-
REFORMACION CH, + HyO min CO + 3H2 &)Resulta una reforms— &)Para un CH‘ residual

e cibn mas eficlente - dade se requiere ma-
€O + H0 Z—» <05 + H,

CH‘ — C + 2H

dando menos CH‘ e Yyor temperatura.
2
sidual.

200 =+ C 4+ CO
2 b)Tiende a eliminar -~ D)Para un CH‘ residual

o+ H2 ;:::: c + HZO fluctuaciones en al dade se requiere ma~

contenide de CH, en yor filujo de vapora

el efluenta debide a

variaciones en la -

cCarga.

c)iumenta el contenido <c)Aumenta la posibilie

de CO en a2l efluente. dad dé depositos de -
carbdnjdebe do agre~
garse mas VAPOr para

suprimir la formacién

de carbdn.

76



SELCCION DEL

PHROCESO .

REFORMACION

REACCIUNES QUIMICAS

AUMERTO EN LA

TEMPERATURA.

d)L,0os tubok con cCata-«
lizador tienan pare-

des mps grussxg,

®)3e reduce la axpec- -
tativa de vida de —
los tubos con Crta——
lizador,.

T )Aumenta &1 consgumo

d= combustible.

AUMENTO EN L&

PRESIONS

d)Aunenta la potencia
de compresidn del aise
re y del gas de ali-
mentacién,pero disni-
nuye la potencia de -
compresidn del gas de
sintesiz,

e)Reduce el tamafio del
aquipo que este al i-

nicio del process.



SSCCION DEL

PRCCESQ.

MUTACION

AUMENTO EN LA

REACCIONES QUIMICAS TEMPERATURA.
co + Hzo P o co2 + H2 a)Da une alta veloci~—

dad de reazpcidn.

blAumenta la salida de
0 ,debide a un equi-
librio deszsfaborable,
c)Para un contenido --
de CO dedo & la sa~-
lida, se requisre mas

VaporLe

AUMENTO EN LA

PRESIONS

a)Acelera 12 cinetica ..
ds la rlucci6n,pernij
tiends una reduccidn
en al volumen de ca=-

talizador.

A e



SEC CION DEL

PRUCESO,.

ELIBINACION

DE 202

REACCIONES QUIMICAS

AUMENTO DE LA

TEMPERATURA,

HEAs

ZRHH2 + COZ-—-—F

RNHCOONH3R

ponde R = HOC,_H

274
Carbonato caliente;

K2C03 + H,0 + COy

:;::::-2xuc03

a)Reduce la solubili-

dad del C02-

b)Aumenta el flujo de

circulacibn de 1a -

solucidn,.

c)Aumenta la presidn

de equilibrio del -
€O, ,ayudando asfi a
la regeneraciédn de
la solucibn en la =

agotadoras

1idad de corrosién.

e)Reduce la recupera-

cibn de calor del -

efluente del MBT.

f)Aumenta la presibn

en la agotadora,

AUMENTO DE LA

PRESION.

a)Aumenta el co2 absor-

bidon.

b)Reduce el CO_ residual

2

a la salida de la ab--

sorbedora.

c)Se obtiene CO2 de la =

agotadora a mayor pre-

8idn.

en la agotadora.

d)Aumenta 1la posibie~ ( d)Aumenta la temperatura

L6



SECCION DEL
PRUCESO.

METANACION

RECUPERACION
DEL CALOR SO=

BRANTE.

REACCIONES QUIMICAS

Co + 332 _— CH‘ + HZO

C02+ 4H

2

— CH"' + 2H20

AUMENTO EN LA

TEMPERATURA,.

&)Las tempearaturas ma-
yores de 750°F dan -
como resultado un --
sumentd de los oxi--
dos de carbono a la
salida.Igualmente a
temperaturas abajo

de 500°F.

a)Aunenta el calor ree-

cuperable.

AUMENTO EN LA

PRESION.

ajAumenta la velocidad -
espacial permisible.

b)Se favorece un bajo ==
conten{do de oxidos de
carbono,debide a un e~
quilibric mas favora--

bla.

a)JEl calor latente de -
condensacibn del vapor
g& aprovecha a una ma=-
yor temperatura park -
una mayor aficiencia
térmica.

b)Mayer vapor se conden-
s& y por lo mismo e -

aprovecha mayoer caler.
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SECCIGN DEL REACCION
PROCESCS, QUIMICA.
CIRCUITO DE RZ + 3H2
SINTESIS.

—_— 2NH3

AUMENTO EN LA
TEMPERATURA.

a)5e faverece unk -
alta velocidad de
reaccibn.

b)Da lugar & una ~-=
pesicién de equi-
librf{e menos fa--
verable.

c)Acerta la vida --

dal catalizader.

AUMENTO EN LA

PRESION.

%)Permite operag ~-
¢on una mayer ve-
locidad espacial.

b)Se faverece un --
aunente en el -
centenide de KH,
en equilibrie,

¢)Requiere mas p#--
téncia para la -
cempresién dal -—

gas de sintesis -

fresce{GSF).

AUMENTO EN EL CONTEe

HIDO DE IHERTES.

t 8 )Reduce la velecidad

de reaccién,

b)Cenduce a una pesie~-
cibn de equilibrie

nenss faverable.

c)La baja pureza del -
gas de sintesis —~--
frace(GSF),significa
mayergsphfifdas de

Hé b4 NZ en la purga.

&6



S:ZCION DEL

FPFCCESO.

CIRCUITO DE

SI:TeSIS

REACCION

QUIMICA

Nz + 352

——> 2NH
- ———

AUMBNTO EN L& 'AUMENTO EK LA

TEMPERATURA. PRESION.

d)Promueve el ata~- 4d)El gas de recir--~

que del H, ¥ dal . culacifén resquiere
NZ & las partes = de menos potencia
internas del reac de compresifén.
tor.

a)Permite la COn-=~
densacién de amo-
niace a mayoxes -
remperaturas ress
duciendo as{ la -
potencia del cofi=
presor de refrige
racibn.

£lacnentan los inerc
tes en la purga
con la condenste=

cidn del NH
3

'AUMENTO EN EL CONTEw=

NIDO DE INERTES.

‘d)El alto contenido det

inertes en el gas de
circulacifn conduce

a una alta eficienws~
cia en la conversibn

para el H, & éXpene=

2
zas de mas cataliza-
dor para una produc-

cién dada.

oar
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€3.-CALCULO Dt LA COMPOSICION DEL GAS DE SINTESIS PRESCO(GSF) EN EL

R E SIS.

6+3.1.~PROCEDIMIENTO.

l.-Arbicrarismente sstablacer el No. de moles por hora de "2
en el gas de sintesis fresco(GSF).

2.~Establecer la relacibén molar de H:/R2>- 311

3.~Establecer la fraccibén molar del metanc en el gas de sin——

tdsis Zresce 3 YCH‘ -

4,~-Establacer la composicibén del "2 en la carga({es decir en -~
el aire.

S.=Calcular el hidrogene potencial de ladxnga MlTEnEcéEse.

§.~-Calcular el flujo de carga.

7.=Calcular el flujo de aire.

8.-Calcular ¢l argén en el gas de sintesis fresco.

9.-Establecer la composicién del gas de sintesis fresco(GSr).

§+3,2.~-ECUACIONES GENMERALES DE_LOS PLUJOS DE CARGA.

Lo siguienta es el desarrcllo de las- ecuaciones generales que
se usarfn para calcular los flujos de carga y posteriormente
ia composicidén dei gas de sintesis fresco(GsF).

1+.-Sea el Nz en ¢l GS¥ = Nz " HPH

2.=Sea el Hz en el GSr -3H2 MPH

G.~Sea el CH. on el SSPsY... fraceibn molare
r eﬂk
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4.-Establecer la composicidn del N, en ia carga.

La fuente de N2 es el aire y por o tanto su composicidn ae
establede como siguet
N2 - 78%

o, = 21%
Ar = 1%
5 e=Sea ol Hz potencial en la carge = Brmolfmol de crrgas

Ge—Baldoular gl €flujo dz corgo.

koa flujos de ciarga y alre de proceso se calculan resel
viende 2 ecuacicnes simult8neas representando los balances de
masa del H, Y del Hz'poteﬁcial entrs la carga y el gas dz sin-
teglis fresco,

Balance de Nitrbgeno

yz en la carga + N_ en el alre = N, en el GSr.

2 2
-r,ﬁ P+ 0.78A = N,  weomo— 3.1
2
Dondas
b4 = Plujo del gas de carga (MPH)
A =« Flujo de aire (MPH)
N, = HMPH de nitrfgens en =1 gas ds simtesisz Fresce.
YPE = Fraccibn molar del N, en el gas de cargae



103

B2lance de Hidrdgeno potencial.

B, pot. en la carga = H2 pot. consumido en 1la combustidn con el

sire =« H, pote en el gas de sintesis fresco (GSF)

8.
YCH { 4H2 + 21A )

P - 200.21)A = 3N, + 4 4 £342)

1~y
CHy

Hy

Ponde;
Hy ~=wHidrégenoc potencial por mol de carga.

Y... =Praccifn mol de CH, en el gas de sintesis fresco.

CH 4

4
El lado derecho de la ecuacidn (3.2)se deriva da expresar ==

los moles por hora de metano en el gas de sintesis fresce en ==

términos - de la fraccidn mol del metanolY H ) en el gas de —
4

gintesis y de los moles totales del gas de zintesis,

C

Es5t0 ess
Gas de Sintesis. MPH H, potencial
N, N, -
gy
H, 3n, x 1 3N,
CH, cm(:im.) x 4 4C84(sinta)
Ar 8.01A -
AN, + Cﬂé(sint.) + 8.01A 3N2 + 4CH‘(sim:.3
CH,

ey, = AN, + CH (sInt,) + 0.81A
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Despejando CH,(&int.), tenemos:

4
1654[:4N2 " cu4(sin:.) + 9.015:} - CH‘(sinc.)

+ °-°1’S)" CH‘(aint-) ‘[YCH‘ CH‘(ILnta)]

Y., (4N
CH, 2
" - b L)
YCH4( 4N2 + 8iA)=(1 YCH‘ ) CH‘(aint )
Yca‘( 482 + O0.81A )
cu‘(sint.) "
(1«Y., )
CH‘

H, Pote en el GSF = 3N, + 4CB4(u£nt.)

2
La ecuacibn general para los moles por hora del flujo de -

carge se establece,rescolviendo 1las ecuaciones simultaness {3,1)

¥y (3.2) para P(carga), para dars

(3.1)

YFN F + 8,76A = N2 -
2
48,0
YCH4( 4N2 - in 2}

H?P - 2( 0.21 )A = 3N2 + 4
1-X

A . (3.2}
m_—

De la ecuecibén 3.1 despejamos A y sustituimos en la scuacién

3.2 &

Awm = 1.2.(“ bl Y P )
0.78 2 Ty,
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HFF‘ - 0.42(1,28N, - 1..2er F) =

2 v,
4 9.0128N_ - 0.
I—.Ycﬂ4( N, + 9.0128N, - © o1zax," F)
w, + 4 2
I —m

8,537 6. (S
}{Pl‘ - 53 SN2 + 537 YPH F -

2
YCH‘
e 0.0128N_ = 9.012
3N2+4(1—YCH)(4N2+ ‘INZ 13¥FN!‘)
4 2
Y
CH,
H_FP + 0.,5376Y P+ 0,0512Y, F ( ) =
F Fy Py 1-~-Y
2 =2 CH,
7
YCH‘ i
0.5376N, + 3N, + | 16,0512 ( T )‘u2
- Yoy |
4
¥
CHy
FlH, + 0.537G!FN + 0.05122PN ( _— HIE
2 2 cH,
v -
CH,
N, [3.5376 + 16.6512 ¢ )
1 =-Y
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YCH4
g2
N, [138 + 626 ( —— )
CH
4
CargalF) = < T —— {3.3)
CR‘
39H, + ¥ 21 + 2 ( )
Ty 1-¥
2 CH4
Dondes
N2 = MPH tctales de Nz en el GSF.
x.CH4 = Fraccifn mol de CH4 en &1 GSP.
YL = Praccién mol de N, en la carga,
N
2
H, = HidrSgeno potencial en la carga por mol de cargs.

7e= Chlculc del flujo de aire,

Los moles por hora del flujo de aire se calculan,del balance

de nitrégeno,ecuaciln 3.1 .
Nz (Sinc- ) -Y F
?N
Adre(A) = 2 (3.4)
0.78

.= ChlcOlo del argdn en el gas de sintesis fresco.

Los moles por hora se calculan de los flujos de carga y aire

establecidos,

ArgbnlAr) = Y, A Y, F —————ee {3e5)
Ar Ar
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8.~-Establecer la compoasicidn del gas de sintesis fresco (GSFr}é

*Los moles por héra de nitrSgeno,hidrégenc y argbn,se obties
nen de los pasos uno y dos y de la ecusciédn 3.5, Da ahi ze <we
calculan facllmente los molies por hora de metano y adenas la =

composicidén del gas de sfintesis fresco.

$.3.3.~CALCULO DE LA COMPOSICION DEL GAS DE SINTESIS FRESCO,DADAS LAS

SIGUIENTES CONDICIONES DE PROCESO.

a) Composicifin de la carga del gas natural (F):

’50’1

N2 - 10‘ s co - ..5' . CH‘ - '3-2 ’ C2H‘ - 5.‘ ] Caﬂ.

2

n 2, ] .
cﬁﬂll 2.6 y 55R12 = 0,4 (todos en % volumen}
b) Flujo de aire de proceso (A).

¢) % mol de metano en el gas de sintesis fresco = 1.89

Solucidni

1le= Sea el Nf en’el - GSP & 1 0086 MPH
2.~ Sea el Ha en 21 GSF = 3 889 HPH

3= Fraccibn mol de CH4 en el GSrs

Y = 0,816%
CH‘
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Se=

108

Compesicién del aire;

"2 = 78%
02 = 21%

Ar = 1%

Chlcule del hidrégens patencial em la carge.

Carga de gas natural:

COMP. LMOL: HZ petencial
Nz 1“ -
O. -

CO2 5
C2H6 5.80 x 7 40.6
C3Hg 5.90 x 10 59.8
C4H1o 2.60 x 13 33.38
°5“12 8.480 x 16 6.4

108.00 472.6

HZ potencial/mel de carga = -%%%f%— = 4,726
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'E1 clculo de Hz potenclal se obtuvo de ia siguiente maneras

a) Multiplicando el valor del % mol de cada componente en la

carga de gas natural por 1a cantidad de H

la reaccibn de reformaciéne.

—————
[P EN——.

L et o]

o

co

2C0

2C0

3co

3C0

4C0

4CO

5C0

5Ce

2

2

3H

2 formado en base a

4H

10H

134

b) La suma del Hz porencial de cada componente se divide en--~

tre 108 ¥ nos< de el H, porenclal/mol de carga,
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k.~ Cilculo del flujo de carga (F),

Usando la 2Ce 343 3 r o v«

_D.0109
1 008 [;3! + ‘zc(if:‘a:afa;'ﬂ' — . laa 358,53
0.0163 5 184.658

39(4,728) «+ 3.015[%1 + 2 {T—; 0.0169

F = 784,72 MPH

Fu

7.~ Cllcule del fluic de aire.

Usando 1z &c. 3.4 g

1 009 - (0,016)(784,72)
Alre(A) = = 1 285,95 MPH
0.78

8.~ Cilculo del #rgdn en el gas de sintesis fresco.

Usando la &ce 345 - - -1y

Ar = ¥ A+ Y F
hbr Fhr

Puesto que la carga de gas natural no contiene argbn,todo
el argbn en el gas de sintesis freeco(GSF),resulta de 1a car——

gz de aire.

Ar = ¥, A = 0,01(1 285.95 MPH) = 12.68 MPH
Ar

9,~ Establecer la composicidn del gas de s{ntesis fresco{GSF}.

Puesto que los moles por hora xealas-de N,s H,y ; Ar y de 1a
fracclén mol se corocen,se puede calculer facilmente 13s moles

por hora de CH, en el gas de sintesis fra2sco(GSF).
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celisin;,)
8,0109 = :

CH,{sint,) + 1 800 + 3 660 + 12.46

9.,010%( 4 000 + 12,68 )
1~ 8.0109

CH‘(sint.) = w 44,21 MPH

Por lo tanto,la composicibn del gas de sintesis fresco (GSP) ess

GSF MPH TMOL H2 ponencigl
Nz 1 000 24.685 -
HZ 3 006 73.%5 3 ooe
CH, 44,22 1.08% 176, 88
Arx 12.66 0,31 -

4 056,88 10,08 3 176,88

10.- Antes de proceder & cilcular el circulto de sintesis,se re-
comienda hacer una revisidn entre log balznces del Hy pot. y del

N, &n el flujo de carga y ademas en el gas de sintesis fresco.

2

Bevisioh del .palance del H, potencial

H, potencial en 1la carges = 4,726{ 7%4.72) « 3 708,58 MPH

H, potencizl consumido en = 0,420(1 265.95) ={(~) 531.70 4PK

la combustibn con el aire.

Hz potencial en el GSF. - 3 178.88 MPH
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Revisibn del balance del N

3

2

N2 en la caraa = 0,018 x 784,72 = 12.56 MPH
Nz en el aire = 0,78 X 1 265,95 » 987.44 MPH
N2 en el G557 e 1 608,00

Compararlo con el valor establecido,

fiod.~ BALANCE DE HASA EM EL CIRCUITO DE SINTESIS.

$.4.1 INTRODUCIION Y DEFINICIONES

Proceses La conversibn catalitics del gas de sintesis comprimi~
do esencialmente H2 ¥ N2 en una relacicn 331 para producir amo=
nfaco,
Catalizador: £1 cetalizador de flexro multipromovidc en Forma de
granos ir:regulares,BEl ra.afio de los granules puede ser de 15 a
12" mme La densidad del catalizador es de 168 a 170\Lb/?h3.

La base del material es magnetita(Fe304) modificads, ya que
incluye alumina,cslclo,magnesic,potasic,etc.El catalizador es -
pirofosforico en sstado reducidoe.

Resccidng

1.5 Hy {g) + 1/2 “2 (¢) ——> NH3 {gas) *16 657 BIV.

(o]
¢Referencia - 453,7 F{cero absolutc)eEl calor de reaccibn esta

dado a2 cerc abscluto por consistencia con las graficas de entale’'-

pla MWK,que estan basalas en la entalpia cero del gas jdeal a —

. Q,
£29,7: S al ata .
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Eqellibric: El contenide de amonfaco a la szlida del reactor —=-
de sintesis depende de la constiante de equilibric de la reace—s.
cibn,Aunque el contenido er el equilibric es una funcibn solaw-
mente de la temperatura y es independiente de 13 presibn,el ac-
tual estade de equilibric del sitema de sintesis dél amonfaco ~
s dependiente de la presiéin en vista de un marcado comporta-=—-
miento no ideal de lor gases & una presidn =levada.Esta relacién
se complica aun mis por 21 hecho de gue los gases de reaccién -
forman mezclas no ldeales.El estado de equilibrio por loc tanto
no es sole une funcibdn de la temperatura sino gque tambiln de la
presidén y de 1a composicidn.Debido a este comportasmiento no i
deal de los componentes en la mezcli se requiere un ajuste en -
constante de equilibric para corregir la desviacidn de 1z idea-
lidad.5obre esti base la reaccifén en estado de equilibric se ==

define como sigueg

K XNH‘ F “NH, N
K - _—ES 3 e - 3
P K : 7
g ) 1/2 3/2 172 3/72
(X, P} ( %, pJ (M ) ( ) 3
v, H, 0, ”ﬂz
Dondes

Kp = Es la constante gue define el estado de equilibric a

presibn.

Kéq = Es la constante de equilibrio 2 baja presibn.
X = &5 la constante que corrige la desviscién de la idealidad,

O

~ Fran.if: mel,

i a2 x12rldn “CCaus
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M = Meles del cempenente gaseots.
N = Meles tetales de la mezcla gazessaz a presién.

Valeres de censtantes de equilibri{e se dan en la grifica de -
la la figura 6.1 .Témbien se dan las gr&ficas del centenfde de -
amenfiace en equilibrie para mezclas de gas de sintesis pure y --
nezclas de gas de sintesis centeniende gases inertes{Argén y Me-

tane).Estas se dan en las figuras §.2 y &.3 .

Tipes de sistemas de sintesil(cirquitos)x Una ferma simplificada

del precess de sintesis del amenface que se censidera cemprende

e censta deg;

1.~ Un sistema de cempresién.

2.~ Una cenverslén fiacil.

3.=- Un sistema de rscuperacién del preducte,ceme se ilustra en -
el esquema del diagrama de la figura €.4 .El gas de sintesis ~w-
fresce censiste de 3 partes de HZ Y una parre de Nz(con e sin ~-
cempenentes inertes),el cual se cemprime e intreduce dentrs de -
un sistema de circulacién,dende este se mezcla cen un gas de rew
circulacién ne reactive.La mezcla cembinada se manda al reacter,
dende reacciena facilmente,ya que el H, ¥ el N2 son reacclenadss
cataliticamente para preducir NHB.DesPues de una serie de pases

per cambiaderes de caler,la percién de amenface preducida z=m cl

reactsr se cendens® y se recupera a alta presién.
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Vapor separado del paso de recuperacibn se recomprime y se —-
retorna al sistema de conversifn con el gas de sfntesis fresco.

La cantidad de gas recirculado depende de ¥arios factores,—-—
incluyendo la presién de operacién,la temperatura del producte
-recuperado,el acercamiento al equilibrfo,etc.

La recuperacifn de producto se realiza por el uso de una ——
combinacibédn de enfriadores de agus y de amonfaco.Hmy sisremas -
en que la refrigeracibén no se proporcionas

Las presiones de operacién de plantas comunes disefiadas es——
tan en el rango de 2 000 a 4 700 pPsig. ,aunque procesos disefia=-
dog ofrecidos en e«l pasado,alcanzaban de 1 500 a 15 000 Psig.

E1l producto recuperado se realiza en 2 etapas como sSe llus--
trs en la figura 6.% , 7Jue muestra un diseiioc basado en una ope-
racibn 2 4 700 Psig. & también se realiza en una sol: etapa, -
como Se Llustra en la figura 6.5.E1 disefic de una sola etapa se

emples a varios niveles de presibn.
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: DEFINICICNES

1o~ Gas de sintesis fresco (GSF).

Es el gas de sintesis purificado entregado al circuito de sin-
tesis de amoniaco.Depemdiendo del sistsma provisto de purifica=eé
cibn en la seccibn de generacién de gas crudo de la planta,el gas
de sintesis fresco comprendera una corriente de 3H2/N2 4 una mez~
residual y en algunos casos can=

cla conteniendo 3H2 » Nz,Ar ,CH4

tidades pequefias de Hello.

2.« Inertes.
Son los compuestos contenidos en el gas de siftesis fresco ——-
que no reaccionan en el reactor de sintesis.Tal como el Argbn,Me-

tano y Helioa

3.~ Recirctilacidn.

Esrta comprende el gas de sf{ntesis no reaccionado,retornado al

reactor de aintesis despuls de separarlo del amonf{aco.

4.- Purga.

Esta consiste en separar una corriente tomada del cirgulto de
sintesis para liberar al sistema de los constituyentes inertes,
para mantener la presidn de los reactantrs(az ¥ Nz) y el nivel =
dcseado.La cantidad de purga tomada depende de la concentracidn
de inertes en el GSF y en el porcentajs 42 inertes del cir~ufto

N S SR T TR R VR 17 13 S LA P - . . wE . e de -
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cantidades ninimas de inertes,en este case usualmente ne se pur-
gan les inertes.Para el primer cise le#s gases inertes,necesita—-
ran ser purgades,via una cerriente temada del efluente del reac-

tare

5.~ Gases disueltez.

Sen les censtituyentes gasesses disueltos(ﬁz,ﬂz,hr Y CH,),en

el preducte liquide de amenfzce a alta presién.

.~ Preducte de amenface primirie.

Es el preducte de alta presiln,separade de un clrcuite de ~=
sintesis de des etapas a relativa temperatura alta.tl preducre
primérie se separa del circuite del efluente del réacter antes

de la unien del gas de recirculacién cen el GSF.

7.~ Preducte de amenface secundérise.

EsS el preducts de alta presién separade €e un circufte de —
sintesis ce una simple etapa e de des etapas.Esta cerriente u—
sualmente ¢ separa a bajas remperaturas y de la cerriente del

gas de recirculacién cen el GSF.

.~ Reactsr cen enfriamiente(Tirs fris).

Es un sisrema de reacuibn catalfrice para la cenversién de

ie wezZCla SH./ ., « wief.div.. redcoidn se Muneda feCo iRt Si
“
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algunag camas de catalizader,intreduciende gas frie al reacter -
entre lix camas de catalizader para centrelar el caler de reaC~e-
cién.En foerma simple el reactsr cen enfriasmiente censiste de un -
recipiente de presién en el interier que esta aceplads a un car——
tuche de cempresién,de una zena de catalizader(canasta) y de un -
cambiader de caler(intercem).Para algunes disefies{plantas de gran
capacidad)el intercambisder est® lecalizade sebre(a la zalida) de
la ceraze de presién.Un reacter cen enfriamiente censta de 2 a 5

camas de catalizader de sintesis.

9.~ Intercambiader.

Este cambiader de calor sirve para precalentar el gas de reac—
cién que entra a la primera cama de catalizader a la temperatura
inicial de reaccidn.El erigen del caisr es el del gas de reaccién

calisnte que viene de la cama de catalizader anterier.

10.~ Gas de vaperizacién.

Este es el gas qus se dezprende de 1a reduccién de presidn del
prsducte liquide de amenfacs que sale del circufte de alta pre=—-_
sién.Tante el gas de vaperizacién,ceme el gas de purga sen mezZ---—

clades y generalmente sirven cems cembustible para le unidad,

11.- Apreximacién al equiiibrie.

Representz 13 diferencia ontie la vremperaturz real gue Sales --
de las camas de catalizader y la temperatura de equilibrie.

apreximacién al equilibrie = Teal = Teq.
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12.~ Velocidad éspacial.

Es el volumen estandar de carga al reactor(flulo volumétrice)
dividido entre el volumen total de catalizader.Unidades = V/Hr/v
-1
= Hr ".La temperatura de referencia es usualmenté a cexo grados,

aunque algunas veces se requiere a 60°F estandar.

13.~ Conversifn pcr rasose

Es el % de conversidn en el reactor de amonf{aco del hidrdgeno

contenido en la mezcla de carga,a amonfaco.

14,% Conversifn total. .

% la conversiln del hidrdgeno contenido er el gas de sinte-—
sis fresco(sGSF), * amonfaco(incluyendo el amcnlace eliminado en

1a purga y an los Jases de vaporizacibn o vaporizados).

15.~ Eficiencia del catalizador(eficiencia termodinamica)l.

Esta es una wmedlda de 1os grados de conversifn basados en el

contenido de amonfaco én el efluente del resactor.Se expresa co-

mo;
% de NHB real en 21 gas
- *A temprratura real,
@ refrics o de equilibrie
SR KSR S-S
L2 cepoivién €~ e cunderiwcifr aointie S R

en un sistera de gus de sintesis,inertss y aconfsco.isrd axpra-

sada a una tremperatura que s~ calcula de un andlisis componen—-
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clzl por medio de 1la ecudcidn para calcular la constante de e-——

quilibrio 1li{quido =vapor (K = y/x },que se aplica en una serie =
de aproximaciones sucesivas de temperaturas,hasta que la suna de

las fracciones mol del lfquido es igual a la unidad(1l.

17 o= Vnporiz:cién 1liguido -~ vapor.

Una indicacién del grado de la condensacidén parcial de una --
mezcla de gas de sintesis,inertes y NHqeEsta se calcula por el ~
uso de ecuaciones de vaporizacibn 1{quido vapor que son deascri~-

r&s en la literatura y se resumen en seguida:

m m
e wra Y * TICAK
Dondeg

1 a Mcles del componente #n el liquido.
¥ = Moles del components &n el vapor.

L = Moles votales de ligquido,

¥ = Mcles rotales de va-or.

m = Moles del componente dado,

K = Constante de equilibrio 1{juido/vapor para el componente.

13.~ Compresibilidad.

Un factor de corracelén empirico cue indica lz desviacibn gde

- *

v 3me Tl .o tlsrar parfertag ge - 4 s VP aeld rlaciones
desce. 10 a 25% sc esperan por la dénsidaa de lus mezclays Je ga-
ses en el circulro de sintesis en el rango de presicnes de sin~-

tesis de 2 000 a 5 000 Psig,



8.4.2.~ CALCULO DEL BALANCE DE MASA DEL CIRCUITO DE SINTESIS.

La composicibn del gas de sfntesis fresco(GSF) en el circuito
de sintesis se establecid en la seccibn €.3.3 .Por lo tanto aho-
ra podemos proceder @l cllculo del balance de masa en el circuf-

to de sintesis.

Procedimiento general.

El procedimiento sugeridc abajo establece punto por punto el
balance de masa para el circulto de sintesis.El proc-iimiento --
reficre 1z separacidn del amonfaco en unz simple &tep2,pero esta
puede facllrente ser ampliada a un circufto de sintasis de dos =

~trapas,como sc llustra eén la figura 6.6.

Fase le~'Establecer la presidn del cicufto de sintesia(a la sa—
1108 deonla cana de catalizador anterior?.

Paso 2.~ Fijar la temperatura de cordensacién del producto de a-
acnfaco y 1w presidn 2n el <eparador sscundario.

Faso 3.~ Filar el nivel de inertes( CH, + Ar ) en 13 cargs sl --
TAACTON,.

Paso 4.~ Fi ur el contenido de NHS & la sallida del rgactor de la
tablecer 1a concentracién de ﬂHB 4 "9 salide, de la figurs £,3 -

: - -0
iende Lys ¢ el rhoe s s ) oxdl cvietrad e T
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Paso 5.~ Fijar la temperstura y la presibn en el separadoxr del -
gas de purca.

Paso 6.~ Fijar la presidn en el tambor de vaporizaclén de ampm—-
nfaco.

Pasc 7.~ Las composiciones del vapor y del 1{quido en las CO-—m=
rrientes que sxlen del separader secundario,se estiman por un ——
procedimiento iterativo utilizando todos los datos dispenibles -
de la corriente de vapor.De esta manerk se fija el contenido zZe
amonfaco a4l reactor.

Paso ¥.-Calcular el balance de masa alrededor del reactor,usandc
velores fijos del contenido de amonfaco a la entrada ¥ & la sa-—-
lida del reactnr{pasos 4 y 7) y del nivel de inertes a la sntra-
da del reacter(paso 3), en un flujo de carga al reactor esccjido
glbitrariamentre.

[sso 9.—- Estimar la compeosicidn del gas de purga.

Paso 10.—Est1m§r la composicién del 1lfquide,vaper y del flujo de
carga total del trambor de vaporizacidn.

Paso 1l.-fstimar el amonfaco perd{ds en el gas de purga el cir-
culte de refrigeracidn,

Paso 12.-Cllrulo de los moles por hora del GSF y del gas de pur—
ga através de los balances totales des hidrdgeno e inertes (CH, ¥

Ar 1.
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Pasoc 13.~ Cllculo del flujo de produccidn total requerida de amo-
nfaco.Este es el flujo de produccidn neto requerido mbs el amo-—-
nfaco perdido en la purga y enlos gases de vaporizacibn.

Pszo 14.- Racalcular la carga Al reactor basada en la produccibn

total de amonfaco y calcular el efluente del reactor,les flujos -
del gas de purga y del gas de recirculacibn.

Paso 15.- keczleular la vaporizacibn en el separador secundaric.

8% conside =l vapor total obtenido en el separador secundario con
1z la composicién de este en ¢l paso 14;el calculo se completa.si
no repetir el paso 14,usando ‘la nueva concentracibn de amoniacu,
obtanida del paso anterior para la nueva carg? al reixctor.

Pasc 16.= Ectablecer el “alance de masa principal,punto por punto

ern el circufte de sinrssis,

$.4.3.~ CALCULO DEL BALANCE DE MASA DEL CIRCUITO DE SINTESIS PARA

PRODUCIR 1 060 TM/DIA DE AMONIACO.

El gas de sintesis fresce en el circuftre censiste de le si-—ww

gulentel -

COMPa XMOL( CALUDLADO EN LA SECTEUN-€43+3)
N, 24.65

Ay 73.95

CH‘ 1.09

Ar 0.31

108,60
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Asumir les siguientes pases:

le= La presién en el circulte de sintesis es 2000 Psig. neminal,

2.~ El producte secundarie esti a-10°F Y 2100 Psig.

3.= El % de inertes (cu‘ + Ar) en la carga al reacter @8 de = =
13.6%.

4,~ El centenides de ameniace en el efluente del reactor &8 - -
12.0%.

5.~ La presidn y la temperatura en el separader de gas de purga
son de -10°F y 2000 Psig.

§.~ La presidn y 1la temperatura en el tamber de vaporizacién de
amoniace son de -10°F y 245 Psiq.

7«- Estimar las composiciones del 1iquide y vapor de las corrien-
tes del separador secundario.

El vapor del sepirador secundario es la cikrga al reacter y €1 = —

1{guido serf el preducto de ameni{aco. Aunque ne conocemos inicial-—

mente la composicibn, podemos hacer una muy buena aproximacién de

la cemposicibén real, usande los siguientes factores:

2).~ El vapor est& saturade a 2100 Psig. Y -10°F.
b)e= El vapor contiene una relacién de Hlez de 3.1

Cle= La composicién de inertes (CH, + A_) es 13.6% en volfimen,

El métode es iterar cen la cemposicién del NH3 de tal manera que se
llegue a vaper saturado. Un valor inicial de 2% puede ebtenerse de

la gréfica G 6.1, asumiendo que el 1liquido es 100% amonfaco,.

La s~ aracndy, CH, v &, sfrd w3Lviga rard cer come . el C3SF)S
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Notar comc la composicién de NH cambia. Tambleh cambian.laa COmpo

siciones de N Y B, de tal manera que el total sea 1.0 y la relae-

cién Hz/NZ sea 311

Los datos de K4 2 usarse en e&ste paso y en los pasos 9, 10 y 15, =
se sacan de las gr&ficas G 6.1, G 6.2, G 6.3, G 6.4 ¥ G 6.5
del apéndice.

TANTEO 1

YAPOR DEL SEPARADOR LIQUIDQ DEL SEPARADOR
SECUNDARIO o SECUNDARI0
K a ~«10F

COMP o i Yy 2100 Psig. X4
N, 0,21100 167 0,00126
H, 0.63300 200.5 0.00316
CH, 0.10578 62.5 0.080169
Ar 0.03022 11640 0.00026
NH 0,02500 0.95238

1,CC000 0.95875

Obviamente se requiere mis NH3 para saturar el gas a esas condicioness

TANTEO 2

Ky a -100p
COMP.o ¥4 y 2100 Psig. Xi
N, 0.21075 167 0. 00126
Hy 0.63225 200.5 €. 00315
CH, 2,10578 62.5 0,00169
AT 0.03022 116.0 0.00026
NH, 0.02100 0.021 1.00000

1.00000 1.00636
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Se intreduje demasiade NH, Y la verdadera selucién estf entre estes

des valeres. Per interpalacién sz ebtuve que la fraccién mel del -

uua es $,92987,

TAKTEO 3

COHP, !1

Na §.21078

H2 9,63235

CK‘ 0.10578

Az #.03022

Ne,  _8.02087
1.0808%

Ki a -10’?

¥y 2168 »aig.
167

200,.5

62.5

116.0
8,021

(Bastante apreximads).

o

e. 80126

9.86315
9. 08169

9.60026

$.92381

1,00917

Se necesita redendear la cempesicién del 1{quide tal que ¢l tetal=1.§

COMP.

LIQUIDO DE SEPe. SEC. (Li)

Xy

———

8,08126
0. 80315
$,90169

8.69826

$.99364

1. 89009

8,~ Balance de masa en el reacter.

Asunir: 198 MPH de carge 21 reacter.

Sea X = NHB preduclde en el reacter.

De la ecuacién 3/2 ¢

cula ceme gigues

2

+ 1/2 N = NH, ezl efluente del reactsr se& tale

2
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!Ha eA el efluente =~ 2,887 ¢+ X MPH

Efluents tetal en el reacter = 190 + X «3/2 X = 1/2 X =
1989.82 -~ X HPRE

Y teniends ceme base que el HH3 centenide en el efluente del reacter

es de 12%.

{(2.887 + X) 188
(168 ~X)

- 12-’

Ansniuce preducide = X = 5,8508 MPH/188 MPH de carga.

CARGA AL REACTOR EFLUENTE DEL REACTOR
COMPo MPH (% EN MOL e MPH X MOL_
W, 21.978 ~1/2 (8.8508) = 16.6522  18.27
H, €3.235 =3/2 (8.8588) = 49.95% 54,81
CH, 18,578 18.578 11.68
Az 3.022 3.022 3,345
NH, 2,887 + $.8588 =~ 10.9378 12,880

100,000 - 5.8588  91,14%8 198,848

9,~ Estimar la cempesicién del vaper y 1iquide de la purga de vaperi-
sacibn,

La cemposicién del vaper y l{quide de la purga de vaperizacidn se sb—w
tiene de cflcules per tantes y errer del oquilibéio de vapcrizaciin, &
la temperatura y presién dadas. Las siguientes expresisnes generules

pueden ser usadags
P = Gas Purga tetal (MPH)

P = V+ L V = Vaper tetal de gas de purga en (MPH)

L = Liquide tetal de gas de purga en (MPH)
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Para cada cempenente se aplica le siguientes

P, = ¥,V + XL K, = Censtante de equilibrie
Yy = XK, Vaper/Liquide para cada
Yy cempenente,

i Vi = Meles del cempenente en
Py = yi(v * B/Ki) el vaper.
By
Fer le tante; y, = ~
i L
(Vd"""k—‘)
1
p Ly = Meles del cempemente en
i
LV, = -
i (1 + L/VKi) el liquide,
Pi~
Similagmente para el 1fquide; L, =
(1 + KLY/L}

Cilcule del gas de purga de vaperizacién =z 510.? y 2 60¢ Psig.

La cempesicién del gas de purga es la misma que la del efluen~

te del reacter,dosarrellade en el pase.8:

Asumir la base de 1.8 MPH de gas de purge(D).

Tantes Ne, (1) (2)
Asumir L/V 0.2 ®.1123

Gas de purgai

K, . . P,

COMP P, a ~10°F y 2 408 Psig. . L/VK, }
N, 0.18276 173 $.182594 8.182581
Hy 0.54810 213 $.547843 8.547811
CH,  9.11685 5 0.115872 9.115858
Ar 0.93315 125 0.633123 6.933128

u e.12800 8,022 0.821639 0.919457

V = 8,9810871 0,.899815
L = 0,898929 ¢,100981
(Bastante cerca) L/ = 0,1898 .1123
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GAS DE PURGA DE VAPORIZACION (V) LIQUIDO DE PURGA (L)
comp, MPH (V4) PRACC.mel (yi) rpH(L) FRACC.me2 (X4}
N, 8.18258 0.20309 0. 00012 8.90119
H, 0.54781 0.69934 0.908029 0.86287
CH, 9,11585 0.12886 8. 00828 0.90198
Ar, 8,83312 0.93684 8.80083 2.98030
NH 2.91966 9.02187 9.10034 9.99366
TOTAL 9.899%02 1.00008 8.100%8 1.90608

Les valeres de L, Sc ebtuvieren utilizande la siguiente ecuacidng

by = M4

Tif:_iz_gj

18.~ Estimar las cempesicienes del l{quide y ;apo:‘iel fluje de carga y del fluje
de carga del tamber de vapsrizacién.
El NHa llega al tambsr de viaperizacién del separader secundaris y del separader -
de gas de purga. Ezte ze manifiiests de lez pases 7 y %, las cempssiclenes de -« -=
extas dos cerrientes l{quidas sen muy cercanas. Ademis el 1{quide tetal asentads
en el tamber de vaperizacién puede ser muy apreximade al fluje de preduccién neta
requerida de ameniace. Per le tante se asums le sigulentes
1e= La cemposicién del 1lfguide en el tasbsr de vaperizacién es la misma que 1a -
cempecicifn del 1fquide an »l azeparadsr secundarie.
2.= E1 1{quide tetal asentade en el tamber de vaperizacién es igual que el fluje

nete de preduccién de anenf{ace, es decir, 1088 ten met/dfa.




NH,_ Liguid L
35‘3 1
¥ N
del separador secundario
Nk, Liquido 1 3as de Vaporizacidn (A combustible)
3 N 2 -
-
del separador de Purga 1 V..
Ly *apbor de Vaporizacidn
|
- 12%
245 Psig.

NH_ Al sistema de refrigeracidn

3
L4
| Lty ey e, . ;ooo X 220406 | s403.4 men
4 X 17

Gases disueltos al tambor de Vaporizacibn.
N2 = (0.00126) (5403.4) = €.8 MPH
HE = (0.,00315) (5403,4) = 17.0 MPRH
CH4 = (0.,00169) (5403.4) = 9.1 MPH
A_ = {0.00026) (5403.4) = _1.4 MPH
TOTAL 34.3 MPH

Asumir ademés que todos los gases disueltos asenrades eén el tambor de vaporiza-—

cién saldrfn con =l vapor de vaporizecibn.
Estimar el aronfaco perdido en el gas de vaporizacidn como sigues
residén de vapor de NH, 8 = 10°F = 23.74 Psig ( T 6.1)

Presién en el tambor de vaporizacidn = 260 Psig.

Thii, = —fZzli o 133.3) = 3.: BPH



GAS DE VAPORIZACION ESTIMADO.

COMP . MpH
Hz 17.0
CH4 9.1
Ax 14
NH3 3.4
TOTAL 37. 7

FRACCION mol {y)

C.1E04
0.4509
0.2414
0.0371
0.0502

10000

131

Egtimar los gases disueltos en el liquide del tambor de vaporizacidn.

COMB s, K, a -10°F y 245 psig
Na 850

HZ 1150

CH, 550

Ar, 1000

TOTAL

x X1 .

T {Liguide total ) MEH

{ 0.1804/850) (5403.4) » 1.1

{0.4509/1150) (5403.4) = 2.1

£10,2414/550) (5403.4) = Za4

{0,0371/1000) (5403.4) = S.2 '
5.8

11.~ Estimar la pérdida de amonfaco en el gas de purga del circuito

Ciéﬁo

La peguefia cantidad de gases, disueltos gue entran al sistema de refrigeracidn, o=
necesitan puryarse del sistema. Para calcular la pérdida de amonface en esta co——-

rriente de purga, ya deber8n ester establecidas la remveratura, la presién y el =~

esquema del procesc para el sistcema de purga de refrigeracidn.

Asurir lo siguientes

-

cem a5 los JasesS dlsuelras acutiulases vn el Slr .
ceorn £1 gas :le purgae

3.~ El ¢as de purga se separa del amoniaco 1iaulde a 34% ¥ 252.7 Pslds

1.—- Bl gas de purga del circulto de refrigeracién esta a 34°F Yy 252,7 Psig.

“o GE Santr £in saldriin -

- de refrigerd=—
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CALCULOS S

Presién de vaper del NH, a 38°F = 64.%1 Psia. (T 6.1)
PresiSn tatal = 252,7 Psia.

Gases venteades (Pase 10) - 5.8 MPH

Anonface perdide en la purga del circuite de refrigeracién

84.91 (5.8) = 2.0 MPH
(25247 = 64.91)

12,= Calcule del gas fresce de sintesis (GIP) y del gas de purga vapsrizade,

Log calcules del GSPF y de les flujes del gas de vaperizacién se sbtienen de les -
balances tetales deo Hidrdgens y ineartes (CH, + A ). La preduccifn de amenface « ~
neta del tamber de vaperizacién es la neta requerida m&s el amenface perdids en =
el gas de refrigerascidn.

£1 Hidrégens y inertes (CH, + A:) disueltes en el amenface liquide se teman para
dejar el circuite de sintesis del timber de vaperizacién, ceme se calculd en el =

pase NOe11.

BALANCE DE HIDROGENO

Hydrégene en GSP = H, perdide en el gas de purga de vapsrizacién
+ H, perdide en el gas de vapsrizaclén

» aa equlvalente del NH, perdide en @l gas de purga de vapsrizaeeo

3
cidn.

+ Hz equivalente del Nua perdide en el gas de vapsrizacidn

¢ H, equivalente del NHa perdide en la purga de refrigerscién

2

+ H, eguivalente del preoducte de zmeniace

2

Sea Pl o Moles por hora del gas de purga de vaperizacidn

GSF = Meles psr hera del ges de sintesis fresce
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HIDROGENOS EWUIVALENTESY

—_——

a) Hidrfgeno en GSF = (0.7395) (GSF) de la seccibn 6,3.3

b) H, verdido en el gas de purga de vaporizacidn = (0.60934) (91)3de1 paso 9
c) H, perdido en el gas de vaporizacidn = 17.0 MPH; del pasc 10

d) H, equivalente del NH3 perdido en el gas de purga de vaporizacién «
(3/2) (0.02187) (¢, ) del paso 9. '

e} H, equlvalente del NH, perdido en el gas de vaporizucibn.

3
(3/2) (344) = S5.15del paso 10.

£ HZ equivalente del Nﬁa perdido er la purga de refrigeracidn =
(3/2) (2,0} » 3.0;del paso 1ls

g) HZ equivalente del producto de HH3 neto » {(3/2) (5403.4) =» 8105,1

La siguiente es la ecuscién del sis+ema en términos de GSF y P1 H

{0.7395) {GSF)} = (0.,60934) (?1} + 170 + 3/2 (0.02187) (PI) + 521 ¢ 3.0 4+ 8105.1

SIMPLIFICANDC:

{0.7395) {GSF) =~ (0.6421) (91) = 8130.2 (4.1)

HSALANCE LE INDKTES (CH4 + Af)

Inertes en GSF = Inerres en el gas de purga de vaporizacién (Del paso 9) s+ Inertes
!en el gas de vaporizaclén {(Del pasoc 10).
NOTA:L
Se supone que todos los Inertes disueltos en el amonfiaco salen en el vapor del ~ =
tambor de vaporizacidn. Por lo tantoi
(0.014) (CSF) = (0.1657) (P} + 1045 & (0.014) (GSF)~ (0.1657) Py} = 20.5

Ece 442
xesclviendo la ecuacidn (4.1) y (4,2) para GSF ¥y Pl
De la ecuaclér 4.2 3

[ B R T .3}

i



ZBustituyende la ecuzcién 4.3, #n 4.,1. y reselviende para GSF es decirs

(9.,7395) (GSF) = (8,642145) (0,88449) (GSF) + (0.642145) (€3.368) = 8136.2

GSF =  $08%.5 4 11 885.2 MPH
€.68525

El gas de purga de vapsrizacién (Pl) (Al cembustible) =

€.08445 (11 885,2) ~ 63,368 = 934 MPH

13,~ Preduccién bruta de amenface requerida

Praducte requeride (1686 ten.met/dfia )

Ameniace perdide en el gas de purga de vapsrizacibén
Amenface perdide en el gas de vaperizeacién
Ameniace perdide en la purga fal circulte de refrigeracién

Preduccidn bruta de ameni{ace

44,~ Balance ean el reacter (Ver pase 8)

Sea T_ = Carga tetal al reacter en meles psr hera

£
NH. 2l reacter = 9,82987 C

3 £
NHB del reacter = 9,12 (Cf - 542%.2)
8,12 (Cf - 5429.2) - 8.02887 Cf = 5429,2
“arga al reacter = Ce = 61 349.7 NPH
Ameniace p:oducido-=45429.2 MPH

Efluentes del rezcter = 55 %11.5 MPH

Gas de purga (F) = %34/8.39962 = 1 838.9 MPH (Vexr pases S y 12)

Gas de recirculacidn = 55 911.5 MPH ~ 1 038.% MPH = 54 $72.¢ MPH

5483.4 MPH

28,4 MPH

3.4 MPH

2.8 MPH

5429,2 MPH
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Recalcular la vaporizacibn en €l separador secundario,

Gas de recirculacién{composiciones del paso 9).

genp, MeH

N, = (0.1RZ70) (54 B72.6) = 10 025,2
H, = (0.54R10) (54 872.6) = 30 G75.7
CH, « (0.11605) (54 872,6) = 6 368.0
Ar w {0s03315) (54 872,6) = 1 £19.C
RH, = (0.120C ) (54 B72.6) = _6 584.7
TOTAL 54 872,6

Gas frecco de sintesis.

CCMP. BEH
N, 0.2465 x 11 805.2 = 2 910.0
H, 0.7395 x 21 803.2 = 8 729.9
ci, £.C162 x 12 B(5.2 =  128.7
Ax 0.0031 X 11 B05.2 = 36.5
NHg -

TCTAL 11 805,22 {Del paso 12 )
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et UPROX

Aaumis LA

s
dea
=

izaciln del gos de sintesls + gas de recirculacidn en el separador

s UaUBTO2R

Trsm + AECIACULACION

?f
¢ Y w 2 e
. t= L1 s niy gD
a -10°% y 2 100 psig. i 0L
167 12 928.5 21,077
200.5 28 732.3 £3.236
62.5 6 487.7
12.5
116.0 1 BY4,.32
0.021 1 280.3 3,087

0L.05TT3 {Bastante cerca)

B1 3:9.¢

100,00

s pste resultado ze obtiene la cantidad y la composicidn cel voporx

COMB, HPH(?il
Ng 12 235,2
Hz 38 2C5.6
CH 6 49647
Ax 1 B855.6
NH, 6 584.7
TOTAL 66 £77.8
¥ = 61 339.2

L = 5 338.6
LA NS

Notar e

en el separador secundarlio,par lo tanto el balance de masa principal se usta-

blece punto por puntc en el circito de sintesis,

164~ Establecer el balance de masa principal del vapor en el separador secun~

darlo,punto por punto(iel) pasc 15),

CARGA AL REACTCR

COMP MPH

N2 12 92B.5
Hz 18 7R88.8

5 4r",
CH4 5 4 7
Fi'% “:"*}alu:.‘
ro, Y oEe we
K]
TCTAL &1 339.2

~{1/2) (5
={3/2) (5

429.2)

EFLUENTL DEL REACTOR

_wH_

= 10 213.%

= 30 545.0
6 487.7
2 B

a o Tu. ¢
——

» 55 910‘0

FRACC. oL
0018269
054811

C.IXEZa

1.0CC0C
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elemental en el circuite de sfntesis,

GAS DE_PURGA

COMP, FRACC. MOL MPH_TOTALES MPH
N, 0.18269 x 1 038,9 189.3
H, 0.54811 x 1 638,9 569.4
CH, 0.11604 x 1 938.9 120.6
Ar 9.03316 x 1 038,9 3.4
NHy 0.1208 x 1 €38,9 124,7
TOTAL 1.0008 1 638.9

Pueste que el gas de purga tiene 1z misma ceapesiciln ceme la que se estimé en el
pase 3, el vaper y el lfquide de la purga de vaperizacidn se calculan facilmente
de la cempesicién y de lz relacibn de vaperizacién.

Vaper/[fjulde establecide en el pass 9.

GAS DE PURGA DE_VAPORIZACION LIQUIDO DE PURGA DE VAPORIZACION |

SOMP. MPH HEH
N, 189.7 0.1
H, 569.1 .3
CH, 120,4 0.2
Ar 34.4 -

NH, 20,4 104.3
TOTAL 934.0 104.9

Revisidn de balances elementales en el circulte del sintesis,
Cslculexr les bilances tetales elementales, excluryends el jreducte del tapber de -

vapsrizaciéa,
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SALIDA DEL ENTRADA AL A SALIDA

CIRCUITO CIRCUITO

HMETANO MPH HPH MPH

CH, en ¢l gas de purga de vaperizacién 120.4

CH, én el 1iquide de purga de viperizacids 8.2

CH, en el 1iquide del separader secundaris 8.9

TOTAL 129.5 128.7 + .8
SALIDA DEL ENTRADA AL A SALIDA
CIRCUITO CIRCUITO

ARGON

Ar en el gas de purgs de vaperizacién 3d.4

Ar =n el liquide de purga de vapsrizacién -

Ar en el liquide de separadsr secundarie 1.4

TOTAL 35.8 38,6 - 9.8

Similares revisienes epn &1 “z Yy “z equivalantes darfan ls siguiente;

SALEN DEL DENTRO DEL [\ SALIDA

CIRCULITO CIRCUITO
HEH MPH MEH
Hidrégens {(Ceme “z’ & 729,.9 8 72%.9 -
Nitrégene (Come NZJ 2 91,1 2 918,90 + 1.1

Les balances elementaler anterismmente reveélades del Hz ¥y Hz entrands y saliends =
del circuite de sintesiz (Excluyende al preducte del tambsr de vaperizacidn) cen—
cuerdan muy bien en una bise per ciente. Hay ligeramente mis Metane xaliends del -
circulte de sintesis que entrande, cerca de 0.6%.

Aderfs el Ar-én sallende el siatawe tiridm rpea -2 "% 760 -espe ca a2l Argén -

entrande al circulte en ¢l GS3F. La sslucifn dé les calcules previes fud gque 1z re=

lacién de CH&qu en el vapsr del separader secundarie es 1la misma& qus en GSF.
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Este no e8 €l caso porque la relacibn CH4!Ar en el vaper del ssparador secunda~

rio depende de sus relativas censtantes de equilibrio a las condiciones

dadas,.

Las corrientes que fluyen deben sin embargo llegar al equilibrio,donde la ggla-

cién CH4/Ar Be ajusta tal que los inertes que entran y salen del sistema Sean =

iguales para el flujo del gas de purga dado.La concentracidn de inertes

corrientes de liquido wvaporizado de los separadores secundario y de gas

an las

de pur-

ga,no tisnen cambios apreciables,con cambics en la relacifn CH4/AI en las fases

de vapor.Por lo tanto,la relacibn CH,/Ar en el vapor del separador secundadrio

se puede ajustar para un balance total de inertes,mientras que mantenemos la -

concentracidn total de cuq + Ar fnvariable,Tambien el flujc de gas de purga —-

total se mantienen iqual como se uso en 1os calcul@s previos puesto que

log o=

inertes totales{ CH, + Ar )} dque salen en la corriente de purga concuerda muy -

4
bien con los del GS5F.

Por lo tante se hacen los siguientes ajustes en el e¢fluente del Reactor:

Incrtes totales en el efluente del reactor = B 341.9 MPH
Efluente total en el Reactar = 55 910,0 MPH
Gas de purga = 1 03849 I'PH
Argon necesario en el gas de purga = 24.4 + 0.8 - 35.2 VPH
Argon e; el efluente del reactor = (35.2/1 G38.9)(55 910.0) = 1 894,3 MPH
CH4 en el efluente del reactor = 8 341.% - 1 894.3 = © 447.6 MPH
BADANCES DE 4ASA EN EL CIRCUITO DE SINTESIS

EFLUENTES DEL REACTOR GAS DE PURGA GAS RECIRCULADO GSF
COMP. MPH MPH NPH HMPH
N2 10 213.9 159,.8 10 024.1 2 91C40
8. YO A T Shdad 20 LTBLE 8 729.7
C"d 5 447.€ 119,56 6 327.8 128.7
Ar 1 8494.3 35.2 1 869.1 364,56
NNHS & 709,2 124.7 6 _S5B4.5 =
TCTAL 55 210.0 1 038.9 54 871.1 11 805.2




RECIRCULACION + GSP

CONP,

Ny

Hy

CH4

Ar:

NHa

TOTAL

38

3
1

8

MPH

12 934.1

865.5
4568.5

835.7

_§ 584.5_

86 676,3

VAPOR EN LA PURGA
DE_VAPORIZACION
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VAP.EN EL SEPJ.SEC. (Cu.AL REAC.) LIQ.EN EL SEP.SEC.

MPH
12 928.5
38 788.8
¢ 447.6

1 894.3

1 280.8

81 33%9.2

LIQUIDO EN LA PURGA
DE _VAPORIZACION

COMP,.

Ny

H,

CH4

Ar

NH3

TOTAL

28.4

MPH

189, 7
569.1
11%.6

35.2

834.8

MPH

9.1
8.3

8.2

184.3

104.3

MPH
S.&
16.7
8.9
1e4d
5 384.5

5 337.1

LIQUIDO TOTAL EN EL TAMBOR
DE VAPORIZACION

_MPH_
507
17.@
9.1
1.4
S 468.8

5 442.%
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VAPQR EN EL PRODUCTC DEL AMONIACO LIQUIDO AL CIRCUITO
TAMBOR DE VAPORIZACION. DE REFRIGERACION.
COMP. MEH MPH_
N, 4.9 0.8
Hy 15.3 1.7
CH4 6.8 283
Ar 1.2 0.2
NH, 3.4 5 405.4
TOTAL 31.6 5 410.4
El Nl’.3 perdido en el gas de purga de refrigeracidn = 2,0 MPH
El flujo neto de la producciédn de NH., = 5 403.4 6 1 000 Tm/Dia.

3

Notar que se hicieron pegueflos ajustes a algunos componentes para llegar a up
balance exacto dentrc del ciccuito de sintesise

6e5.~ CALCULOS DE LOS FLUJOS DE CARGA Y AILRE FRESCO.

La carga y el alire requeridos para producir bastante gas dc sintesisc -
fresco(GSF) para la produccién ce amoniaco establecida,se obtiene por
a2umentos propercionales da los calculos para el gas de pintesis fresc
en la seccidrn 6.3 .Normalmente cierta cantided de pérdidas son espera
das en el compresor de sintesis,en 2! sistema de elimlnacibn de Ccég -
etc,, y estas serfn adicionadas ai gas de sintesis fresco(GSF) en el -
circuito de sintesis en orden para determinar los flujos de carga y -
aire requerldes.Los siguientes pasos indican el procedimiento necesa—
rio para el calculo de los flujos de carga y aire realess
1s— Fijar pérdidas en el compresor como un % del GEF en el circulto de
sintesis parz dererminar la £3n%id ¢ roral o 3 GoF e las frdie—
485 acumuwlacds Je QuLul sur SUgiic #.Lsto s comvenlente porza to#
mar las pérdidas en un punto,més blen que en varios puntos de la -

planta,.
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2.~ Definir un facter de prepercién cemeo 2l cesiente de la multiplica-
cifn del gas de sintesis fresce (GSP) real de la seccién 6.4.3.

Per pérdidas en el cempresor dividide entre el GSF asumide en la =
secclén 6.3.3.

3.~ Flu}e de carge real = Facter de prepercidn x fluje de carga asumi-
da en la seccién €.3.3,

4.~ Flujo de alre real = Factor de propercién X fluje de aire asumide
en la seccidn 6.3.3.

6.5.2,= Calcular los flujes reales de carga y aire para la preduccién de - -

1 000 Ten. Met/DIa de NH;, usande la sigulente informacién.

a) Temar el GSF de la seccidn 6.3.3. = 40568.88 MPH

b) Temzr lz carga de la seccién 6.3.3. = 784,72 MPH

c) Tomar el aire de la seccifn $.3,3. = 1285.95 MPH

d) El1 GSF requeride para 1 000 Ten. Het/Dia de 1la seccidn 6.4.3 =
11805.2 MPH

e) Las pérdidas acumuladas = 1.0103 % del GSF real

page Na.,l GSF x las pérdidas acumuladas = (1,0103) (11805.2) = 11%26.% MPH

Pase Ne.2 Facter de propercidn = 11926.%/4056.88 = 2.339%9

Pase Ne.3 Fluje de carga real = (2.9399) (784.72) = 2307.0 MPH

Paze Ne.4 Fluje real de aire seco = (2,5399) (1285.95) = 3721.8 MPH

6.8,~ SECCION DE PREPARACION DE GAS DE SINTESIS.

§u6sle~ EFLUENTE DEL METANADOR

El efluente del Metanader se calcula adiclenande alge de gas de recircu

lacidn cen Hidrégene a la cantidad de GSP y a las pérdidas acumuladas.

Asumir lo siguiente:;

1) La cantidad . » gas de recireuleci®n con Hidrdrene zerf lo raficiente
para tenexr 4.68% de Hz en la carga de gas mezclade y la coxriente -

gaseosa de recirculacibn.
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2) E1 gas de recirculacibém con Hidrogéno tiene la misma composicién que

el gas de sfintesis fresacc(GsSF).

Sea X = Gas de recirculacibdn con Hidrogéno MPH
C.7395%

0.0468 = 5557 5+ X

-y

X = 155,9 MPH

GSF + PERDIDAS EN EL H_, DE RECIRCULACION

EFLUENTE DEL META~

CCrPe % NOL COMPRESOR (MPH). 2 (11PH) NADOR {MPH).
Hy 73.95 8 B19.9 315.3 8 935,.2
N, 24,65 2 940.0 38.4 2 978.4
AT 0431 37:% 0.5 37.5
CH, 1.08 130.0 1.7 131.7
TOTAL %00.0 11 926.% 155,9 12 082.8

64642,~ FLUJO DE C02 BLIFINADG.

Los moles por hiura de carbdn eliminado del sistema de eliminacidn de —

CO,s5€ determinan restando la cantidad de carbdn que va en el gas fres-

co de sintesis y en lzs perdidas en el compresor a la cantidad de car-—

bbn en la carga.

CARGA:
COMP. %MOL MOLES D& CARBON/10J :.ULES DE CARGA SECA.
Na 1.6 -
0.5 0.5
co, 5
CH4 83.2 83,2
- ‘.6
CZHS S.8 11
C.H 5.9 17.7
38
o 2.6 10.
AT 4
,
g -
C5312 s 4 2.0

Thvew 1:5.4



Holes de caxbSn/mel de carga = 1.254

Cargbin en la carge = 1,254 x 2307.0 = 2892.% MPH
Cork8n al cizcuito coma = 130,00 MPH

Hetans .

CG,. eliminade o 2762.% HPH

2
BoBe3o= CARGA AL METANADOR ¥ EFLUENTE DEL MUTADOR DE BAJA TEMPERATURA.

Ambas cercientes se resuelven simulténeamente y se basan en el afluemm={

te del metanader calculade previsienalmente. Las reaccienes que aouzrosn

en el metanader sen lzs sigulentesy
ol o
CO + 3R, 5=RCH, + H,

0 +4ﬁza‘2cu + 2”0

2 4 2

estas reacclones,

£l afluentes de MBT se obtiene ajustands la carge del metanader parad ia

i)

cantidzd determinada provisionalmente de Co2 perdido en el glatena g

eliminacifn CO,« Se hacen las sigulentes censlderacienes:

2
1) Salidg de CO del MBT = 0.5% en base seca

2} Salida de C02 de la abserbedera de C02 =« 041% en base seca

Sens X = MFH de CO despufs del MBT

¥ = MPH de coz despubs de 1a abserbedeoxn

=



EFLUENTE DEL METANADOR  CARGA AL METANADOR

EFLUENTE DEL MBT

cOoMP, (MPH) {MPH) {MPH)

H, 8 %35,2 8 935.2 + 3X + 4Y 8 975.2 + 3% + AY
N, 2 378.4 2 978.4 2 978.4

A 37.5 37.5 37.5

cH, 131.7 131, T=X~Y 1314 T=X=Y¥

co - p e X

co, —— Y Y + 2 762.8

TOTAL 12 082,.8 12 082.8 4 3X + 4Y 14 845,7 + 3X + 4Y

Fraccién nel de CO en el efluente del MBT:
X
14 845.7 + 3X + 4Y

0.005 =

Fraccién mel de co, en la carga al metanadori

¥
12 082.8 + 3X + 4Y

On 001 [

La seluciln de las ecuaciones anterieres ess

X = 75.6 MPH Y ¥ = 12.4 MPH

CARGA AL METANADOR EFLUENTE DEL MBT
COMP . (MPH) (MPH)
Ha 9 211.6 9 211.6
Ha 2 978.4 2 978.4
A 37.5 37.5

r

cH, 43.7 43.7
co 75.6 T5.%
c02 12.4 2 775.3

TOTAL 12 359.2 15 122.1
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GolGodo=~ EFLUENTE DEL REFORMADOR SECUNDARIOQ

FROCEDIMIENTO GENERAL,

Leos calcules invelucradez en la determinacién de eata cerriente ssn per
tantes y errer e invelucra el use de balances atémices y equilibrie de

reaccién para las siguientes reaccleones:
K

CHy + H20 5;%;? co + 3H2 {Refermaciln deal wetans)
X2
Co, + Hy =2 CO + HO {Conversién del gas de agua)

Los pases pira ebtener la sclucidn sen les sigulentes;

Pass No,1 Determinar el vapor requeride ds reformacifn para la cazgs y -
usands un balance atdmice, se determina la cantidad de carbdn, HidrSgene
y oxfgens que entran a la seccidn da refermacidn en la carga, Hidrégenc
de recirculacién, vapor de reformacién y aire hinede.

Pase Ne,2 Asumir uns temperatura de salida del refermader secundarxie.

Usar lao sigulentes temperaturas de sguilibrio piara ambas reaccisncs:

REACCION TEMPERATURA APROXIMADA
. « .

Reformacibn del metane 75 F

cenversidn del gas de agua o°r

Pase Nee3 Usande les balances atémices y la cte. de equilibrie (K,) para
la conversién del gas de agua a la temperatura de equilibrioc anterior, =~
caloular 1a cancidad dz €0 del refsrmador #scundarie y con este, la rsla
eidn de f£lujoes de lea componentes en el efluente del reformador Secundie
ries

Pako Nesd4 Culcular 1a cte. de egquilibrie pura la resccibn de reformacién
del metano, Yy ¢on &8to, detérminag la temperatura de squilibris de ose =

redecidhes
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Paso NOo. S.~Adicionar la temperatura aproximada para la reaccién de reforw
maclon del merano a la temperatursa de egquilibric determinada en el DABO ==
No-4,para calcular la temperatura de salida en el reformador secundarice—
Veplficar esto contra la temperatura considerada en el paso No.2 , repetir
los pasos del 2 2l 5 hasta que la temperatura de salida considerada sea iw
gual a la temperatura de salids calculadas

mge Mo.S.-Verificar y ver si la cantidad de carbdn,hidrogéno y oxfgeno en
el efluente del reformador secundario concuerdan con los balances atdmicos
determinados en el paso Noals
Asumir las sigeientes consideraclonesg
1) La presifn en el efluente del reformador secundaric es igual a 455 pPsia
w {30,961 arm, ).

2)0.1 moles de HZO/mol de aire seco al reformador secundario.

3) Vapor de reformacién para una relacidn de vapor/carbdn de 3,5:1(Base ~=

molall,
PASO No.1
COMP. EMOL, MPH CBRBON HIDROGENG OXIGENO
CARGAL
N, 1.6 36,9 - - -
co, 0.5 i1.5 11.5 - 23,0
CH, 83.2 1 919.,5 1 919.5 7 67840 -
C g 548 133.8 267.6 802,.8 -
‘rsﬂg D9 136.1 408,3 1 088.8 -
04510'5 2.6 €0.0 240.0 600.0 -
csau's 0.4 9.2 46,0 110.4 -

“TaL  07L.0 P 3T, L lr.9 49 o ..U 2.5
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RECIRCULACION

DE. HIDROGENO.

N, 24,65 38.4 - - -
Ar 0.31 0.5 - - -
H, 73.95  115.3 - 230.6 -
cH, 1,09 1.7 1.7 6.8 -
TOTAL 100,00  155.9 1.7 237.4

VAPOR DE

REPORMACION.

H,0 = 3.5(EC = coz) - 0.6( coz)
HO » 3,5( 2 894,56 = 11:5) = {0.6)(11.5)

AIRE

90 » 0 - - -
R, 2 903
02 781.6 - - 1 5630 2
H,0 372.2 _ 74444 372.2
TOTAL 4 093.8 T44.4 1 935,4

ZCu2 894,6 T H =31 429,8 0 = 12 042.4

PASO RO.2

Considerando que la temperatura de salida del reformador secundaric =1 832°2

REACCION. TEMPERATURA DE EQUILIBRIO  CIE. DE EQ.(K)
RMACI . 3

REFORMACION DEL CH, 1 757°F K = 4237 % 10

CONVERSION DEL GAS DE AGUA. 1 832°% Ky= 1.74

Los valores de K1 Y lz se obtienen de las tablas T6.2 y T6.3 del apendice,
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PASO No.3
celculos del efluente del reformador secundario.-El metano calculado
pare el eflusnte del MBT,es el metano qus sale del reformador seCun-

darioo

Ssx X @ MPH de CO en el efluenta del reformador secundarloe

COMB.  MPH

CH, £3.7
co x
o, 2 89446 = 43,7 = X »2 850.9 = X(Del balanca atSmiceo del =
carbdn).
H,0 12 04244 = 2(2 850.9 = X) » 6 340.6 + X (Del balance stémi~
co del oxfigenc)e
H, [31 429.8 - 4(43.7) ~ 2(6 340.6 + X}/2 = 9 286.9 — X(Del ba-
lance atfaico del hidroge-
no s
(c0) (H,0) (X) (6 340.6 + X)
- 1474

Ky = (Co,7 (H,T_ ® {2 850.9 = X) (9 286.9 -X)

0.74X2 - 27 460X + 45 068 280 = O

-(=27 4eo)i]f(927 460)% = 4(0.74)(46 068 280)
2(0.74)

X a

Raicess X, = 35 347 (Pisicamente esta no puede ser la solucién ——

porque esta excede la cantidad total del cap=-

bén que biene en la carge.

X, = 1 761 MPH {Solucibn),
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FELUENTE EN _El, REFORMADOR SECUNDARIO.

goMR. MPH

H, 7 525.7

", 2 978.3

Ar 37.5

€o 1 761.2

co, 1 089.7

cH, 43.7

GAS SECO 13 436.1

H,0 8 101.8

TOTAL 21 537.9

PASDO No.4
(CO)(H2)3(PT)2 (1 761.2)(7 525.7)°(30.961)°

Ky = —3 - ) - 4.38 X 10°
()*(R,0)(cH, ) (21 537.9)%(8 101.8)(43.7)

Teq. = 1 757°F  (16.2)

Py Presidn en el efluente del reformador = 38,961 atm,

M = Moles totales en el efluente del reformador secundarios 21 537.9 MPH

PASO NoeS

]
T praximada™ > F

T:enl -l lszor(VerLficl: con la temperatura que se asumid),
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PASO MNo.$

Verificar el carbén,hidrogéno y el ox{geno en el efluente del reformador seculf

dario,

COMP. MPH CARBON HIDROGENO OXIGENQ
H, 7 525.7 - 15 051.4 -

N, 2 978.3 - - -

Ar 37.5 - - -

co 1 761.2 1 761.2 - 1 761.2
co, 1 089.7 1 089.7 - 2 179.4
CH, 43,7 43,7 174.8 -
H,0 B 101.8 - 16 203.6 8 101.8
TOTAL 21 537.9 2 894.6 31 429.8 12 042.4

#.6.5.~LFLUENTE EN EL REFORMADOR PRIMARIO,

El calcule de esta corriente es tanblen por tanteo y error.bEsto involuw—
cra la posiciln de una temperatura de salida de los tubos con catalizae~
dor del reformador primario,la cual establece la composicidn de la co-w
rriente de salida y la verificacién de esta por un balance de calor ale-
radedor del reformador secundiaric.lLas reacciones involucradas son lasg ==
nismas que las del reformader secundario.lLos siguientes pasos describen

el procedimiento.

1) Asumir una temperatura de salida real de los tubos con catalizador y

usande las temperaturzs aproximedas descritaz enseguidajcalcular la tem-

peratura de squilibrio,

hbACo UK. TEMPLKATURA APRUXIMAL 3o
HEFCE ACLLE VEL SEJANG 50%p

CONVERCION DEL GAS DE AGUA O°r



2) Asumir les moles per hera de metans que salen del reformazdor primarie.
Calanlar el €O en el afluente del reformader primarie & la temperatura m
asumida y el centenide del metane por medie del balance atémice y 12 cte,
de equilibrio de conversién. Con el menéxide de carbone calculade, deter-
minar la cte. de equilibrie para la reaccién de refermacidn del metane y
verificar para ver sl es la misma que la asumida para la temperatura de -
equilibrie del pase Ne.1l, si ne, continuar iterande hasta que la cantldad
coerrecta supuesta de metans en el efluente del reformader primariegzde la
cte, de equilibrie & la temperatura asumida.

3) Con esta cempesiclén de salida, calcular el contenide de caler de la -~
corriente 2 medida que esta entra al reformader, usando entalpias abselu-
tas molales. AsequrAr en temar en cuenta la generacidn de caler en el - -
elevader (60°F) y las pérdidas en las lineas de transferencia (60%p).

4) Usande entalpias abseluras molales se lleva & cabe un balance de calerx
alrededeor del reformader sSecundario para determinar el conranide de caler
requeride de la carga al reformader secundarie.

Verificar si este calcule concuerda cen el que se& hizo en el pasco Ne.3, -
s1 ne asumir etra temperatura de salids del reformador primaric y comepne=
Zar otra vez en el pase No.l,A causa del rantee y error natural de este -
problema, se recomienda que el contenide de calor del efluente del refor-
mador primaric sea graficade centra la temperatura correspondiente de - -
mode gque, después de tres tantees la temperatura correspondiente al cente
nide de calor reguerido de la corriente se determina.

Asumir las sigulentes condiclenes:

1) Tresifn & la celiaa de los "nbos ~an ~eralicador del ref.rrador prima-

TLO = sed fila ,o.a04 w17 b,
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2)Ganencia de tempersturs en el elevador = co°r
3)Pérdids de temperatura an lg linea de transferencia = Gior
PASO No.1
Asunir la temperatura de salida de los tubos con catalizador = 1 530°t
Los datos de constantes de equilibric de reaccidn a usarse para estas

dos reacciones en este pass éstan dadas en las tablas T6.2 y Té.3 del

apéndice,
REACCION. TEMPERATURA DE EQUILIBRIO(Teq.) CTE. DE EQUILIBRIO(K)
REFORMACION DE METANO 1 463°% Ky = 1049 X 102
CONVERSION DEL GAS DE AGUA 1 513% K, = 1.06

PASQO HO.2

Una suposiciln inicial par: el metanc en el efluente del reformador —
primario se logra asumiendo que la carga del gas natural es ‘puro meta-
ne y.el aumento del volumen de 1& carga del gas seco es cerca de 411 -
durante la reformacidn,esto indica que la cantidad de gas seco que saw
le e8 cerca de 4(2 307 MPH)= 9 228 MPH.De esta cantidad cerca del 16%
€5 metanojpor lo tanto la primera suposicifn del metanc en el efluenta

es de 923 MPH,
HIDROGENO,CARBON Y OXIGENO EN LA CARGA AL REPORMADOR PRIMARIO.

THe H + H + H =10 288 + 20 168 + 217,4 =30 $35,4
carga vapor recire,

TC= ccarg‘ + crecirculaci&n =2 892.9 + 1.7 = 2 894.6

Z0= ocarga + Oleoz =23 + 10 084 =10 107

Sex X = HFH de CO.
CH4= 923 HPH
CO o X

:QZH 2 894,86 T2 w Aw 371e8 = X

H, 0% 1€ 107.0= 2(1 97146 = X) -~ X = & 163.83 + X

2
Hy = 30 685.4 ~2(6 163.8 + X) = 4(923) /2 = 7 332.9 = X
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{COMH,0)  (XI$ 183.8 + X}
K. = ™ I'.» m 1886
2 ™ 1o, 3(h,) * T 971,6 = X)(7 332,35 = X)
0.06%%= 16 027X + 15 324 598 = @

X = 959.,3 MPH de CO

EPLUENTE EN EL REFORMADOR PRIMARIO.

COMP MPH
73.6
Hz & 373
xz 753
Ar 0.5
co 959.3
CO2 1 012.3
CH‘ 923.0
H,0 _7130.0
TOTAL 16 474.8

tcox, e )? (959.3)(6 373.6)%(31.64)°

= 1.39 X 102(No coincide)

Ky = z z.
(M) (HZD)(CH4) {16 474.0) (7 130.0)(323)

Como el procedimiento no coincide,otros flujos de metano de salida se a—-
sumen y se llevan acabo {teraciones hasta que la constantae de squilibric
calculada para la reaccidn de reformacién del metane se iguale a la que -
se da & Ia vtemperatura asumida,

A continuacibn se da un resumen de la solucibn:

CH, &n el efluente » 902.8 MPH

4
€O en el efluente » 376,3 MPH.
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RFLUENTE EN EL REFORMADOR PRIMARIO.

COMP . HMPH

H, 6 438.2

N3 75.3

At 8.5

(ofe] 976.3 Ki = 1.49% x 1.2 {51 ceincide)
co, 1 815.7

Ch, 962.6

H,0 7 999.3

TOTAL 16 507.9

PASO Ne.3

Chlcule dal centenfde de calsr del efluente del refermader primiris a medi-

da que este entra al refermader secundfrie.

ENTALPIA ABSOLUTA MOLAL Q

cone. MPH M LB/HR BTU/LB-HOL(1 513°F) MM BTU/HR
H, ¢ 438.2  2.016 12 973 13 a0 $5.847
N, 75.3  28.813 2 189 14 320 1.978
A’ 0.5 39.948 28 14 328 0.007
co 976.3  28.011 27 347 -34 53¢ -33,712
co, 1 815.7  44.810 44 761 —148 479 -150.881
CH, 962.6  16.943 14 488 -4 940 ~4.459
H,0 7 €93.3  18.915 _127 393 -85 619 —687.771
TOTAL 16 597.9 229 529 ~706.311

Lss dates de las entalplas abselutas melales,s usarse en e&s e pase Yy —-=
« ambici. ef =1 pase Ay-e tenan de las caoslas Te.n, Tele ¥ Te. T mel apénaice.

sLa entalpia del argén es 12 misma que la del nitrégense.




PASO No.4
Balance de calor alredadsr del reformador secundarie para determinar la entalpia
de la carga al reformador primarie.

CARGA DE AIRE(a 850°F)s

ENTALPIA ABSOLUTA MOLAL

COMP. _MPH  BM_ Lb/HE ( BTU/Lb-Mol.) MMBTU/Hr.
NZ 2 903.¢ 28.013 81 322 9 236 28,795
02 781.6 31.999% 25 016 % 508 7.425
Ar 37.¢ 39.948 1478 9" 230 0.342
820 372.2 18.015 @ 705 -91 9749 -34,231
TOTAL 4 094.2 114 515 0,331
'EFLUENTE DEL REFORMADOR SECUNDARTO(a 1 832°F):
ENTALPIA ABSOLUTA MOLAL

CoMP. MPH PH Lb/Hr. {BTU/Lb=Mol, ) MMBTU /Hr.
Hz 7 525,7 2,018 15 172 16 1s0 121.615
NZ 2 978,3 28.013 23 431 16 900 50,333
Ar 37.5 3%.948 1 498 16 900 0.834
co 1 761.2 28,011 4% 333 -31 930 -56.,235
CO2 1 8389.7 44,010 47 958 -144 180 -1{57.113
cg‘ 43,7 18,043 701 1 G690 0.046
azo 8 101.8 18.015 145 954 82 298¢ -066.697
TOTAL 21 537.9 344.947 -707.417

Calor contenido en el efluente = =~787.417 ~ 0.331 « =707.748 MMBTYU/Hr.

del reformador primarie.
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El contenide del caler del reformader primario previamente calculade cencusrda cen
el calculade aquf. Si este ne fuera, se asume otréd temperatura en el efluente del
reformader primaric. y el precedimlente empezar® stra vez en el pese No.l.

$obaba~ EFLUENTE DEL MUTADOR DE ALTA TEMPERATURA,

¥

gl fltime punte que se calcula en laz seccién de preparacifn del gas de sin-
tesis es el efluente del mutader de alta temperatura (MAT). La {nica reacm—
cifn que se necesita censiderar es 1a reaccién de mutacidn.

El precedimiente es tantes Y errar, Y consiste de les siqulientes p&sosy

1) Asumir una temperatura de salida para el MAT Y usande SOOF apreximade al
equilibriv, obtener la cte. de squilibrie.

2y Cen esta c¢te. de equilibrie se calcula la cemposicién del efluente del -~
#MAT., y usando las entalplas absolutas melales se calcula el contenlde de -
calor del efluente del MAT.

3) A una tsmperatura de entrada de 700°F, se calcula e) conrenide de caler
en la carga del MAT.

4) Con el balance de caler, se determin2 sl el caler perdide a través del =
MAT, es igual a - 3% BTU/mel de gas nfinedo. S1 no es asts, asunic otra tem-
peratura de salida del MAT y empezar otra vez en el paso Ne.l.

PAS0O No.l

Asumir una temperatura de salida = 750°F Teq = 800°F

El datc de la constante de equilibrio & usarse para esta reaccibn en este pasc, se -
da en la tabla (T S.4) de la apéndice.

. {CQ) (Hzo)
£ - 0.111

(co,) (H)




PASO No.2

See X = MPH de €O reacclionado.

COMP, CABGA AL MAT
H, 7 525,7
N, 2 978.3
Ar 37.5
co ' 1 761.2
co, 1 089.7
CH, 43,7
H,0 8 101.8
TOTAL 21 537.9

(1 761.2 = X)(8 101.8 - X)
K= 0.111= (758577 + X0(7 505.7 ¢ %)
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EFLUENTE DEL MAT

7 525.7
2 978.3
37.5
1 761.2
1 08%.7
43,7

3 101.8

+ X

- X

+ X

21 537.9%

14 268 890 - 9 863.8 X + x2 w 0.111(3 200 755 + 8 615.,4 X «+ XZ)

9.889 X2 - 10 31%.3 X + 13 358 €06 »0

2

Ralces: xi - 16 775 X. = 1 3%4.5 {solucidn)

Por lo tanto X = 1 394.5 MPH de CO reaccionado.

EFLUENTE DEL MAT:

ENTALPIA AUSOLUTA HOLAL

BTU/Lb-Mol{a 750°F).

COMP MPH
.
“z 920,2
978,
NZ 2 3
Ar 37.5
CO v 36647
CC).2 2 484,2
~ 42,7
ity
hzh & 70 Iod

TOTAL 21 537.9

-46

~-158

- 9

330
490
490
42¢
080
oG

530

S TR AL

irme

Q

HMMBTU/Hr.

74,305
25.28%
4.320
-14.822

-392.702

- %,747
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Les dates de entalpiac melales a usarse en este pase Y también en el pase Ne.3, se

dan &n las tablas T 6.5, T 6.6 ¥y T 6.7 del apéndice,

COMPOSICION A Lh EMNTRADA DEL MAT:

ENTALPIA ABSOLUTA MOLAL Q
COMP,. MEH (BTU/Lb-mel) a 700%p MM_BTU/Hr
H, 7 525.7 8 000 60,206
H, 2 978.3 8 118 24.154
Az 37.5 8 118 0.306
co 1 761.2 - 40 810 - T1.875
co, 1 089.7 ~158 640 -172.870
cH, 43,7 - 17 740 - 0.775
H,0 8 101.8 - 93 328 -756,868
TOTAL 21 537.9% -916.914

Caler a lz entrada = Caler a la salida = Caler perdide

Caler perdide = -916.314-(-931,334) X 10‘ = 14,42 MM BTU/Hr

El caler perdide serfa (-3%) (21 537.9) = .84 HM¥ BTU/Hr

Per le tante, ezts ns es la selucidn y se asume etra temperatura en el efluente del
MAT.

A centinuacidn ze ds vn resusen de 1x seiucidng

Temperaturs del efluente del MAT = soe’r

CO reacclenads = 1 391.6 HPFH

COMPOSICION DEL EFLUENTE DEL MAT.

CoME. HPH COMP. MeH
H, .8 827.3 H,0 6 808.2
N, T 78,3 TOTAL 21 537.9
A% 375
co 459%.6
co, 2 391,3
cHy 43.7



§eT7es CALCULO DEL CIRCUITO DE REFRIGERACION.

Los calculos para un sistema de refrigeracidn dependem de la se-
lucién de los balances de masa y calor alrededor de cada tambor de vape
rizacién. El calcule comienza en el tambor de mfs bajs temperatura y =
les etros tambores se resueslven en orden de incrementsc de 1a temperatu=
ra.

Un tambor de vaporizacién tipico de refrigeracién se da en la —

£ig. 6.7, ¥ ius balances de masa y calor correspondientes soni
Balance de nas&t F + X » L ¢+ ¥y (1)
Balance de calors F Hp + X Hy + AQmwy Hy’ L HL (2)
Las OGnicms variables no conocidas en cada tambor son x y y, as{ -

el par de ecuaciones simultaneas se resuelven,

BALANCE DE MASA Y CALOR TIPICO ALREDEDOR DEL TAMBOR DE VAPORIZACION DE -

REFRIGERACIONS
F,TF Y,To
—————————— it Pt st -—-————.—_———————--——.————‘
r~ |
LIQUIDO DE LA ] l
VALVULA REDUGCTO- i
RA DE PRESION 7 [ 1
]
|
To Q2 0
}
- i
] i
- AN 3
I
|
1

—— o —— e B o M S i W -t v o s o . G i Ak ot s At e

Fe= Carga de la vilvula reductora de presidn al tambor de vaporizacién =

(LB/Hr) @ tempera.ura TF



H_ o=
T'-

Xeo=

Yo

lam

Qow
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Entalpia de la carga (BTU/LB) = EIntalpia del NH, 1iquide a TF'
Temperatura del tambor de vaporizacién.

Fluje de la etapa de mayor presibn al tambor de vaporizacidn (1b/HR)
a temperatura 2.

Entalpia del HH, 1iquide (BTU/1b) a temperatura 2.

Vaper del tanber de vaporizacibdn al combre:or (LB/HR) & temperatura

De (2b)
Entalpiz (BTU/LB) del vapor saturado del NHS a temperatura D.({ T, )

Flujo del tambor de vaporizacién a una etapa de menor presidn (LEB/HR)
a temperatura D. (TD)
Este valor se conoce del balance de masa y calor alrededor de 1a eta-

pa mbs baja del tambor de vaporizacibn.

Entalpia del NH, 1{quida a temperatura D (BTU/1b).
Calor consumido dentro de la etapa de refrigeracifn.

(BTU/HR) = Q1 + Q2

$.7.1.~ PROCEDIMIENTO GENERAL

1.~ Se fijan las temperaturas en los tambores de vaporizacién de =
refrigeracién y en ¢l acumulador de amoniace. Las temperaturas
en les tambores de vaporizacin se dictaminan por los niveles,-
de refrigeracibn que se requieren en el circuite de sintesiz y
por la eficliencia de la compresién en el ciclo de refrigeracibm.
La temperatura esn el acumulador de amonlaco se ajusta por una -
aproximacibn préctica de la temperatura del medie de enfriamien

to 0til para el condesador ae amoniaco, es decir aire & =gua de
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enfriamiente.

Las presiones en les tambores de vaporizacién sen iguales a3 ~
las presiones de vaper del ameniace a las temperaturas dadas.
La presifn en el acumulador de amoniace se fija cerca de 10 =
Psig m&s alta que la presidn de vapor del amoniace para contra

restar la presencia de inertes.

0w

o= &2 fijs ls témperaturs del gas da purga y se cslcula la capa-
cidad térmica del enfriador del gas de purga, 2sumiende que —
tedos les inertes que estén en el sistema zalen en el gas de -
purga.

3.~ 9e selecciens el nivel de refrigeracién para el enfriador del
gas de purga.

4.~ Se& establece el calor total que entra a cada etapa de vaporiew
Zzacibn.

Ss= Se establecen las ecuacienes de los balances de masa y calor -
alrededor de cada tanbor de vaporizacibn, empezande por el tam
bor de vaporizacién en el cual sa cenocen 2 de 4 cerrientes -
que entran § salen del tambor de vaporizacién. Este es ususle-
mente el tambor de vaporizacidn de la terxrcera etapa # =1 de =~
nés baja temperatura de refrigeracidn.

Estos calculoa de los balances de masa y calor establecen la can--
tidad de vapor generade en cada tambor de vaporizacidn por evaporizacidén
& vaporizacién y el amoniace liquido brute que fluye entre las etapas de
vaporizacién. Los vapores generados se envian a la etapk apropisda del -

compresor de refrigeracibn.
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8.~ Se calcula 12 potencia (Hp) del compreser de refrigeracién y
las capacidades térmicas en los interenfriasdores y en el con-
densader de amoniace.

7.~ Se calculan les balances de masa para cada svaporader Y S¢ —-

establece el amoniaco 1fquide nete que fluye entre las etapas.

$.7.2¢= CALCULO DE LOS BALANCES DE MASA Y CALOR EN EL CIRCUITO DE REFRI=

GERACION.

Referente a la fig.6.8, se calculan leos balances de masz y calor
para el circuite de refrigeracién de amoniace basado en el 1{quido Que -
va del tamber de vaporizacién 107~F al tambor de vaporizacién de refrie-

gerante de la primera etapa.

HPH LB/HR
N2 0.8 2244
Hy 1e7 3.4
CH4 2.3 37
Ag 0.2 'y
NH3 5,405.4 91,891.0
5,410.4 91,961.8 = 91,962

Asumir le giguientss
1s~ Se asume que los inertes que entran al sistema de refrigeracidn

salen a través de la purga de refrigeracién.

2,~ Las temperaturas y presiones en les tambores de vaporizacién y
en el acumulador son:
112~ F = -28°F, 0.8 Paig

111- F = 19°F,33  isig
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230-F = 5&°F , 86 Psig.
108-F «108°F ,238 Psig.
3.~ Presifn de succifn en la primera etapa » 14.7 Psig.

4.~ E1 crlor de eutrada se indica en cada tambor de vaporizaciln.

ILUSTRACION.~ Dexrivada de la diferéneia de entalpfa(ver el calculs de 1a

curva de enfriamiento seccidn 6.13).

CALCULOS,— Lo siguiente muestra el caso de todc ¢l producto frioc.

a) TAMBOR DE VAPORIZACION PE LA PRIMERA ETAPA,

DELLOT-'F

e

91962 ib/hr A ~10 °F
A LA 19 ETAPA DEL 105-J

o
Y
o 3
4
X nz-f 125-C 1o-¢
—28 °F 0.8 Psig. LBMM Btu/Hr 31.4MM Biu/he
NHy LIQUIDO [ PRODUCCION
LDEL 1li-F lQ_f’F . BRUTA DE NH3
o B (INCLUYE 1000 Ib/hr

DE VAPOR DE NHj3 DE

5
ALMACEHAJE).
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. Les dates de las entaiplas de emenlace a usarss sn sstes psses se

dan en la tabla T6.1 del apéndice.

1) BALANCE DE MASA

Entras = Salldas

9] 32 Lb/Hr + x = y + 92 858 Lb/Hr H Y= x - 8% Lb/Hr

2) BALANCE DE CALOR

Entradas = Salidas

%1 %62 Lb/Hr( HF a ~1G.F)+ 33.2 MHRTU/Hr + xﬂx

x 19‘?

YH . _2g% * 92 858 Lb/Hr (Hp , _,ge.)

Reselviends para x v y

91 %62 Lb/Hr(32.1 BTU/Lb) + 33.2 HMMEBTU/Hr + x{ 63.6 BTU/Lb.) =

(x = 356 Lb/Hr)(6982.1 BTG/Lb) + 22 858 Lb/Hr (12.8 BTU/Lb.)

(83.6 BTU/LD)(x) + 36 151 288 BTU/Hr = (&€2,1 BTU/Lb)(x) + €49 188 RBTU/Hr.
(682.1 STU/LD ~ 83.6 BTU/LD)(x) =(36 151 988 BTU/Hr - &49 168 BTU/Hr)

(538.5 BTU/Lb)(x) = 35 582 883¢ RTU/Hr

35 562 88¢ BTU/Hr

538.5 BTU/Lbe €5 %29 Lb/Hr

X =
Yy = X = 898 Lb/Hr = 65 %29 Lb/Hr - 8%6 Lb/Hr = &5 ¢33 Lb/Hr.

Cllcule de la capacldzd térmica del cambiader 126-C :

En el acumulader de refrigerante(10%-F), la presién de vaper a
108°F es igual a 239.7 Psig .
HF = Fraccien mel del NHB en el vapsr.

X CoB485 - 4+ 5) = $.%4B' ) . 4,74
0.8515(x) = 4,74 H x = 4,74/8,8515 =« %2.2 Meles/Hr

Fluje tetal al 126-C = 92,2 + 5 = 97,2 Meles/Hr.
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JO ATRAVES DE
——

———

Hg a-28% Hy a-28%p ~

Hy a 19%
Flujo através del 125<C = (6€02.1 = 63.6) X = 1.8 MM BTU

He & 19°F
B y_2a®F " 12.8 BTU/LD

wm——

= 83,6 RTY/Lb

X = 3'3‘3 Lb/HE

CALCULO DEL % DE VAPORIZACION BEL 11i-F al 1i2-F

= £3.6 RTH/Lb

Hq = Caler latente de vaporizacién

% de vaporizacién = (63.6 - 12.8)/7(589,3) X 100 = 8.6 %

B) TAMBOR DE VAPORIZACION DE LA SEGUNDA ETAPA.

126-C
0.88 MM
Bfu/Hr

129-C
5.2 MM

Btu/Hr
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Hy a28%p = €02.1 BTU/LD
- §02,1 = 12.8 = 589,3 BTH/Lb

o

'Y

. 1s-¢
13 :
19°F 33 Pisqg. i;:?g?“
r AL 112-F
- 2
65929 Lb/Hr
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1) BRALANCE DE MASA

X =y + 65929 y = x =65%29

2) BALANCE DE CALOR

2
xax " 55.! 4+ 28423 HM Btu/Hr = yﬁy a 19°F + 65 929 Lb/Hr HL a 19??

x {(104.7 Btu/Lb) + 26.23 MM Btu/Hr = {(x~65 92% Lb/Hr) (617.5 Btu/Lb) +
65.92% Lb/Hr (63.6 Btu/Lb)

104.7 Btu/Lb (x) + 26.23 Btu/Hr = €17.5 Btu/Lb (x) =36 518 073 Bru/Hr
(617.5 Btu/Hr -104,7 Btu/Lb) x = 62 748 073 Bru/Hr

x = 62 748 073 Btu/Hr
{617.5 Btu/Lb =104.7)

x = 122 364 Lb/Hr

y = X~ &5 929 Lb/Hr = 122 364 Lb/Hr -45 929 Lb/Hr =« 56 435 Lb/Hr

CALCULO DEL % DE VAPORIZACION DEL 110- F A ill- T

H, a 5% = 104.7 Bru/flb H o 16%p = 63.8 Bru/Lb

- - . -03a D = - Lh
Hq a 1‘,0.‘, = Hy a 19°9 HL a 19°F £17.5 Bru/Lb =63.6 Bru/L 553.9% Bru/Lb
% de vaporizaciSn = (104.7 —-83.8) / (553.9) x 100 = 7.4%

€) TAMBOR DE VAPORIZACION DE LA TERCERA ETARA.

Y
! —_— L
! n7-c
PRODUGCTO DE iIo-F 9.5 MM
BAJA PRESION of i y
DEL ACUMULADOR 56°F 86Psig. Bu/Hr
A 10B°F e
1534 Lbs/Hr
[eL 126-T 4 34°F | )
+ AL HI-F
. I J

122364 Lbs/Hr
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BALANCE DE MASA
X + 1534 Lb/Hr = y + 122 364 Lb/Hr
¥y = x =120 830 Lb/Hr

BALANCE DE CALOR

KH opogoefr t IBIBIBAE Ry e O Y H L 56% o U P a 56

x (164.6 Bru/Ld) + 1534 Lb/Hr {80.1 Btu/Lb) + 9,5 MM Btu/Hr =

{(x~120 830 Lb/Hr) (626.5 Btu/Lb) ¢ 122 364 Lb/Hr) (104.7 Btu/Lb)

164.6 Bru/Lb (x) + 9622 873 Btu/Hr = 626.5 Btu/Lb (x) =75 699 995 Bru/W»
+ 12 811 511 Btu/Hr

{826.5 Btu/Lb ~164.6 Btu/Lb) (x) = 72 511 357 Btu/Hr

G s e st/ - 156 985 Lb/ur

Yy = X -120 830 Lb/Hr = 156 %85 Lb/Hr =120 830 Lb/Hr = 36 155 Lb/Hr

VAPOR DEL 112- P: &5 033 Lb/Hr
" ® 111=- Ft 56 435 "
" # 110~ F: 36 155 %

VAPOR DE ALMTOt 1000 =
158 €23 Lb/Hr
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-

$47e3e= CALCULOS DE LA POTENCIA tHE) DEL COMPRESOR PE REFRIGERACION B% -

ANONIACO 105-J,DE LAS TEMPERATURAS ®E SALIDA Y DE LAS CAPACIDADES

TERMICAS DE LOS ENFRIADORES.

NOMENCLATURA

Ti « Temperatura de entrada ®r
P, =» Presibn de entrada Psia
T. = Temperatura de descarga ¢ 3
r, - Presifén de descarga Paia

2 = Frctor de compresibilidau

-
L}

Facetor de compresidn politropica
= Eficlenciaé politrepica
Peso molecular del vapor que se comprime

= Cabeza, F, = Lb/Lb

€ & X =
L]

« Capacidad del compresor Lb/HE

BHP= .. Petencia de pare

V‘L = Volumen de entrada real

K = Factor de compresidn adiabfrica cplcv

ECUACIONES:
B 2 T PZ {n~-1/n)
(1) H = 1 545 (n/n=1) prom. 1 -1
M ?,
(2) BHP = W x (H)
) BH .

_ Py (n=1/n)
3T, - T, ——
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a] PHIMER PASW
Vapor del tambor de vaporizacidn de la primera etapa= §5 033 Lb/Hr a -280!

Vapor de almacenamientc. = 1 000 Lb/Hr a 45°F

T, = €5 033 Lb/Hr (~28°F) + 1 000 Lb/Hr (45°F) | _500p
%6 033 Lb/Hr
Pi = 14.7 Psia Pz w 14,7 Psia K= 1.3

Los datos de Té ¥ pc a usarse en estos pasos, se dan en la tabla T 6.8 del

apéndice.

T, =T/, = 433° R/730°R = 0.59 T, - $22.5°r/730%R = 0.85

1 ¢ 2
P =P/ = 14.7 Psia/163% Psia = 0.009

r P

3 c

P_ = 47.7 Psia/163% Psia = 0.029

2

Los datos de Z a usarse en estos pasos, se dan en 1a grifica G 6.6

21 = 0,95 Zz = 0,985
ZPIOm - (21 + 22/2) = .85 + 0.955 - 0.9675
2

N = 1.45 de K = 0,051

Vv, = (3884.3 Moles/Hr) (379 £t /Mol) (1 Hr/60 Min) x 432°R (0.9675) .
1 530oR

19721 ftalmin N = 0.755

- 1.45=1/1.45)
H = 1545 (1.45/1.45 -1) 0.%675 (433°R) 47,7 Psia (1, / wd

17.0 Lb/Lb Hole - 14.7 Psia

H = 5397C,7 fr - Lb/Lb

BHP = o6 033Lb/Hr X 53 970.7 fr. L‘b/Lb = 2384.0
0.755 (33 000 ft. Lb/Min) (80)

t_ = (433%R) 47.7 Psia (1.45-1/1.45) = 622,5°rR & 162%%
2 14.7 Psia
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b) SEGUNDO PASO

1) Primera etapa

. -] (]
T, ={66 033 Lb/Hr) (622,5 R) + (56 435 Lb/Hr) (472 R) . 556.4%R & ,5.4°F
422 468 Lb/Hr ’

Pi = 47.7 Psia P2 = 105.7 Psia
T = 556.4°R/730%R « 0.76 T_ = 712.2°R/730"R = 0.98
¥4 T2
P. = 47.7 P8ia/163% Psia = 0.02% P_ = 105.7 Psia/1633 Psia = 0.060
1 2
= 0,370 Z = 0. w Q.
z, 7 p = 0.975 2 rom 0.9725
v, = {7204 mol/Hr) (375 £t>/m01) (1 Hr/60 Min) (14.7) (556.4/520) = (0,9725)
4 ﬂ7
vi = 14592.6 fcalmin N = 0.753
n = 1.45
_ . 1-&5"1 1-45
H = 1545 (1.45/1.45-1) 0,9725 (558.9 R} 105.7 Psia ¢ / ! -1
17 Lb/Lb mol. 47.7 Psia

H = 44382.8 ft.Lb/Lb

BHE =(44382.8 fr.Lb/Lb) (122 468 Lb/ar)_ 3645.7
(33 000 £t.Lb/min) (0.753) (&0) *

T, = (556.4°R) (105.7 Psia/47.7 Fsia

(1.45~1/1.45)

T, = 712°r & 252°F

Enfriamiento hasta 110°F en 128-c: Capacidad térmica del 128-c

#y 252°F, 105.7 Paia = 743.0 Btu/Lb
H, 110%F, 100.7 Psia = 661.3 Btu/Lb

QiZB-c = (743~661.3) Btu/Lb (122 468 Lb/Hr) = 10 MM Btu/Hr

2) Segunda etapa

T, = 122 468 Lb/Hr (570%R} + 36 155 Lb/Hr (516°R) e g a0
158 6723 Lb/Hr = s o 97,
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91 = 100.7 Psia Pz = 257.7 Psia
O
T, = 557.7 R/730°R = 0.76 T, = 746.5°R/730°R = 1,02
1 2
pr = 100,7 Psia/163% Psia = 0,06 Pr m 257.7 Psia/1639 Psia » 0.16
1 2
0.94 -
z, = Z, = 0,945 2y om = 09425
, 3
v, = (9331.0 mol/Hr) (379 £t /mol) (1 Hr/60 min) (14.7) (557.7/510) (0.9425)
(100.7)
Vv, = 8697.2 ft/nin = N = 0,748
n = 1.45

H = 1545 (1.45/1.45-1) 0,9425 (557,7°R}, _257.7 psia,- , (1+4%.= 1/2.45) . =

17 Lb/Lb mol. = 100,7 Psia,

H & 52 118.1¢ ft -Lb/Lb

BHP = (158 €23 Lb/Hr) (52118.16 fr.Lb/Lb) _ 582.5
(33 000 £r.Lb/min) {0.748) (&0) ®

T, - (557.7°R) (257.7 Psia/100.7 Psia)

{1.45=1/1.45)

T = 746.5°) & 286.5°F

Capacidad térmica del 127 % CA, CB.

Hy 2 286.5%7, 257.7 Psia = 750.8 Btu/Lb
H, a 108°F « 164.6 Btu/Lb
H, 8 108°F . §33.8 Bru/Lb

Q = (750,9 Btu/Lb —&33.4 Btu/Lb) (158 623 Lb/Hr) + ©33.8& Btu/Lb -164.6 Btu/Lb)x

{157 056 Lb/Hr) = 92.3 MM Btu/Hr

€.8 CALCULO DE LA CAPACIDAD TERMICA DEL REFORMADOR PRIMARIO EN LA SECCION DE ~

RADIACION, INCLUYENDO LOS ELEVADORES.

6e8.1s= Procedimiento general.= La capacidad térmica del reformador primaric
en la seccibén de radiacibn, incluyendo los elevadores, se calcula -
ook la wontabilidad de la wananclas del ca.or sensibie y ¢l calor de
reacciln. bste se ilustra grdficamepte enseguica, cor los pases ne--

cegarios para el ¢alculo.



Temperacura de sdlida del -

L ~ T "reformador primarie T,
Temperatura de entrada nn_,I
el reformador primario Ti Hsi Aﬂso
Aﬂr a 50°F Temperatura de referencla -
= = TeQor

PASO 1) Se calcula Aﬂsi basado an ti hasta T60°F

PASO 2) Se calcula AHB’ basads en TGO.F hasta Tb
PASO 3) Se calcula AHt a co°9 de calores de formacibn a GOOF de los reactives

Y productos.

un nétodo alterno de calcule es através del uso de entalplas absolutas molales,

Los 2 mftodos se calculane.

6.8.2.~ BALANCE DE MASA ALREDEDOR DEL: REFORMADOR PRIMARID.

(Ver seccidn €.6.4 ¥ 6.6.5)

CARGA DE GAS RECIRCULACION VAPOR DE REFOR~ CARGA AL REFORMADOR
COMP.  NATURAL (MPH) DE H2 (MPH) MACION (MPH) PRIMARIO {MPH)
Ny 36.9 38.4 75.3
H, 115.3 115.3
Az 0.5 0.5
co, 11.5 11.5
CH, 1919%.5 1.7 1921.2
C,H, 133,28 113.8
c.H 136,.1 136.1

3's
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RECIRCULACION VARPOR DE REFOR=
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CARGA AL REFORMADOR

COMP o NATURAL (MPH}) DE Hg {HPH HMACISHN (MPH) PRIMARIC (MPH)
Cyfiygig  ©0.0 €0.0
CSH12'3 ’02 902
co
Gas seco 2307.0 155,9% 2462.%
10 084,0 10 Qa4.
Haﬂ
TOTAL 2307.0 155,9 10 084.0 12 546.9
EPLUENTE ?EL FORNMADOR
COMP PRIMARIO (MPH
Hz 753
Hz 6438,2
P
icez 1015.7
902,
(CH, &
cHe
CyHg
Cafi0ts
C5“12'5
co 97643
Gas seco 9408.%
TOTAL 16507.9
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Asumir que la carga al reformader primazis ss precalentéda a aso°p antes que ~
esta entre en la seccidn de radiacibn. De 1la seccibn §.6.5, la temperatura del

efluente del reformador primario es de 1513°F. anf, este entra & 1los elevaderes
la ganancix de tempsrarura en les elevadores es de so°r, por lo tanto el efluen

te del reformader primirio en los elevadores etk & unad temperatura = 1573'?;

METOD® USANDO CALORIAS DE REACCION

1) Calcule de H de entrada & 950‘?

COMP, MPH Lb/Hr AHgi (Bru/Lb) Q_(MM Bru/Hr)
NS‘ 0.5 20 227 0,003
Rz 753 2 108 227 0.47%
ce, 11.5 506 218 0,110
Cﬂ4 1 921.2 30 739 664 20.411
CZHG 133.8 4 014 18 2.481
¢:3H.8 136.1 5 %88 587 3.395
CHageg 600 3 480 560 1.949
Clynn, 9.2 662 548 0.363
Hz 115.3 231 3070 0.709
co ‘ - - - -

Gas seco 2 462.9

HZQ 10 084.0 181 512 422 78518
TOTAL 12 546.9 106,500

Los datos de calores de reaccidn del Ar, N, ¥ CGZ, & usarse en este pasc A las -
dos temperaturas, se dan en la gréfica 6 6.7 y G.6.8 para el Hy en la 3. 8.9 y —

G €.10, y la del Hzo en la G 6.11 ¥ G §.12 del apendice.
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2) Calculo de H de salida a 1573%F

COMP. MPH Lb/Hr AHgo (Btu/Lb) Q (MM Btu/Hr)
Az 0.5 20 398 0.008
N, 753 2 108 398 0.839
<o, 1015.7 44 891 398 17.787
cH, 502.6 14 442 1310 18,919
Hy & 433.2 i2 876 5295 63.178
ce 87€.3 27 329 402 10.986

Gaz seco % 408.6

BZO 7 098,3 127 787 756 96,607
v
TOTAL 16 507.9 213.324

3) cCalcule del . caler de reaccidn de los caleres de formacidn (Raferencia 0%

ENTRADA]
COMP, MPH AH, {Btu/mol) MM Btu/Hr
Ac 0.5 - -
N, 7543 - -
co, 11.5 -169 220 ~1.947
CH, 1 921.2 - 32 100 -61.671
SPL 133.8 = 36 200 - 4844
CyHy 136.1 - 44 300 - 6029
CMyoig 60.0 - 53 200 - 3,192
Colyneg 9.2 - 82 4%0 = 0.575
H, 115.3 - -
co - - 47 €00 -
Gas seco 2 482.9
H,0 10 084.0 ~104 000 ~1048.736

2
TOTAL 12 546.9 -1126,994




SALIDAs
COMP, MPH AHp Btu/mol) MM Btu/Hr
Ar 0.5 - -
N, 7543 - -
co, 1 015.7 ~-169 290 ~171.947
CH, 202.6 - 32 100 - 28,973
Ha & £38.2 - -
co $76.3 - 47 600 - 46,472
Ges sece 9 408.6
H,0 7 099.3 -104 00C ~738,327
TOTAL 16 507,9% ~-985,719

ﬁ: = ~985,71% HM Btu/Hr —(-1 126.994 Stu/Hr) =« 141,275 MK Btu/Hr
Capacidad térmica en el reformador = (213,324-106,500 + 141.275) MM Btu/Hr =

248.0%9% MM Btu/Hr es decirs 248 MM Btu/Hr

Los datos de calor de fermacién del CO,, CO Y H,0, se dan en la tabla T.8.%

los del cg4, CZH‘, CSHB' C4H10 ¥y CSH12’ se dan en T 6.10.
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Wsande €1 mecodes alterms de entalpfas absalutas molales.

ENTRADA A 950°F

COMP, MPH (Bcul;nol) MM l(:u/il:
Az 0.5 10 000 0.005
N, 75.3 10 000 0.753
co, 11.5 ~155 700 -1.791
CH, 1 921.2 - 14 200 -27.281
c Mg 133.8 - 7500 - 1004
C H, 13641 - 4200 0,572
CHiors 0.0 - 1 400 -0.084
Cstyarg ’.2 200 0.008
H, 115.3 » 750 1.124
co -

Gas seco 2 462.%

H,0 10 084.0 -%1 100 ~918.650
TOTAL 12 546.9 ~947.5

Capacidad térmica en el reformador = «§87,407 MM Bou/Hr ~(=-347.5 MM Btu/Hr) =

250,085 MM Btu/Hr es decir: = 250 KM BEtu/Hr

105 datos de entalpias absolutas del Ag,‘Nz Y HZ’ a usarse en este paso a las -
dos temperaturas se dan en la grifica G %.13, los del HZU eil G 8234, dsi ce, =n
G .15, CH, en G.6.16 ¥y G 6.17, CH  en G 6,18 y G B.19, c388 en G 6.20 y G 8.21
C Hq o1 G 6.22 y G 8.23, CH 5 en G 6.28 Y G ®.25.



COMP.,

»
i)

N

co

1

)

376.3

MPH
0.5
75.3
015,7
902.6

438,.2

Gas seco 9 408,46

0
H,

TOTAL

§.% TEHPERATURAS DE ENTRADA

7

16

093,3

507.%

SALIDA A 1573°F
(Btu;:oll
14 800
14 800
-147 700
- 3 %00
14 250

- 34 100

- 85 000

1.114
-150.019
- 3.520

91.744

- 33,292

~503.441

~$97.407
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Y SALIDA DEL MUTADOR DE BAJA TEMPERATURA.

6+9.1.~ Procedimeiento.~ EL

de entrada y salida

procedimiento para la obtencidn de las temperaturas

del MBT, consiste de calculos de equilibrios quimi-

cos pars determiner 12 temperatura de salida del MET, con esto ¥ un bae

lance de calor en el HMBT se determina la temperatura de entrada,

El procedimiento se describe a continuacibni

1=

2.-

3.-

4=

Con el efluente del MET de la seccidn 6.6.3, se calcula la constan-

te de equilibrie para la reaccién de mutacién. Con esto, se derermi

na la temperatura de aquilibric correspondientes.

Calcular T salida basado en T aproxXimada = -50°F

Calcular la perdida de calor clircundante a =38 Btu/mol de gas hfimedo

Calcular las entalpfas absolutas de salida basados en T salida.

Asumiz la temperatu.2 ¢~ entrada, cilculaxr las enta

£

- A

is absolutas =

de entrada a esta temperatura asumioca, calcular la desviacidn entce

el calor de entrada calculado a la temperatura asumida y el calor de
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sntrada reals 51 esta dentro de 1% usar la temperztura asumida come
la temperatura de entrada, sino asumir otra remperatura y repetir -
el paso 5.

Be9+2,~ BALANCE DE CALOR ALREDEDOR DEL MBT.

COMP. EFLUENTE DEL MAT (MFH) EFLUENTE DEL MBT (MPH)
32 8 827.3 9 211.6
N, 2 978.3 2 978,3
Ar 37.5 37.5
co 459.6 5.6
C02 2 391.3 2 77543
CH, 43.7 43.7
Gas sece 14 737.7 15 122.0
HZO & 800.2 & 415.9
TOTAL 21 537.9 21 537.9

1) Keg = (€92) (Hp) _  (2775.3) (%211.6) _ ., ,
(co) (H,0) (75.6) (6415.9)

Teq = 536°F (T §.3)

2) Asumir T e@proximadamentemsy 50°p
T salida = 486°F
3) Perdidas de calor en el MET = =38 Btu/mol de gas himedo.

Perdidas de caler = {~38 Btu/mol) (21 537.% mol/Hr) = ~0.819% MM Btu/Hr

Los datos de entalpias absolutas del Ar, RZ Y HZ' 2 usarse en el paso 4 y5 a =
las dos temperaturas, Se dan en las gr&ficas G §.13, del H,0 G €.14, del CO,9—-

G ‘115‘ el CH4 G Baiv Y Sal 00 la G a.26,
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4) E1 contenido de calor en el efluente del MST a 486°F

COMP. MPH (Btulnol;.) a 486°F MM Btu/l»lr'
H, 5 211.6 & 500 59.875

N, : 2 978.3 & 600 19,657

Az 37.5 6 600 0.248

ce 75.6 ~42 400 -3.205

co, 2 775.3 -161 100 ~447.101

CH,  43.7 - 20 500 - 0.89%

Gas sece 15 122.0

#,0 6 _415.9 - 85 200 -610.794

TOTAL 21 537.9 -382.216

5) Asumir la tepperatura de entrada al MBT = 460°F

COMP, MPH (Stu/mol) a 460°F MM ngu/ur
H, 8 827.3 & 300 55.612

N, 2 978.3 & 400 19.061

Az 37.5 § 400 0240

Co 45%.6 -42 500 -19.533

C02 2 391,32 =161 300 ~385,717

CB4 4347 - 20 800 - 0.9%09®

Gas seco 14 737.7

H20 & 800.2 = 95 400 =848,739

TOTAL 21 537,% -975,985

Calor que entra -=Calor que sale = Calor perdido.
(~9795.985 MM Btu/Kr ~{=982,216 MM Etu/Hr! < -0,.219 MM Btu/Hr

2,231 MM Btu/Hr H-0.21% HM Bru/fic
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AHORA VERIFICAR LA DESVIACION DEL CALOR REAL DE ENTRADA.
Calor de entrads = Caler perdido « Calor que =sale
» ~582.216 MM Btu/Hr + { - 0,815 MM Btu/Hr )
= =383.035 MM Brtu/Hr

% Dife m =5793.385 MM Bitu/Hr =(-%83,035 MM Btu/Hr) x 100 = 0.31 % esta bien
583,035 MM Btu/Hr

T entrada = 450°F

6.10.~ TEMPERATURA DE SALIDA DEL KETANADOR.

€.,10¢1s= Procedimiento generazl.- 1L0S gises secos de entrada y salida del meta--
nader se calcularon previamente en las secciones £.6.1 Y 6.8.3 respac-
tivamente, la cantidad de agua del sistemz de eliminacidn de co, vy la
cantidad formada en el metanador, se deben adicionar estas para Obewew
tener el flujo total de gas hlmedo através del metanador. Con ese y un
balance del calor ejecutade alrededor del metanador se puede obtener =
12 remperatura de salida del metanador basada en gue se conoce la teme
peratura de entrada al metianador de 500“?. Los pasos siguientes deta—
llan el procedimientos
1) Se obtiene la cantridad de agui al metanador del sistema de elimina

cidn de CO. conociendo la presidn del vapor ejercida por el agua

2
en el domo de la absorbedora de COye

2) A estea cantidad se adiciona el agua formada en el metinada:acordig

donos de lags dos reacclones slguientes:
o(o . = 0
co, + 432+dCH4 + 282
P
co & 3H21—C}{4 + H20
Pata conside, <cinnas paia el balanse te masa :+ asume gue toucs los &xidos de

carbono reaccionan,

-
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3) Usande entalpfes absolutas molales se calcula el calor contenide en
iz cargs 2l metanador a §00°F

4) Usando un factor de perdide de calor atravis del metanader de =20 -
Btu/mol de carga de gas himedo, se calcula el contenido de calor =
del efluente del metanader.

5) Se asume una temperatura del efluente del metanador y se calcula el
calor contenido en el efluente, ver si esta es igual que la obteni~
da en el paso No. 4, sino se continua asumiendo temperaturas de sa=

lida hasta que la igualdad exista.

€.10.2.~ CALCULQ DE LA TEMPERATURA DE SALIDA DEL METANADGR.

Se asume lo sigulente

1) El sistema de eliminacidn de Co, es MEA al 30%

2) L& presidn en el domo de 12 absorbedora de CQZ = 415 Psia

3} La temperatur: en el domo de 1la absorbedora de Co, = 100°%F

Paso No. 1.- Gas seco en la absorbedora de CO, = 12 359.2 MPH

Presién de vapor del H20 de la solucibn de MEA ya mencionada en el do-
mo de la absorbedora de CO, = 0.8 Psia (G 6.27)

Sea ¥ » Moles por hora de agua

Y . _0.8 Y = 23.% MPH
12 351.2 415-0.8




CARGA AL METANADOR!

COMPONENTE

h: ﬂ? h?

Gas seco

HZO

TOTAL

MPH

$ 211.8
2 978.4
37.5
43,7
75.6
12.4

12 35%.2
23.9

12 333.1

185

Pase No.2.~ Agua formada en el metanador = 2 (COZ) + CO

Agua del metanador = 2349 + 2 (12.4) + 75.6 = 124.3 MPH

! EFLUENTE DEL METANADORS

COMPONENTE
Hy
Ny
Ap

CHy

Gas sece

H20

TOTAL

MPH

8 %35,2
2 978.4
37.5

131.7

12 082.8

124.3

12 207.1

Paso No.3,~ Contenido de calor en la carga al metanador.

Temperatura de entrada = €00%F
Los detos de enralpla: ehselutas nolales Gei AL, Koy ¥ HZ’ 4 USAr =i eSte paAsSS y ~

tambiln en 2i 5, se dan en la tabla G G.13;del H

en G 6.16 Y COC en G §.26.

2

G en & #euk, CO

2

4

=
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CoMP, MPH 1 ;nggzgg;? s s00°F i 3:u/a:
N, 2 278.4 7 400 22,040
H, 3 211.6 7 300 67.245
co 7506 -41 500 ~3.137
ce, 12.4 -158 800 ~1.982
cH, 43,7 -1% 100 ~0.835
Ar 37,5 7 400 0.278
Gas seco 12 359,11

Hy0 23,9 -34 200 -2,251
TOTAL 12 383.1 814358

PaBa Hosd.~ Calor perdido » (=20 Btu/mol)} (12 383.1 mOl/Hr) =

”06248 MM Btu/i{r
Conrenido de calor = 81,358 MM Btu/Hr -0.248 MM Btu/Hr

on el afluente, = 81.11 MM RBrtu/Hr

PRs50 NOwSe= Asumir T salida = 590°r

COMP o HPH B (Btu/mel;I; §30°F MM gét/ﬁr
NZ 2 978.4 8 100 24,125
Hy 8 335,2 7 %00 70,538
cH, 131.7 ~17 500 -2.344
Ax 37.5 8 100 0.304
Gas sece 12 082.8

HZQ 12463 ~83 400 -11,810

TOTAL 12 207.1 81.063
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El calor coentenlde eefncide con el que se calculd previamente.por lo tante, =

la temperatura da solidn del metanador es de 690°F sy Y Do es neCesario hacer

&8 tanteosts

§.1%.= TEMPERATURS DE SALIDA DEL REACTOR DE SINTESIS DE AMONIACO Y CAPACIDAD -

TERMICE DO, CAMBIADOR DEL REACTGR DE BINTESIS,

Es%i %o~ PROCEDINMIENTO.

pfats]

cantidades calculadas en esta seccién, se sstablecen como

resultods de ejecutar balances de calor alrededor de varias =~

partes del reactor de sintesis. Los balances de masa en el re¥c

Cox

Los

se establéecieron en la seccidn 6.4

caomponentes que forman las corrientes del procese pueden =

dividirse en dos grupos con el propesito de establecer los baw-

lancaes de calor.

al

b)

to=

Somponentes reactivos (es decirc Hyy Hys ¥ Nﬁs). Se USAn ==
entalpias melales absoluras para sstos componentes, a fin
de calcular el calor de reaccidn.

Cemponcntes no reactivos {(es decir CHy ¥ A:)' No es necesi-
rio usag eutalpiaa molales absolutas para estos componentes
ya que ¢llos no participan en ninguna reaccibne

£n embos casos las sntalplas especificas se determinan a -~
14,7 Psia y el efecto de la presidn elevada en la entalpla
S Gedpsewlde

El procedinientce es como sigues

Las temperaturas de la carga al reactor y del efluente del
Yad. frfc ds) cambtiador se fijen por la proiuccidn ¢ amo—-

nicce, la accibn del catalizador y las consideraciones de -
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la temperatura mfxima de operacibn. Influilda también por -
estos factores esta la proporcidn de carga que se introdu=
ce come tire, es decir, desviando alge de carga del inter-
canblador.

2o La entalpla de le carga al reactor se determina a dos tem—
peraturas convenlentes, tomadas del paso 1.

3o= L& temperatura en el efluente del reactor se encuentra por
el balance de calor total despufs de asumir una p€rdida de
calor permisible an el reactor,

4.~ Se determina la capacldad térmica del lade frio del inter-
canbizdor del reactor.

Se= Se lleva & cabs un balance de calor alrededor de las camas
de catalizador para determinar la temperatura de los efluen
res de las camas de catalizador.

6o= Finalmente se l1leva a c2bo una verificacidn en =l intercan-
biader para determinar la capacidad térmica en el lade ca=

lientes
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$e7Te2e= CALCULO DE LA TEMPERATURA DE SALIDA DEL REACTOR ¥ DE LA CAPACIDAD =

TERMICA DEL CAMBIADOR.

El balance de masa total en el reactor, se determind en la seccién -

£.4 y es el sliguientet

ENTRADA SALIDA DELTA

Lbrrel /Hr Lb-mel/Hr Lb-~mol/Hr
12 958.5 10 213.% =2 714.8
38 788,38 30 €45,.0 -8 143,.8
1 280.0 € 709.2 +5 429,2
& 447.6 6 447.6 0.0
1 8%4.3 ) 1 89%4.3 0.0

$1 339,.2 55 910.0 -5 429,2
Entrada = {GSF + Recirculacidn) ~Liguido en el separador secundario.

1¢> Fijar la tvemperatura en la carga al reactor de 285°r.

Pars facllidad de calculo ze asume que 2/3 de la cargapasan
atravis del intercambiador, y el remanente 1/3 entrara como
carga fria entre las caxas de catalizador., Para considerar
1a temperatura del efluente que se enfria en el intercam—
bilador, los calculos se llevan acabo completamente para dos
temperaturas 177°F Y 800°F. Normalmente & 800°F proporciona
ré la m&s severa operacién, porque la capacidad térmica se
incrementa y la diferencia de temperatura media logariemica
se reduce comparads con el uso de 770°F. Debido a que 1los =
calculos son los mismos, solamente se harén para la tempera
tura de 5900?.

2+~ Entalpfas absolutas molales para "2' Ha, y‘NHa, se dan las
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gréficas G 6.13 y G 6.28, entalpizs apropiadas para CH; Y-

Arx; =& gbtienen de las gréfices G 6€.30, G 6.31, G 6.32 ¥ G

633,

Lb-mol /Hr

12 928.5
38 788.8
1 280.0

& 447.6

1 594,3

61 339.2

Lb-mol /Hr

12 928,5
38 788.8
1 280,0

6 447.%

1 894.3

81 33%.2

(285%p)

Btu/Lb-mol

5 180

5 100
~10 600
(460 x 16)

(%6.5 x 40)

{800°7)

Btu/Lb-mel

8 850

8 700

-5 350
{844.5 x 18)

(163, x 40)

10‘ Btu/Hr

§6.970
197.823
-13.568
47454
7.312
305.991
(1

10" mBtu/Hx

114,417
337.463
-6.848
87.120
12,351

544,503

&
3e= Calor a la entrada del resactor = 305,991 x 10 RBtu/Hr {como

carga).

Calor perdido en el reactor = 0.5 x 10‘ Btu/Hr (asumide)

Caicr de salida del reactor = 305,9%1 x 10

Btu/Ht

6

= 305,491 x 10‘ Btu/Hr

Bru/Hr ~0.5 x 10°

Como sa& conoce la composicibn y el flujo del efluente del —=

resctor, ssto es una simple razén para decir que la tempera-

s
tura dada corresponde a una entalpia de 305.491 x 10 Btu/Hr,



e DETERENCIA
50 385472
30%, 101 141530
¢ 5844697 117,578
T délersnetas uns wusde er mwe lab entalpfan vazien ineslnon-
CrEDLLIeOReNLAY Ton 4 Fonnerdtiara.Por o raunte Ja intepnlit o=

- . . 5 c
POEC 0olencl 8 Deudpasstuce corsespondlentes o 30C.491 2107 BTUSAR .

$305,497 BTU/AC = 285.471 BTU/Hr) x 18
{7 - 500 )

{297,101 BTU/Hr - 285.471 ATU/HE) x 18°

{ 758°F - 380%)

T o 5430F

4o-- Lo porcibn de la cargas al reacter que va al intercambiader pasa
através de unes anulos entre la cenas.i (- catzlizader y o) zosl o=
plente a presidn,dende este sirve para mantener frie el reciplente
a presidn,por lo tente,el calor abserbide del gas equivale a 7°p de
aumento de la temperatura en les anules.

Calor abssrbide « 2/3{544.5€3 BTU/Hr — 385,491 BTU/Hr) X 1!6 x

7°F -
— ——) = 2,161 x 10" BTU/Hr.
200 P - 245°F

gnralpfa de lo carga =(2/3 x 345,491 BTU/Hr) +(2.161 BTU/HE) x 1.‘

{

al comblader. - Z0%.155 x 18° BTU/HE.

Encalpia de la Caraa = 7/3{544,.583 X 1.‘ ¥TU/Hr) =383,602 xllh BYU/HT.
s la bali - wel LaEi.

Capacidud témmica «{ 363,002 »TU/Hr —~ 206.155 BTU/Hr) x 16°
{Lado frie). = 1564847 x 18" BTU/Hr.
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S5.= Un balance de calor alrededor de las camas de catalizador =

Bam

comprende los siguientes términoss

(Calor de la carga a la salida del intercambiader) + (Caler

de la carga de enfriamlento) = (Calor en el efluente de las

camas de catralizador)

+ {Calor absorbido en los anulos +

(PErdidas de calor)=(363.002 x 10‘ Bru/Hr) + (1/3 x 305.991 x

106 Btu/Hr) = H + (2.161 x 10‘ Btu/Hr) + (0.5 x 10' Btu/Hr)}

Donde H = Calor en el

efluente de las camas de catalizadore.

-

e
H = 462,338 x 10 Bgu/Hr.

Otra vez por interpolacién se determina la temperatura corres

pondiente a esta entalpia.

.
£462.338 Btu/Hr =337.710]1 Btu/Hr) x 10 -

(T ~750 F)

(514,697 Btu/Hr -397.101 Btu/Hr) 10‘

(1 000°F ~750%F)

T = 589°F { Temperatura en el efluente de las camas de catalie=

zador).

Entalpia del efluente
al intercambiador.
Entalpia del efluente
del intercambiadore
Capacidad témmica del
intercambiador.

{Lado calientée).

= 462,338 x 106 Btu/Hr

= 305.491 x 10° Bru/Hr

= (462,338 Btu/Hr =305.49%1 Btu/Hr) x 10

= 156.847 x 10G Bru/Hr.

@
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La capacidad térmica se verifica con los valores determinae
do en el paso 4.
La operacién del intercambiador para el caso de 800°p se re

sume come sigues

40 852 Lb-mol/Hr f—p 2927 Pz = —» 800°F —»
Intercam—~
%—545°p 4 —ibladere i 868%F 4—£55 910 Lb-mol/fiic

Pare objete de comparacibn, el resumen equivalente para el -

case de 770°? se da ensequide:

40 892 Lb-mol o - °
3 wol/HE b 282 T P 770 P —%
&——54501’ [ WJB_LE_E_.._J 868°r4+—55 810 Lb-pol i

Capacidad rérmica » 147.584 % 10G Btu/Hr

8s12.~ CURVA DE ENFRIAMIENTO DEL EFLUENTE DEL MUTADOR DE RAJA TEMPERATURA.

$e12,1.~ PROCEDIMIENTO GENERAL.—~ El efluente del MRT 52 enfria hasta su =

punto de rocfo antes de entrar al rehervidor del agotador de C02

para mindmizar las condiciones corrosivas en el rehervider.

Por lo tante el problema de la construccidn de una curva de en--—

fri

amiente del fluente del MBT se empies: con el diato de 1k tem-

peraruri de rocio. De ahi una curva de enfriamiento se construye

al

a3 condicicnes del separador de gas crudo.

El procedimiento para les calcules es el siguiente:

G

Se determina el cambio de entalpia del gas seco en el efluen
te del MBT; de la salida del MBT al separador de gas crudoe
De esto, 2l cambio de enralpiz se calcula sobre cualguier =
porcidn en el rango de temperatura,

ot SULURE Wid Len.eralul@ de rocic, | & [e4losld 18 [Apde—

clgad rérmice pera entitiar el efluente e, "ol 3 est® fRli~e

peratura.
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3,« Se calcula la cantidad de agua de enfriamiento vaporizada =-
pare satisfacer esa capacidad térmica.

4,~ Se calcula la presidn parcial del agua en la mezcla del - -
efluente del MBT y del agua de enfriamlento y se obtiene la
temperatura de saturacidén, es decir, la temperatura 2 la ~-
que la presién de vapor del agua es igual a la presidn par-
cial del agua en la fase vapors. Si la temperatura de satura
clén es igqual a la temperatura de rocio supuesta, entonces
se tiene una solucidn que coincide, de otra manera, retorna
mos al paso 2 con otra suposicibn.

5.~ Despuls de obtener la temperatura de rocio, la curva de en-
friamiente se construye del punto de roclo & las condicio=-
nes del separador de gas crudo.

9912224~ CONSTRUCCION DE LA CURVA DE ENFRIAMIENTO.

La temparaturz del efluente del HBT se obtuvo en la seccibn 6.%.
Las condiciones en el separador de gas crudo son 1500? y a&proximadamen-
te 415 Psia.
1.~ EIl cambio de entazlpfa del gas seco se calcula paraz el rango
de 150 a 486°F.
La entalpia para el H, 5e obtiene de G 6.9, la entalpfa - -
para el CH, se obtiene de G €.2% y G $.30, las entalplas —
apropladas para el Nz‘ Co y CO,, se obtienen en G &+7, ¥y -

del Ar en G €,32 ¥ G .33
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ARG 158°F ~— 486%F)

COoMP. Lb-mol /Hr Lb/Br Btu/Lb 106 Btu/Hr
H, 3 211.6 18 423 1 165 21.463
N, 2 978.3 83 13%2 8545 7.130
Ar 37.5 1 500 44.5 0.067
co 75.6 2 117 86 0.182
co, 2 775.3 122 113 87.5 10,074
CH, 4£3.7 699 0.153
TOTAL 15 122.0 228 244 39,069

Razén de cambio de la capacidad térmica con la temperatura =
(39.069 x 10G Btu/Hr) (4SGOF -ISODF} = 11%& 277 Btu/Hr o?
Més tarde se necesitarfn los siguientes datos para los calculoss
Agua en el efluente del MBT = 6415.9 Lb-mol/Hr & 115 486 Lb/Hr _
Entalpia del Héo en el efluente del MBT = 1 233,3 Btu/Lb (Extrapolacidn a presién
total en un siscema de 2 fases, 4BG°P y 415 psilal.
El agua usada como enfriamiento es una porcién del condensado calentado en el = =
separador de gas crudo y as{ estarf a 150°F, es decir, a una entalpia de 117,99 -
Btu/Lb. Los datos de entalpias del vapor de agua saturado se dan en las tablas ==
T 6.11 ¥y T 6.12,
2.~ Suponer la temperatura de rocisc = 3e0°F
Entalpia del agua = 1180.0 Btu/Lb (360%F y 415 Psia)
Calor liberado al enfriar el efluente del MAT =
(116 277 Brusir °F (486°F -360°F) + 115 486 Lb/Hr (1 233 Btu/Lb -1 180 Btu/Lb =
20.795 x 10° Bru/Hr.
3.~Agua de enfriamiento vdporizada por el calor liberado =

PSP REITECIE PS¢ -l .&/l‘i!

{118us s uTuU/Lb -117.9 Btu/Lb)

- < w'“[ LQ"“’
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Csntenide de agua en el efluente del MBT + agua de enfriamiente de la mezcla =

115 486 Lb/Hr + 19 557 Lb/Hr » 135 863 & 7 S#3.5 Lb-HelHc
{415 Psia.)(7 583.5 Lb~Mel/Hr.) = 137.6 Psiae
(7 5¢3.5 Lb~Mel/Hr + 15 122 Lb-Mel/Hr)

4,~ Presibn parcigl =
del agua,

Temperatura ds saturacibn = 351.6°F (76.12)

Existe una diferencia de §.5°F entre la temperatura de rscie supuesta y la ~=o

teaperatura de saturacidn resultante.

Para acercar mls estes 2 valeres,es necesirle supsnec una temparatura de recie

mis baja,entences nks calsr se libera,resultande una mayer vaperizacidn del a-

guz d& enfriamianta ¥y ceme censecuencia unk mayer temperatura de zaturacién.

2.- Supener temperatura de recfe = 353% p

Entalpla del agua = 1 176.3 BTU/Lb. (a 353°F y 415 Psia)

Caler disipade en el enfriamients del efluente del MRT =

116 277 BTU/Hr .F(AIG.F - 353%F) + 115 486 Lb/Hr(1 2333.38TU/Lb - 1 178 BTU/LD) =

¢

22,848 x 19  RBTU/Hr

4
, ‘ e 22,848 x 18 RTU/Hr
3o~ Agus de enfriamlents vapsriZida = [ 1763 BTU/LD - 117.9 5707053

per el c2ler liberads. = 29 331 Lb/Hr

Centenlde de agua en el efluente del MBT + agua de enfriamiente de la mezcla =
115 486 Lb/Hr + 2¢ $31 Lb/Hr = 13& 317 Lb/Hr.

13é 317 Lb/Hr
18 LB/Lio-Hel

= 7 573 Lb-Mel/Hr

(415 Psia.)(7 573.2 Lb-Mel/Hr)
e s ™ L 13‘.5 B i...
4.- Fresibn parcial » (o + 15 122 Lo-Mel/ic.) - oie2 Fs

del agua.

*
Temperatura de saturacién = 352.2 F {T6.12)
Hay una diferénciz de 3.1 entre 1o zemperatuis ge racle supuesta y la tempera -

tuUrR rasultdnté.is selucién se «Lepti.
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Se~ E1 resumen de los resultades de los calculos en los pasas. del

1 8l 43

Lb-mol /Hr Lb/HE
Gas seco 15 122.0 228 244
Agua 7 573.2 13¢e 317
Gas himedo 22 695.2 364 561

Temperatura después del enfriamiento = 353°F

El calculeo de la curva de enfriamiento se simplifica, llevéne-
dola a cabo en dos partes, es decir, calculando las capacida--
des térmicas de enfriamientc para el gas seco y el agua separa
damente.,

Capacidad térmica de enfriamiento del gas seco.

ENTALPIA 4
TEMPERATURA {REF. 150°F)

°r) (Btu/Hr)
353 116 277 (353 -150) = 23.604 x 10°
300 116 277 (300 ~150) = 17.442 x 10°
250 116 277 (250 =150) = 11.628 x 10°
200 116 277 (200 -150) = 5.814 x 10°
150 116 277 (150 ~150) = 0.0

L& separacidn del agua entre las fases vapor y liquido a cada -
temperatura en la tabla del agua de enfrlamiento esta determina
da por la presifn de vapor del agua a esa temperatura.

Agua como vapor = (Presifn de vapor del agua, Psia} x 15 122
{ Lb-mol/Hr ). 415 ={Presibn de vapor del agua)
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CAPACIDAD TERMICA DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO,

PRESION DE VAPOR  AGUA COMO ENTALPIA DEL AGUA COMO
TENFS DEL AGUA. VAPCR. VAPOR. LIQUIDO.
(°r) {Psia) (Lbcmgllﬂr) {Btu/Lb) {Lb-mol/Hr)
353 7 573.2 1 17643 0.0
300 €7.013 2 912.1 1 148.0 4 661a1
250 29.825 1 170.9 1 121.2 & 402.3
200 11.526 432,0 1 094.5 7 141.2
150 3,718 136.7 1 067.8 7 436.5
ENTALPIA ENTALPIA ENTALPIA
DEL LIQIIDO TOTAL (REF. 150°F)
(Btu/Lb) (10° BtusHr) (16° seusmn

160.350 141.941

269.6 82.795 64.386
21%.5 48,811 30.402
162 .0 30,106 114697
117.9 18,409 0.0

CURVA DEL EFLUENTE DEL MBT « AGUA DE ENrRIAMIENTO,

ENTALPIA
TEMP, CONDENSADO (REF. 150°F)
o s
( F) (Lb/Hrc) (10 Btu/Hr)
353 0.0 (23,804 + 141.941) = 165.545
300 83 800.0 (17,442 + 64.386) = B1.22%
250 115 241.0 (11.828 + 30.402) = 42.030
200 128 542,0 { 5814 + 11.897) = 17.511

150 1z 857 { wali 3 vl ) o Gee
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curva final de enfriamiento se da en la figura §.®

- datos de enralp{as de vapor del agua saturada se da en lag tablas T 6.11 y -

'e12 del apéndice.

3.~ ENFRIADORES DE AMONIACO EN EL CIRCUITO DE SINTESIS.

La corriente mezclada del gas de sintesis fresco y la recirculacibn del - -

reactor de amoniaco se enfrla para condensar el producto de amoniaco que se

( separa de la cargk al reactor en el separador secundario. El enfriamiento -

fe realiza usando una combinacidn de agua de enfriamiento, amonlaco refriee

gerante y recuperacién de refrigeracidn de la garga al reactor.

Obviamente el mayor uso de agua de enfriamiento y recuperacién de refrigera

cidn reduce la carga de refrigeracién realizada por el compresor de refrige
racibn, resultande asi una operacibn mis barata.

El flujo mezclado se establecid en la seccibn 6.4, junto con la condicién -

final de la corriente después de enfriarse,

1--’

2."

El procedimiento es como sigue:

Calcular la temperatura de descarga de la corriente mezclada del coOmw——
presor de gas de sintesis.

Calcular la temperatura de rocio de la corriente mezclagda.

Calcular la separacién lf{quide/vapor a varias temperaturas entre 13 ~-—-
temperatura de rocioc y la condicibén final.

Determinar las entalpias y graficar la curva de enfriamiento.

A partir de la curva de enfriamiento, se obtienen las capacldades téreea
micas individuales de calor y los flujos correspondientes.

El procedimiente se ilustra usando los datos de la seccibén 6.4, que se -

resume como sigues
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CORRIENTE MEZCLADA VAPOR DE SALIDA LIQUIDO DE SALIDA

COMP. DE_ENTRADA (Lb-wmol/Hr) (Lb-mol/Hr) {Lb-mel /Hr)
N, 12 934.1 12 928.5 5.8
H, 38 805,.5 38 78a.8 16.7
CH, 6 456.5 6 447.:6 8.9
AX 1 895.7 1 89%.3 1e4
NH4 6 584,5 1 280.0 5 304.5

6 876.3 61 339.2 5 337.1

( Temperatura desconocida) (-10°F, 2 100 Psig y L/V = 0.08703)

le=

S,

Ls temperatura de descarga se determina usando el método de la = -
seccién 6.7 Y en nuegtro caso es ae 155°F.

El punto de rocio se determina como resultado de un calculo de tzn
teo Yy error que involucrk suponer und temperaratura, encontrar las
constantes de equilibrio vapor-liquide (Ki) a la remperaturik St~
puesta y a la presibdn apropiada, calculando la composicidn del - =
1fquido (X, = Yilxi) que estard en equilibrio con el vaper, y pro=
bandoz:!.i a ver si es jgual a 1.0.

La temperatura supuesta se ajusta hasta que la lgualdad se alcance
La presiln actual obviamente cambiarf en todas partes del procese
de enfriamiento, pero para construir una curva de enfriamiento « -~
congservadora y rambién por simplicldad, aqui se usa la presibn - -
final (2 100 Psiqg) y también en el paso 3 que sique.

Los datos de equilibrioc vapor-lfquido a usarse en este paso y tame
bién el pasmo 3 se encuentran en las graficas G 6.1, G €.2, G 6.3,
G 6.4, Yy G &.5 del apéndice.

O
Temperat~a supursta = 790 =
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coMp. Lb-mol/Hr Y3 Ki (79%pi2 100 pgig) %
N, 12 934.1 0.19399 4 0.0030
hz 38 805.5 0.58200 78 0.0075
CH, 6 456.5 0.09683 19 0.0051
Az 1 895,7 0.02843 58 0.0005
R & 584.5 0.09875 0.11 0.8977
TOTAL 66 676.3 1.00000 0.9138

La temperatura supuesta anteriormente es muy alta, por lo tante se hace un& nueva

lsuposicibn = 73°F

COMP » Y3 X1 (73°F;2 100 pPsiq) _Xi

ma 0.1%399 &3 0.002%
Hz 0,58200 84 0.006%
EH‘ 0.09683 20 0.0048
AL 0.02843 &2 0.0005
Nﬁa 0,09875 C.l 0.9875

1.00000 1.0026 (Bastante cerca)
3,~ E1 calculo de tanteo y error usado para determinar la separacidn -~ =«

1f{quido=-vapor de la corriente mezclada a una temperatura particular -
ful ya descrita en la seccidn 6.4,

aqui se registraran Onicumente los calculos del pasc 3. El amoniaco ¢
refrigerante se dispone a 56'?, 19%F Y ~2a°F, las temperaturas con—-
venientes que se obtienen en los enfriadores por el lado del procesd
son respectivamente 71°F, 34°F Y -10°F. El calcule de la separacidn
vapor-1fquido, se lleva a cabo a 71°F, 34°F Y 15°F.

para ahorrar tiempo, unia supesicién inicizl de (L/V) & cualquier teme

peraturia »e o tiene lLaulenao mind qr&fi & ‘e /Y .ontre TenpRiIdilUa.
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Ya tenemos los 2 puntos finales de esta grifica; es decir la tempexa-—

[«]
rura de rocio (73 P, L/V = 0} y las conidiciones an 21 ssparader sew-—

cundarie {-10°F L/V = 0.08703).

711°F

La interpolacibn lineal entre los 2 puntos dados a un valor inicial -

de L/Y = 0.002 da 71°F.

Ssuponiendo (L/V) = 0.002

coMe. Py (Lb-mol/Hr) ki (71°F32 100 Psig)
N} 12 934.1 70
H, 38 805.5 as
CH, § 456.5 20
Az 1 895.7 63
NH4 6 584.5 0098
66 §76.3

probando una nueva suposicién de (L/V) = 0.0025

F+)

COMP o P{ (Lb-mol/Hr) Ki (71 ry2 100 Psig)
N, 12 934.1 70

H, 38 805.5 a8

554 6 458.35 20

Ar 1 895,7 63

NHqy § 584.5 0.098

66 676.3

\ gaslante cerca)

Vi (Lb-mol/Hr)

12 933.7
38 804.6
6 A55.%
1 885,.6

& 452.8

s ————————————

VvV =66 510.0
L = 133.7

L/V = 0,001

Vi (Lb-mol/Hr)
12 933.6

38 804.4

& 455.7

1 895.6

¢ 420.7
Vv = 665100

L o= 1.6"3
LS = (o2 st
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Metiende los datos que acabamos de obtener en la gr&fica (L/V) contra temperatura
se ve que la gr&fica no es una linez recta, sino curva. Una suposicibn razenable
inicial (LAV) para les 34°F ez 0,05

Supssicibn de (L/V) = 0.05

COMP o Py (Lbmel/Hr) Ky (34%p;2 100 Psiq) Y4 {(zb-mel/Hr)
W, 12 934.1 105 12 927.9
H, 38 B0S.5 125 38 790.0
oK, & 456.5 3s & 447.3
z 1 895,7 85 1 894.6
H, 6 584.5 0.052 3 356.8
TAL 6 676.3 V = 63 416.6

L » 3 259.7

LAV = 0.,0514

Prebande una nusva supesicién de (L/V) = 0.053
ﬁong, Pi (Lb-mel/Hr) K3 (34°Pj2 100 Psig) Vi (Lb-nel/Hr)
Ma 12 934.1 105 12 %27.0
32 38 805.5 125 38 789.1
334 6 458,5 35 ® 446,7

1 8%5.7 85 1 8845
L:3 6 S584.5 0,052 3 260.9
TOTAL 66 678.3 Vv = 83 318.2

L = 3 358.1
LV = 0.,05303

(Bastante cercale.
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Supesicién de L/V -~ 8.87 i5F_

CoMP. Pi (Lb-mol/Hr) Ky (35°F§2 100 Psig) Y1 (Lb-mel/Hr)
Hz 12 934,21 130 12 927.1

HZ 38 805,.5 155 33 788.0

CR, £ 456.5 4% & 446,7

Ar 1 895.7 T 1 894.3

NH3 6 584,5 0.038 2 236.,2
TOTAL 66 676.3 YV = 82 292.3

L = 4 384,90

LN = 0.07038

Prebande una nueva suposicién (L/V = 0,0708)

CoMPo Pi (Lb-mel/Hr) K1 (15°F;2 100 Psiq) Vi (Lb-mel/Hr)
NZ 12 334.1 130 12 927.1

32 38 805,5 155 38 787.8

CH4 8 A56.5 46 6 446.5

AE 1 895,7 8 1 89%4,.3

NH3 & 584.5 0.03¢ 2 223.7
TOTAL 66 878.3 V = 62 279.5

L = 4 3%.8
LN = 0.0708
{Bastante cerca)
4.= Qcurren varies preblesas cuande calculames las entalpias para la censtruccién
de la curva de enfriamiente, Primere ne se tienen les dates de las entalplas de =
les gases disueltes (N,, H,, CH,, Y Az) en la fase liquida de amenface.
Segunas, el us& ae entélplas we cesponentes individuales ne se vale para una mez-

cla de vaper cuande la temperatur: 5 & esta cerca del punte de recie, porque el
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calor da la mezcla ne se desprecia y usénde dates de cempenentes individuiles -
se despreclia cualquier efecte de la mezcla. En el case del reacter de amsniacs
se pueden utilizar les dates individuales de cada cempenente debide & que las -

temperaturas astln muy arriba del punts de recie, (Ver la seccién 6.4).

Se= La selubllidad de les gases en la fass 1iquida de amenface eg pequefis (Ver
les calcules anterieres de vaperizacién), per le tants se trata teda la fase ~
1fquida cems zmen{ace pure. Cen relaclién a les dates de entalpia de la mezcla =
de vapor cercea del punte de recis, se sbriene una selucién parcial usande las -
grhficas G §.34, G 6435, G 6.38, G 6,37, ¥ G 6.38, dende se dln.entilpinu de la
megzcla 33T de H, ¥ No» centeniends cantidades especi{ficas de NRB. Les dates de
centenide de Hﬂa ne encentrades directimente en las grificas, se ebtienen per -
interpelacién. Les inertes (CH4 Y A;) se censideran tedavia usande ¢l dats de la
rentslpia individual de cada cempenenté. Lz gr&fica G €.39 se usa Para Preper—--

cisnzr les dates de entalplas del ameniace., Natar que les dates de entalpia de

la mezcla de vaper se refilere a la misma base,

#.~ Capaclidades térmicas del CH, ¥ Ar

Se encuentran dates adecuades de entalpfas en las grificas G 6.2% y G 6.32

coME, Lb-mel/Hr Btu/Lb-mel (~10°F - 155°F) 10° Beu/nr
CH 6 456.5 (140 x 16) 14.463
p.; 1 895.7 (28.5 x 40) 2.161
TOTAL 8 352.2 16.624

»*
frepercisnande un range de temperaturas se pueden sbtener entalplas intermedias,
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7.~ Capacidadaz térmicas del NH,e R, ¥ N

TEMP, PASE_LIQUIDA PASE_VAPOR
e (Lb-mel/Hr) (Btu/Lb-mel) (10° Bru/Hr) (Lb-mel/Hr) (%mel NH3) (Btu/Lb-rel)
155 ) - - 58 324.1 11,29 4 210
[ - - 58 324,1 11.29% 3 580

71 116.3 17 x (=283) = 0.808 58 158.7 11.84 3 568

34 3 357.5 17 x (=325) -18.558 54 977.6 5.93 3 330
‘A5 4 396.8 17 x (=34€) -25.882 53 %38.6 4412 3 200
-10 5 33i7.1 17 x (=373) 33,843 52 9%7.3 2.42 3 055

ENTALPIA
MEZCLADO (REP. =10°F)

10‘ Btu/Hr 106 Btu/Hr 10‘ Btu/Hr
245,544 245.544 117.480
208,808 208.800 80.73%
207.336 208.536 78.472
183.075 164.525 36.461
172.6%4 146,742 18.678
161.907 128,084 0.0

8.,~ Curva de enfriamlente:

TEMP. ENTALEIA DEL NH,,H, ¥y N, ENTALPIA DEL CH, y Az ENTALPIA TOTAL
(°) (REF.~10°F,10° Bru/mr) (REP.—10°F,10° Btu/Hr) (REF.=10"F,10° Bru/mr)
155 117,480 16,624 134.1

73 80.736 8.362 ’ 8s.1

7 78,472 8.161 86.6

34 36,461 4.433 40.9

15 18,678 2,519 21.2

-10 8,0 0.9 0.0
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La curva final de enfriamiente se da en la figura 6.3%

%o~ El primer pass en el calcule de la capacidad térmica individual delzcapbiéder
de calser, se determina psr la cantidad de caler que seri absprbida per el agua -~
de enfrizmiente. Asumir que la temperatura mis baja que se puede ebtener en la =
corriente de precess cen el use del agua de enfrianmlente es de 100°F.

Capacidad térmica del cambiader de agua de enfriamiente =

{134.1 ;Btu/Hr =104 Btu/Hr) x 10G » 30,1 x 105 Btu/Hr

El siguiente pase es determinar la capacidad térmica de la refrigeracién recupera
ble cen la carga al reacter, Asumir que la carga al reacter se calentarf hasta —
75‘?. La capacidad térmica para calentar la carga al rpeacter de -10’? a 75‘? 5 -
calcula usande les valeres del pase 8.

Capacidad t&rmica del CH, y Ar = 8,564 x 10‘ Btu/Hr

Capacidad térmica del NH,, Hy ¥y N, = 52 %%7,3 Lb-mel/Hr (3 650 Btu/Lb-mel =3 055

Btu/Lb-mel) = 31.533 x 106 Bru/Hr.

Capacidad tetal = 40.1 x ‘10i Btu/Hr.

Una temperatura cenveniente para el lade cazliente del cambiader de recuperacién de
refrigeracién es 15'?. Por elle la fracclén de la carga al separader secundarie e

que pasa através de este cambladsr ess

: 40.1 Bru/Hr « 0.4843
{104 Btu/Hr =21.2 Btu/Bg)
La fraccién remanente que pzsa através de les enfriaderes de amenface que estin a

56°F y 19°F &8 (1 ~0.4843) = 0.5157

La capacidad térmica tetal para enfrixr la carga al separador secundaris de 100%F a
71%F o5 = (104 Bru/Hr -86.6 Bru/Hr) x 10° = 17.4 x 10° BrufHr.

La capacidad térmica del enfriader de ameniace que esta a 56°F =

& , -
174 5 o <ru/Hr % 04515 - %4 x 10 aru/fHioe



208

La capacidad t&rmica tstal para enfriar la carga &l Scparader secundarie de 71.
.

i
a 34%F = (86.6 Btu/Hr -40.8 Bru/Hr) x 10° = 45.7 x 10° Bru/ur

La capacidad térmica del enfriader de amenface que esta a 19°F =

45.7 Beu/Hr x 0.5157 » 23.5 x 105 Btu/Hr

La entalpia de 1a mezclz resultante de les efluentes del lade caliente del = —=
enfriador de amenface a 34°r Yy en el cambiasder de caler de recuperacién de refri
geracién.s (0.5157 x 40.9 Bku/Hr) + (0.4843 x 21.2 Bru/Hr) = 31.4 Btu/Hr

Con este valer sacames de la figura 6.5, la tempeératurs gsrrsspandiente que es —
igual 2 25'?.

La capacidad térmica tetal de refrigeracién =

(9.0 Btu/Hr+23.,5 Stu/Hr+31.4 Bru/Hr) x 10‘ = §3.8 x 10‘ Btu/Hr

La capacidad t&rmica de refrigeracién =

[
{134.1 Btu/Hr =40.1 Btu/Hr) x 10 = 83.% x 10‘ Beu/He {Cesncuerda)

$o14.~ SISTEMA DE ELIMINACION DE CO» CON MEA,

$.14.1.~ DESCRIPCION DEL PROCEDIMIENTO.

Les pases principales en el disefie de un zistema de eliminacién de co, =

cen una selucién de MEA al 30% en pess, sen les siquientess

1.~ Censciends el fluje de carga y la csapesicidén del gas rice en CO2s se
establece un balance de masa del gas sece, asuniende 0.01% en velumen
{Bazs seca) de €O, que sale de la abssrbederia. Se =stablecs 18 tamee
peratura de la selucifn pebre que entra a la abserbedera, el gas que
sala se supene que se¢ enfris a la temparatura de la selucién pebre.
El csntenide de agua en el deme de la abserbedera se determina de les
dates de presién de vaper del agua en ssluclenes de MEA.

2.~ Se hace una supesicidn de la temperatura de la gselucién rica que sale

de la abserl:ciera rdsSaga a&n expsasiencias pasavas.
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El fluje de HEA requeride se determinz del CO_ abserbide per unidad

2
de masa de MEA. Para esta&blecer la abssrcidn, la sslucifn rica s= -
supene que alcanza 230% del COZ en equilibrie en la carga cen respec
te a1l gas rice en Co2 que entra.

Ahera se puede cempletar un balance tetal en la abserbedera, usands
el englebade Ns. 1 (Ver fig. 6¢.11).

Finalmente la validez de la tempersturz supuesta en el pase 2, se =
prueba cen un balance de caler usande el englebade Ne.1l.

Si el balance ne es censistente, entences se reterna al pase Ne.2 y
e nedifica la temperaturs de la selucidén rica.

La preslén de eperacidn de la agetadera se determina psr la presidén

de salida del CO, prsducide. Una mayer presién del Co2 suministrade

2
reduce les cestes de cempresién si este se manda @ una planta de ~--
ured, per le tante la presidn mixima permisible esta limitada per——
que el resultade de eperir a alta temperatura causa dificultades de
corresibn.

Teniends establecids el perfil através de la agetadsra y del tam
ber de refluje, el balance de agua usands el englebade Ne.2, da el
fluje de agua de reposicién. La temperatura del preducte de CO2 -
serf escegida ral que se requiere una adicién pesitiva de agus al -
sistema para evitar la pssible p&rdida de preductes quimices cests—
ses; 81 el agua se tiene que eliminar del sistema para mantener el
balance, La temperaturiz en el tamber de refluje que también se = -=
puede determinsr, de mznera de tener un balance de agua en el siste

ma cen MEA, tante coms la remperatura del tamber de refluje sea o=

razenatkle,
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Se calculan las capecidades térmicas del interenfriadeér y deéienfri-
ador de la selucilén pebre,

El caler que =ntra al sistema através del gas de precese y 1es re—
hervideres de vapsr, se determina basfndesz en el requerimiente de
62 500 Btu/Lb-mel de Co2 eliminade.

Se lleva a cabe un balance de caler usande el englebade” Ne.Z y se -
determina per diferencia la capacidad térmica del cendensadere

El métode simple para estimar el fluje en el deme de la agetadera es
recalcular el fluje de agua a partir de la capacidad térmica del cen
densader, asumineds quec la temperatura en 1 dems es5 1 misma que la
de la gelucién rica. Esta es unz supesicién razenable debide a que -

la temperatura en el plate superier esta influida per Z efectes cen—

traries que apreximadamente se cancelarfsn uns al etre, ;

a) La selucién de MBA rica se enfria ceme resultads de la vaperiza-—
clén debids & 1z reduccién de presisn.

P} La selucidn de KEA en el plate superier sa calienta cen el vapsr
ascendente.

Nermalmente el ceontenide de agua en el dems Se ha encentrade que es

apreximadamente 0.7 mel/mel de CGZ'

Se calcula el balance de masa slrededer de la agetadera,

Se hace un balance de caler alradeder de la agetadera pars verificar

el balance de masa usandes 1 anglsbade Ne.3,

Se establece un balance de masa en les rehervideres basede en lag —-

entradas de caler y en les flujes de vaperizacidni
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€.14.2,~ CALCULO DE LOS BALANCES DE MASA Y CALOR EN EL SISTEMA DE ELIMINACIOHW DE

CO0,, CON MEA«

i S———

El gas rice en CO2 que se va a tratar es el sigulentes;
come., Lb-mel /HE Lb/Hx
L 2 %78.3 83 392
H, % 211.8 18 423
CK‘ 4347 65%
A§ 37.5 1 500
caz 2 775.3 122 113
co 5.8 2 117
GAS SECO TOTAL 15 12248 228 244
HZO 136.7 2 A6l
GAS HUMEDO TOTAL 15 258.7 230 705

El gas que est& sarurade cen agud, esta dispsnible 2 158’? y apreximadamente 415 =

Psiae

1le~ Sed X = Lb-mel/Hr de c02 en el deme de la abserbedsra.
El gas sece en el deme de la abserbedera excluyende el Co2 -
{15 122.9 Lb-mel/Hir =2 775 Lb-mel/Hr) = 12 348:7 Lb-mel/Hr
£1 centenids de <o, en 2l dsms de la sbssrbaders =

0.01 % en velumen (sece)

= 0.0001

_ X _
(X +# 12 346.7)
X w12 Lb-mel/Hr $ 53 Lb/Hr de CO,

El gas sece en el dsme de lo abserbedera (Incluyende C02) =

{12 346€.7 Lb-mel/Hr + 1.2 Lb-msl/Hr) = 12 347.3 Lb-mel/Hr
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La seluclén pabre que va & la abserbedera se enfria a 100°F Y se asume que tiene
un centenide residual de 602 de 0,13 MOL de CGZIHOL da MEA despuls de agetarse,
De la gr&fica G 6.27 se ebtiene una presidn de vaper para une sslucién ascuesa de
MEA &l 30% en pess y 2 una temperaturzs de IOO.F igual a 0.8 pPsia.

Sex YoLb-mel/Hr de agua =n el deme de la abssrbedera.

¥ . 0.8
12 347.% (415 -0.9)

¥ = 23.B Lb-mel/Hr & 428 Lb/Hrx
Ahera se pueden cempletar las celumnss en moles y en libras en la tabla 6.2.

La capacidad de absercidn de lz solucidn de MEA me encuentra per diferencia.

BALANCES DE MASA ¥ CALOR PARA EL SISTEMA DE ELIMINACION DE COZ CON MEA

TABLA Ga2
Gas rice en co, (150°F y aproximadamente 415 Psial.
COHP« Lb-mel /HE Lb/Hr Btu/Lb 10‘ Btu/Hr
N2 2 378.3 83 382 23 1.3%318
HE 5 21146 18 423 308 S.874
CH4 43,7 639 48 0.034
AL, 37.5 1 500 11 0,017
C02 2 775.3 122 113 (1) (1)
o 5.8 2 117 23 0,049
GAS SECO TOTAL 15 122,0 228 244 7.6%2 (1)
HZO 1387 2 461

GA3 HUMEDO TOTAL 15 258.7 230 705
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Dsne de la abserbedara de CO2 (100%p Yy apreximadamsntas 415 Bziz} {2j
COMP. Lb-mel/Hr Lb/Hr Btu/Lb 10° Bru/ur
Nz 2 278.3 83 392 10 0.834

Hz y 211.¢ 18 423 135 2.487

CH4 43.7 538 21 0,015

Ax 375 1 580 5 0.008

ce, 1.2 53 (1) (1)

co 75.6 2 117 10 0,021

GAS SECO TOTAL 12 347. © 186 184 3.385 (1)
ﬁzb 2348 428

GAS HUMEDO TOTAL 12 3747 108 #1312

Les dates de cntalpial se sacan de las grificas G $.7, G 6.9, G 6.2% y G 6,32 del

apéndice.

Capacidad de absercidén de la selucidn de MEX {(3)
COMP, Lb-mel/Hr Lb/Hr

CO2 2 774.1 122 080

HZO 3 112.9 2 Q33

TOTAL 2 887.0 124 093

Netass

{i) E1 balance de caler del gas sece excluye el Co, e

(2) E1 alte fluje masice de la sslucién de MEA, significa que el gas en el deme de
la abserbedsra se enfria a la remreratura de la sslucién pabre gue entra.

{3) Se asume que ns hay selubllidad de les gases seces wds que del CO, e

2+= Se Esuge una temperiatura de 168‘?, a la selucidn de MEZA rica en co2 que sale =
de la arrorbeders.

3e= La presidn parcial del co, eu €l gas rize en ;GZ =

2 775.3 Lb-mel/Hr x 415 Psix 75.5 Psia
15 258 Lb-mel/Hr




214
| De 1la gréfica G §.40 a 75.5 Psia Y 160’?, se sebtiene una selubilidad igual a 0.62%
HOL de COZ/MOL de MEA, para una selucifn 30% en pess.
Selubilidad del CO2 » 0.62% x 44/61.08 = 0.4531 Lb de C02/Lb de MEA,.
Selubilidad del CO, = 0+3 x 0.4531 = 0.13593 Lb de cozfnb de selucién de MEA
(Libre de 002)
Selubilidad real del C02 = 0.8 x 0,135%3 = 0.10875 Lb de C02/Lb de solunifc de.MEA.
{Libre de co,)
Centenide de co, en la selucidn pebre = 0.15 MOL de COZIHOL de MEA (Asumida)
4 b n = 0.15 x 44/61.08 = 0,1080%
ol o » = 0.10808 x 0.3 = 0,03242
CO, @bserbide = (0.1087.5 -0.03242) ~ 0.07633 Lb de cozlLb de selucién de MEA
(Libre de C02)
Circulacién de MEA = 122 050 Lb/Hr/0.07633 Lb de CO,/Lb de MEA (Libre de coz)
" = 1 59% 10% Lb/Hr (Libre de COZ)
co, en la selucidn de MEA = 1 5%9% 10% Lb/Hr x 0.03242 = 51 843 Lb/Hr (Libre de C02)
Seluclén pebre = (1 599 109 Lb/Hr + 51 843 Lb/Hr) = 1 650 %52 Lb/Hr
De la grifica G 6.41, para el case del efecte del co, disuelts en la densidad de una
selucién 2l 30% en pese de MEA, se ebtiene una densidad igual a 1.047 g/cn3 2 0415 =

meles del CO,/MOL de MEA y a 6o”r.

Fluje velumétrice de la selucién pebre = 1 650 952 Lb/Hr - 25 270 yt3/Hr (A 60%F)
3
62.4 x 1.047 g/cm
25 270 ?‘raiﬁr X 7.481 Gals x Hr = 3 151 Gll./luin. (A GO.P)
1 Fe 80 min,
4+— MEA que entra a la abserbasdera en la selucién pebre =

0e3 x 1 53% 109 Lb/Hr = 47% 733 Lb/Br é 7 854.2 Lb-mel /Hr.
Agua que entra en la abserbedera en la sslucién pebre =

(1 598 109 Lb/Hr ~479 733 Lb/Hr) = 1 1:% 376 Lt/Hr § &2 187.w Lb=mol /Hi ¢
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Ahera se puede hacer la figuram 6.12 dende se sbtiene la sslucién rica sumande le
abserbide per la selucién de MEA a la sslucién pebre que entra a la abserbedera.

La selucién rice es = 47% 733 Lb/lr x 188
(479 733 Lb/Hr + 1 121 409 Lb/Hr)

. v
Centenide de 502-3 952,3/7 854.2 = 9.5032 meles de Coalnol de MEA

= 25,58 % en yeso de MEA

Debide a que la cencentracién de la selucidn rica es astante cercadel 36%, pe——
denos usar la grifica G $.41 para ebtener 1a densidad de la selucién rice igual a
1.112 g/c-3 a 68,5032 neles de cozlncl de MEA y & 60°F,

Fluje velumétrice de lx selucién rica = 1 775 049'Lblux = 25 421 rtalu: = 312
1,119 g/cm’ x 62.4
€al/Min.

Se=~ El balance de caler alrededer de la abserbedera sc da en la tabla §.3, y ceme
se ve, asta dentre de un 0.25% del valer real, le que es muy aprexizade.

En seguida se da una breve explicacién de varies términes. Lesz cambies del caler -
gsensible del gas sece (Excluyende el Coz) Yy de la seluciéa de MEA pebre sen evidea
tes, sin embarge les tfrmines que invelucran el Co, ¥y agua, denide ecurren cambies
de fase ssn més cemplicades y requieren de mbs cuidade,

El gas sece (Excluyends el coa) pasa através de la abserbedera y se enfria de 150®
1 199’!. El caxbis de entalpia se sbtiene cempletande la tabla 5.2 dende las ental
plas aspecificasi: se ebtuvieren de las grificas G $.29, G 6.7, & 6.9, ¥y G 6.32.
Para calcular este caable de encllyiis se uss la referencla de H = & a 60.!.

El efecte de la presién en la entalpla se desprecia per pequefie y tedes les dates
Bs temen 2 14.7 Psia.

La selucifn da MEA pabre se calienta de 100‘ ] 163'! &€n gran parte per el caler ==
liberade en la absercidn del Co,. 0,87 Btu/Lb ®F es el caler especifics medie de -
una selucién al 39X en pese de MEA, centeniends 0,15 meles de COZIHOL de MEA, y se

ebtiene de la gré&fica 6 6.42,

Se usa la referencia de Hw= 8 a 163’?, para el co, disuelte en la selucidn de MEA.




£
‘Por lo tante para la fase vapor de CO;,1a entalpfa es la puma cel calor de absog
cibn a 168°P(asuniendo 750 BTU/LD de CO,) y un término de calor sensible en la -
fase vapor.Sin embargo,linicamente necesitamos exprssar el €0, que se absorbe en
en este fase,puesto que el Co2 no 2bsorbide sufre Onicamente un casblio de calor
sensible y se incluye separademente.
E1l caler especifico del CO, tomado de la gréfica G6.7 es 9.4 BTU/Lb-Mol CFP.E1l -
agua que entra con el gas rico en CO, se condensa en su mayor parte y sale con
la solucidn de HEA.Se usa H = 0 8168°F para el agua en fase liquida,por eso la
agua condensada tiene cero de distribucidn.
Cualquiér calor de mezcla del agua de la solucién de MEA se desprécia.

BALANCE DE CALOR ALREDEDOR DE LA ABSORBEDORA.

TABLA 6.3

ENTRADA it
Enfriasiénte del gas geco{Excluyendo coz) « (7,692 BTU/Hr -3,365 BTU/Hr) = 4.327

X
W
e
»

wn
PN
w

CQ2 absorbldo = 122 860 Eb/Hr x 750 BTU/Hr.
= 2 T74.1 Lb-Mol/Hr (9.4 BTU/Lb-Mol SF)(i50°F - 166°F) = C(.469

O
Enfriamiénto del CO, = 1.2 Lb/HE(9.4 BTU/Lb-lol ®r1(150°F - 100°F) = 0.001

no absorbido.

Agua entrando con el = 2 461 Lb/Hr{1 126.1 BTU/L: -~ 135.% BTU/LDb.) = 2.437

gas rico en COZ'

MOTAL 57.841
SALIDA 108 u/ur)

(<]
Calentamiénto de la = 1 650 952 ib/Hr x 0.87 BTU/LD °F(1680? - 100°F) = 97.87

solucibn pobre.

o
Co2 absorbide y saliendo a 168 F e Q.0
Agua condensada y saliendo a 16&°F = Got
Agua saliendo del domo = 428 Lb/Hr(i 1S BTL/LE -~ ~ 2.% 2Tl .} = __ed-l

de la absorbedoras

TOTAL
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6.~ Para los prepbsites de este calcule, la presién del €O, de suministre (A la

2
planta de Urea) en el tamber de reflujs se censidera de 3 Psi. Se censidera una
P = 4.5 Psi en el cendensader y las lineas aseciadas. La caida de presién en -~
la agetadera es normalemnete cerca de 3 Psl a asf la presién de eperacién en la
bage de la agetadoras es de 10.5 Psig € 25.2 Psia. Para encentrar la cerrespen—e
diente temperstura de eperacibn se determina per el calculs de prueba y errer.
Se supene una temperatura y se sacan las cerrespendlentes presienes de vaper -
del co, ¥y del agua en selucienes de MEA de las gréficas G §.40 y G 6.27.
De la grlficn"G €.40 se ebtiene una presién de vaper del CO, igual a 0.7 Psia &
247%r Yy para una selucibn de MEA al 36% en pese; centeniende 0.15 Melez de cozl
Hel de MEA. De la gr&fica G 6.27 se ebtiene unaz presién de vaper del agua igual
a 24.5 Psia. Para unk selucién de MEA al 30% en pese; la presién tetal es (0,7
Psia + 24.5 Psia) = 25.2 Psia, que es el valor que se requiere,
7= Una temperatura cenveniente en el tambor de refluje es de 140‘? Y la cerres
pendiente presidn de vaper del agux es de 2.8886 psia.

Sea Z = Lb-mel/Hr de agua en el preducte co,
Z 2.8886 Psia

3 774.1 Lb-mel/Hr — (17.7 Psia - 2.8886 Psia)

Z = 541.0 Lb-mel/Hr & 9 738 Lb/Hr de agua Lbemel/hr Lb/Hr
Pérdida de agua cen el preducts co, 541.0 9 738
Agug cendensada en lxz abserbedera 112.% 2 033
Agua de repueste (Per diferencia) 428.1 7 705

8.- La selucién de MEA rica en CO, se calienta de 168°F a 220°F {Es la temperatuw

2
ra que cenviene para que entre 2 la agetadera) en gl intercunbiadoge.

De la gréfica G €.42 se ebtiens un caler espec{fice medie igual a 0.822 Btu/Lb .?,
para una seluzién de MEA aprorima -merte 3l 0% en 1es50, centeniendo 0.5032 Melss

de Cozlﬂol de MEA,
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Capacidad térmica del intercambiader =

1 775 045 Bru/Lb x 0.822 Bru/Lb °F (220°p - 162%7) = 75.873 x 10° BRru/Hr
De igual maners la selucidn pebre se enfriark de 247%r (Hasta este momente) & una
temperatura intermedia descenscida entre el intercambiader y el enfriader de la -
selucién pebre.

Supeniende que la temperatura intermedia es de 197'?, entences a esta temperatura

®
se aebtiene de la grifica G .42 un caler especi{fice medle igual a 0,916 Betu/Lb F,

para una selucién d1 30% en pess de MEA y centeniende 0.15 Meles de Ooz/Mll de MEA.

Sema T = Temperatura intermedia

75.873 Btu/Hr = 1 650 952 Lb/Hr x 0.916 Btu/Lb °F (247°F - T)

T = 197°F

La selucién de HEA pebre se enfria afin més, de 197% 100°F en el enfriader de la ==
selucién pebre. 0.879 Bru/Lb ®F es el caler especifice medie de la selucién de MEA
2l 30% en pese, centeniende 0.15 Moles de Coz/Mtl de MEA.

Capacidad térmica del enfriader de la selucién pebre =

6 Btu/Hr

1 650 952 Lb/Hr x 0.879 Btu/Lb “F (197°F - 100°F) = 140.765 x 10
%.~ Entrada de caler tetal a les rehervideres = 2 774.,1 Lb/Hr x €2 500 Bru/Lb
m 173,381 x ‘10G Btu/Hr.

10.= E1 balance de caler alrededer de teds el sisteama de eliminacién de co, se da
en la rabla 6.4, La capacidad té&rmica del cendensador se determina per diferencia.
Este balance tiene la ventaja de que tedas las prepiedades de la selucidn de MEA se
#Xcluyen con excepciédn de la capacidad térmica del enfriader de la selucién pebre.
rigmguida se da una breve explicacién de les términes aquli dades.

1 énfriamients del gas sece (Excluyende el Coz) es come el balance de caler en 13 -

r@#ypbedora, Se determinan las capacidades térmicas tetales de les reherviderss y —-

#nfriader de la semlucién pehre.
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El agua entra en des cerrientes, una ceme vaper cen sl gas rice en Co2 Y 1z etra
ceme ligquide de rspssicifn. Similarmernte saie en des cerrienten, gran parte ceme
vapsr cen el preducte de CO, Y una pequeiia cantidad come vaper psr el deme de la
abserbedera. Se usa la referencia de H = 0 a 32’? para el agua en fase liquida,
El co2 entra ceme vaper cen el gas rice en C02 Y sale cemo vapsr en des cerrien-
tes, gran parte ceme preducte de co2 Y una muy pequeiis cantidad per el deme de -~
la abserbedera. Netar que ne es neocasaris tomar &n cuent& al caler de absercidne
1%) La presién parcial apreximada del agua en el deme de la agetadora =

0.7 Psia/{1 Psia + 0.7 Psia) x 22.2 Psia = 9.14 Psia

Sea m = Lb/Hr de agua cendensada en la parte superier de la agetadera.
29.485 x 105 Btu/Hr = {(m+9 738 Lb/Hr) x 1 156,5 Beu/Lb =~ (a x 107.% Btu/Lb)
= (5 738 Lb/Hr x 1 122 Btu/Lb) + 2 774.,1 Lb/Hr x 9.4 Bru/Lb ®r (220% - 140%p)

m = 25 960 Lb/Hr & 1 442 Lb-mel/Hr

VAPOR QUE ENTRA AL: CONDENSADOR VAPOR DEL CONDENSADOR
Lb-nel /Hr Lb/Hr Lb-mel /Hr Lb/Hr
CO2 2 774.1 122 060 2 T74.1 122 Q60
HZO 1 974.8 35 547 541. % 738
4 748,.9% 157 607 3 315.1 131 798
LIQUIDC DEL CONDERSADOR
Lb-mel /Hr Lb/Hr
CO2 - -
K20 1 433.8 25 80%
1 433.8 25 809

La relacifn melal del agun/co2 eén el deme de la agetadora = 0.712,de una presién

parcial = 9,23 Psia. (Bastante apreximade al valer original).



BALANCE DE CALOR ALREDEDOR DEL SISTEMA COMPLETO DE ELIMINACION DE CO

2

TABLA 6.4

ENTRADA

vﬁfrinniento del gas sece (Excluyends el COZ)

7.692 x 10‘ Btu/Hr ~3.365 x 10‘ Btu/Hr)

fapacidad térmica tetal del rehervider

gua de repesicién a 150°F

705 Lb/Hr (117.9 Btu/Lb)

Qua que entra cen el gas rice en CO2

461 Lb/Hr x 1 126,1 Btu/Hr

Enfriaaiente del Co, abserbide

- 774.1 Lb/Hr x 9.4 Bru/Lb °r (150°F ~140°F)
fafriamiente del CO, ne abserbide

.2 Lb/Hr x 9.4 Btu/Lb 'F (150°F -100°p)

O TAL

Auzoa

apacidad térmica del enfriader de la selucién pebre.
gua que sale cen ¢l producte de co, 2 140°p

738 Lb/Hr x 1 122 Bru/Lb

apacidad térmica del cendensader (Per diferencia)

OTAL

2.- El balance de masa alrededer de 1a agetadera se¢ da =n la figura £,13

220

1OGBtu/Hr
= 4,327
=173.381
= 0,908
= 2,771
= 0,281

= 0,001

181.649

=140.765

= 10.,92&

gua que sale por el dems de la abserbedera a 100‘Fﬁ425‘Lb/Hr X 1105 Btu/Lb= 0,473
= 2’94&5

181 849

3e=~ Es pesible hacer les englebades para verificar el balance de caler alredader de
& agotadera. El que Se escoje es un englebide conveniente pues relaciena el Co2 en
& seluciln de ¥LA ren "~ misma base wue =1 talance le calor en 1w evsorbedcia, =ste

limina el afscte de la variacién del caler ds zbsorcidn con la temperatura.
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tdicienalmente la temperatura intermedia entre ol intercamblzdor, €1 enfriader ds
la selucién pebre y &l dome se verifican para que cencuerden. El balance de caler
\lrededer de 1la agetadera se da en la tabla &.5,

05 diferentes términes usades se explican brevemente a centinuscin.

a solucién rics a 168°F sbviamente tiene una centribucién de caler = 0

a capacidad térmica tetal del rehervider es ceme antes. El agua en estado 1f{quide
168°F tiene H = 0

L J
el co, di.suelte en la smeluciln de MEA = 168 F tisnz H =

¢

4.~ Para les preapésitos de calcule, {inicamente se asume Que el agua se evapera &n
il rehervider., El liquide entrampads se supene que esta a 1°r abaje de la temperas
ura de vaporizacién de 247°F en el rehervider.

iz las tablas de vaper, el caler latente de vaporizacién del agua a 247°F = 247.5
tu/Lbe

ciler especifice aproximade diﬁia aelucién de MEA es igual a 0,93 Btu/Lb *ra

7°F.
2 n « Fluje de vaperizacién del agua (Lb/Hr)

3.381 x 30° Bru/Hr - (n + 1 650 952 Lb/Hr) x 0.93 Beu/Lb °F x 1°F)
947.5 Btu/Lb

= 181 1% Lb/Hr de agua vaperizada
tujo del 1fquide entrampade = (1 650 952 Lb/Hr + 181 196 Lb/HC ¥

= 1 832 148 Lb/Hr




SALANCE DE CALOR ALREDEDOR DE LA AGOTADORA.

TABLA 6.5
ENTRADA

Selucién rica a 168°r

Cepacidad térmica del rehervider

gua de repesicibn a 150°F

f 705 Lb/Hr (117.9 Btu/Lb =135.% Btu/Lb)
[endensade & 140°r

S 809 Lb/Hr (107.9 Bru/Lb =135.% Btu/Lb)

[OTAL

ALIDA
alentamients de la selucién de MEA pobre

650 952 Lb/Hr x 0.89%§ Btu/Lb .P (197'? -158‘?)
02 desabserbide

122 080 Lb/Hr x 750 Btu/Hr)

2 774.1 Lb/Hr x 9.4 Btu/Lb "F (220°r -168%p)
gua que sale cen el Co2 pexr el deke a 220'?

5 547 Lb/Hr (1 156 Btu/Lb =135,9 Bru/Lb)

DTAL

-

222

1Q‘Btulﬂr

0:0

173,381

-0.139

=0.723

172.519

42,898

$1.545

1.356

36.27%

172.078
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CAPITUDL

©

CONCLUSIONES

Ia obtencién de amonfaco a partir de la sintesis de nitrdgenc e hidrée

geno,es altamente rentable como consecuencia del rendimiento de la misma.

La aplicacidn de compresoras centrifugas ha venido a abatir los costos

de produccién en plantas de gran capacidad,

El procedimiento de cdlculo emplezdo y desarrollado en el presente tra
bajo,proporciona una herramienta eficaz para disefar plantas de amoniaco

de muy diversas capacidades.

Este trabajo es de gran importancia ,desde el punto de vista operacio-
nal,ya que se establecen y se desarrollan una gran cantidad de pardmetros
de proceso,y los efectos de éstos en la operacién de una planta de amonia
co.

Con el procedimiento de cdlculo desarrcllado en el presente trabajo,se
obtienen resultados bastante aproximados a los de las plantas industria--

les de la misma capacidad an opsracién actualmente.

LIMITACIORES

La gran cantidad de pardmetros de Proceso que se tomaron de plantas pi-
lotos y Ze las experiencias acumuladas en procesoz similares,para el desa-

rrollo dél procedimiento de cdlculo.

El uso excesivo de tablas y grdficas,para obtener los valores necosa-—-—-

rios,pasra desarrollar los cdlculos.
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RECOMENDACIONES

Apoyados en el procedimiento de cdlculo,en la existencia de yacimientos
de gas natural en nuestro pais y a nuestra tecnogfa es altarente recomenda
ble el disefic de plantas productoras de amonface por la gran aplicacidén de
éste en la produccién de fertilizantes nitpogenados,cuya produccidn me jora

rd las condiciones econdmicas de nuestro pafs.

El uso de ios pardmetros de proc=so establecidos y dezarrollados en és—
te trabajo,para tratar de mejorar y hacer mas eficiente la operacién de —-

una planta de amoniaco.

Todos los procesos industriales que involucran variables de presién y -
temperatura muy el-vadas,reqjuierean de una tecnolog{a muy espacifica en el

disefio de la planta.

Al mismo tiempo,sera necesario un éntrenamiento cuidadoso del personal

encargado de las pruebas y de la operacidén de la misma,
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PRESION EN EL TEMPERATURA DEL PRODUCTO |CONTENIDO DE INERTES | NHz A LA ENTRADA |NHx A LA SALIDA| COMCENTRAC(ON
- CIRIRCUITO DE SINTESIS RETIRADO % DEL REACTOR DEL REACTOR DIFERENCIAL

PS1A %
2100 B¢ 13.5 2.00 12,00 10.00
2800 8 1.0 2 20 15.20 13.00
2700 =10 13.5 - 1.80 12.50 (0.70
3100 -10 13 .5 1.74 13.18 i1.44
3100 +10 135 2.50 t4. 00 i1.50
35‘0-0 N ~10 1375 1.61 13,80 12,19
4700 25 lﬂ:is 2.90 16,00 13,10
4700 25 §.0 2 90 17.00 14,10
450\;— B — — 1.50 20.00 te,s0fl)
Ltooe — f e .20 22.40 17 .20

(1) CON ELIMINACION DE CALOR

EN LA ZONA DEL CATALIZADOR

TABLA & !

U.N. A.M. | FACULTAD DE QUIMICA

GRADIENTE DE CONCENTRACION

DE AMONIACO A TRAVES

REACTOR

DEL -

JOSE Ma. MARQUEZ GARCIA | -I982
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DOMO DE LA ABSORBEDORA FIG. 6.12

lb~-mola/hr Ib /hr
GAS SECO{EXC.DE c02) 12346, 7 10613}

coz L2 53
TOTAL GAS SECO 12347, 9 106184
120 _23.8 _azp
(23717 106612

I 3
SOLUCION POBRE ‘
Ib-mole/hr 1b/hr

coz i178.2 51843 ‘

MEA 7854.2 479733 i

Hz0 62187.6 1119376 I

TOTAL 71220.0 1650952 !’

ABSORBEDORA :

|
.20 _ _ ]

BAS RICO EN CO2

b-mole/hr  1bZhr

GAS SECQ(EXC.DE ©02) 12346.7 106131 SOLUCION RICA

o2 2775.3 122113 ib-moleshr Ib 7 hr
TOTAL GAS SECO 15122,0 228244 co2 3952.3 173903
H2 0 _136.7 2461 MEA =~ 78B54.2 479733
TOTAL 15258.7 230705 H2 O 62300.5 1121409

TOTAL 74107.0 7750458

U.N.A. M, | FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL

BALANCE DE MASA 1
EN LA ABSORBEDORA

'JOSENG.MARQUEZ GARCIA l 1982
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{DOMO DE LA AGOTADORA FI6. 6.13 PRODUCTO DE CO2

. Ib~-mole/hr  1b/hr ib-mole/hr Ib/hr

i CO2 2774.14 1226860 CO2 2774.1 122060
Hz O 1974.8 35547 H20 541.0 9738

i TOTAL 4748.9 57607 TOTAL 33151 131798

CONDENSADO
—Tb-mole/hr b /hr
1433.8 25809

/\ AGUA DE REPOSICION

- < lb~mole/hr I1b/hr
T T T T 428,01 7705
4 SOLUCION RICA
Ib-mole/hr b/ br
co2 3952.3 173903
MEA 7854.2 479733
AGOTADOQRA Hz0 623005 1121409
TOTAL 74107.0 1775045
| __ 17
.
SOLUCION POBRE
Ib-mole/ hr Ib/hr
coz2 1178.2 51843
MEA 7854.2 479733
H20 62187.6 1119376

TOTAL  71220.0 1650952/ y N.A. M. | FACULTAD DE_QUIMICA
TESIS PROFESIONAL
BALANCE DE MASA
EN LA AGOTADORA

{108E Mo.MARQUEZ eARCIA | 1982
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AGUA

NOLAMINA
Capacidad termica.

TEMA MONQETA
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