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RESUMEN

En la presente tesis se desarrolia un modelo matemalico con el cual se analiza e!
comportamiento de uno de los equipuos mas importantes, desde el punio de vista
energélico, de una planta de amoniaco. La relevancia del equipo cuyo modelo
presenta (cambiadores 101 CA/CB) es manilfiesla si se toma en cuenta que en él se
genera el 55% del vapor que se consume en una planta de amoniaco de 1,500

toneladas cortas de amoniaco/dia, vapor que se usa para comprinir el gas de sintesis.

Tomando en cuenta la relevancia de los generadores de vapor para la buena
operacion en la planta, resulla por demas importanle poder disponer de una
herramienta de cdlculo con la cual se pueda analizar la operacidn del equipo asi como
el impaclo que tendrian las condiciones de operacién de la planta sobre la produccion

de vapor (recuperacidn de calor).



CAPITULO |

GENERALIDADES

DESCRIPCION DEL PROCESO

Actlualmente el ameniaco es la principal luente de nitrégeno como fetrlilizate,
siendo aplicado a nivel mundial ya sea en forma direcla al suelo 6 consumido en la
elaboracidn de urea y otros fertilizantes nilrogenados, tales como el sulfato de amonio.
Durante los ultimos 15 afos, se han venido constiuyendo bastantes plantas con
capacidades de 600 a 1,000 loneladas cortas por dia en todo el mundo. En ahos
recientes, se han puesto en operacion plantas muy grandes, comc es el caso de
México con sus cualro plantas de 1,500 toneladas cotlas por dia en el Complejo
Petroquimico de Cosoleacaque, situando asi a nueslro pais en un primer plano a

escala mundial como productor de amoniaco.

El amoniaco anhidro se elabora al combinarse el hidrégeno y el nitrégeno en una
relacion molar de 3:1, comprimiendo la mezcla y luego separando el amoniaco por
enfriamienta. El nitrdgeno se toma del aire, mientras que ¢ hidrogeno pueds
produgirse a partir de hidrocarburos por medio de varios procesos. Normalmente, un
alto porcentaje de la produccion en el mundo (de 70 a 80°%) usa el hidrégeno
producido por operaciones de reformacion catalitica con vapor. ulilizando gas naiural

(metano) como materia prima. Estos procesos de amoniaco siguen basicamente seis

pasos:
1) Desulfuracion del gas nalural.
2) Reformacién catalitica del gas natural con vapor.



3) Conversion del tondéxido de Carbono a Didxido de Caibono.

4) Eliminacion def Didxido de Caibano.
5) Metanacion (eliminacion det CO2 residual).
6) Sintesis del Amoniaco.

Los pasos primero, tercero, cuaito y quinlo-estan disefiados paia - eliminar
impurezas tales como el azulre, monoxido de carbong, didxido de catbono y agua de la
corriente de carga al sexto paso en el cual se produce amoniaco anhidro a parlir de}
gas de sinlesis (113 y Np). Todas las planias de amoniaco usan este proceso basico,
aunque las condiciones del proceso tales como temperaltura, presiones y velocidades

de flujo varian de planta a planta.

Aproximadamente, del total del gas consumido en una planla de amoniaco, entre
un 65 y un 75%, se usa coma carga para el reformador primario y de! 35 at 25% se usa
como combustible para la seccion de radiacidon del reformador y para la generacion de

vapor.

Un diagrama de bloques de proceso para una plaria de amoniaco tipo Kellogg de

reformacion catalitica del gas natural'se muesira en fa figuwa 1.
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1 DESULFURACION DEL GAS MATURAL.

El contenido de azulre en el gas natural debe reducirse a un nivel tan bajo como
sea posible para prevenir el envenamienlo del catalizador de niquel del reformador
primario y disminuir la deposicién de carbon sobre el catalizador. £l azuire puede estar
presente como acido sullhidrico, mercaptanos, sulfuro de carbonilo y compuestos
organicos de azufre. Usuaimente se emplean camas de carbon aclivado cuando el
contenido de azuire es menor de 10 gramos por pie chbico estandar de gas, mientras
que se usan camas de oxido de hierro 6 de dxido de zinc, en caliente, para gases con
mayores contenidos de azuire. La mayoria de las plantas modernas usan carbén

activado.

Esta primera paite del proceso, cuando se usa carbdn activado, consisle en
pasar el gas natural a temperatura ambiente a través de la cama de carbén activado
generalmente con Oxido de cobre (CuO). Los compueslos de azufre que son
adsorbidos sobre el carbén reaccionan con el 6xido metdlico formando el sulfuro

cotrespondiente.

CuO + HaS » CuS + H20



Al usar como catalizador e! Oxido de Zinc (ZnO) el proceso es similar la diferencia
@s que en este caso la temperatura es de 204° a 427°C.

B

Zn0  + HaS ,"—' ZnS + Ho0
2 REFOAMACION CATALITICA CON VAPOR.

En esta elapa, el gas nalural endulzado que sale de los desulluradores, se
mezcla con vapor y se precalienta, hasta 450° - 500°C en un serpentin de
recuperacion de calor localizado, usualmente, en la seccion de conveccién del
reformador primario. L.a relacion molar de vapor a carbon se mantiene en el rango de 3
ad.

La mezcta vapor/gas precalentada reacciona endotérmicamente en los tubos de
la seccion de radiacion del reformador primaric, los cuales contienen de un catalizador

de niquel donde se llevan a cabo las siguientes recciones:
CHy + HpO ~————» CO + 3Hp
Co + HyO0 ——~} CO, o+ Hap

Aproximadamente el 70% de melano es converlido a hidrogeno. El gas
parcialmente reformado abandona el reformador primario a una lemperalura
aproximada de 800 a 825°C y entra al reformador secundario donde se mezcla con
aire el cuat proporciona el nirégeno requerido para producir el amoniaco. El calor

requerido para completar la reaccion de reformacién se obtiene de ta combustion de



parle del Hp de la mezcla aire/gas y se lleva a cabo en una camara de combuslion
colocada encima de un segundo lecho de calalizador (base. niquel) similar al

catalizador del reformadior primario.

El gas de sinlesis casi completamente. reformado abandqna‘ ol reformador
secundario a una temperalura de 1,000°C_ y es entriadq,pqc‘jnqdio de _ljn cambiador
de recuperacion de calor a una temperatura de 370°C. El ;:ambladbr produce vabor de
aproximadamente 1,500 psig, el cual se usa para.accionar las wibinas de los

compresores del gas de sintesis.

El calor de los gases de combuslién - generados en la seccion de radiacion del
reformador primario - se recupera en varios serpentines de precalentamiento en la

seccidn de conveccion.
3 CONVERSIOH DEL MONOXIDO OE CARBONO A DIOXIDO DE CARBOHO.

El gas de sintesis enfriado que sale del reformador secundatio contiene cerca del
12% de CO y 8% de CQO»> como productos indeseables. Para eliminatlos, se pasa el
gas sobre un lecho de catalizador de 6xido de cromo/éxido de hierro en el "mulador de
alla” temperatura, el cual opera de 370° a 450°C. El CO se convierte a COp,

produciéndose méas hidrégeno, de acuerdo a la siguiente reaccidn exotérmica:
COo + HpO ———P CO» + Ho

£l gas que sale del mutador de alla temperatura a 430°C se enliia a 200"C en un

cambiador de calor; luego se pasa sobre un lecho de catalizador de oxido de



cobre/oxido de zinc en el mutador de baja temperaluAraA En donde se reduce el
contenido de CO del gas de sintesis a cerca del 0.4%. Enseguida el gas se enfria a
150"C, aproximadamente, y entra al sistema de eliminacion de dioxido de carbono. El
vapor que no reacciond se condensa y se separa del gas de sintesis. Este vapor

condensado puede reciclarse en el proceso. ("Condensado de proceso”).
4 ELIMINACION DEL DIOXIDO DE CARBONO.

Después de la conversion de mondxido de carbono a dioxido de carbono, ésle
debe eliminarse de la mezcla de hidrdgeno y nitrogeno. Se producen cerca de 1.2

taneladas métricas de CO» por cada tonelada métrica de amoniaco elaborado.

La eliminacion de Didxido de Carbono es por absorcion con solventes dentro de
una reaccion quimica reversible. Los solventes mas comunmente usados son:

)] Monoetanotamina (MEA)

1) Dietanolamina (DEA)

[11)] Trietanolamina (TEA)

V) Metildietanolamina (MDEA)

V) Diisopropanolamina y Didxido de letrahidrotiofeno (SULFINOL).

vy Carbonato - bicatbonalo de potasio (Benfield)
5 METANACION.
Todos los sistemas de absorcion de CO» dejan una pequeda cantidad (menos de

1%) de oxidos de carbono residuales en el gas de sintesis. Ambos, el bioxido y el

mondxido de carbono residual deben eliminarse ya que de otra forma envenenarian el



calalizador de sintesis de amoniaco.

La eliminacion de los dxidos de carbono se lleva a cabo por medio de un proceso
de metanacion en el cual el gas de sintesis se hace reaccionar sobre un calalizador
que contiene niquel (NiO en alumina) de 316 a 454°C, las reacciones que ocurren son

las siguientes:

CO + - Blly ————p CHy - + = Hp0

COz + . Hp ———b GO % M0

COp s 4Hy ———F CHy = + . 2Hp0

Esta secuencia de reacciones es la inversa de la involucrada en la reformacion el

metano con vapor.

El gas de salida del metanador se enfria hasta 38°C y contiene menos de 20
ppm de 6xidos de carbono. El condensado se elimina en un separador de condensado
de proceso. El gas de sinlesis final, a 38°C contiene hidrogeno y nitrégeno en una
relacion molar de 3:1 y menos de 0.5% de mietano, asi como algo de argdn y agua la

cual se elimina en los interpasos de compresion del gas de sintesis.



6 SINTESIS DEL AMONIACO.

La primera elapa de la sintesis es la compresion del gas que llega del metanador.
En los Gltimos 15 arios, los compresores centrifugos accionados por lurbinas de vapor
han sido usados ampliamente para comprimir el gas de sinlesis a presiones enlre

2,000 y 3,500 psig.

El gas de sintesis se comprime a lravés de varios pasos hasta 2,000 - 3,500 psig
y se mezcla con el gas de sintesis recirculado de los reactores. La coniente de gas
combinada se enlria hasta temperaturas que dependen de la misma presion de
operacion en un enfriadar de refrigeracion. El amoniaco condensado se separa del gas
no converlido el cual se precalienta a cerca de 180°C antes de entrar al reactor de
sintesis. En este punto, el gas de sintesis contiene hidrégeno y nilrégeno en la relacién
adecuada de 3:1, ademds de 12 - 14% de inerles y aproximadamente de 4% de

amoniaco.
3Hp + Mp —————F 2NH3

En el convertidor de sinlesis, el gas reacciona sobre el calalizador de Fierro
promovido (un catalizador cuya aclividad se incrementa 6 promueve por fa adicion de

oxidos de aluminio o polasio).

El gas que sale del lecho del reactor, a una temperalura de 270°C, conliene
aproximadamente 15% de amoniaco y 14% de inerles. Esle gas caliente se usa en el
sistema de generacion de vapor y luego intercambia calor con el gas de carga al

reactor.



El gas rico en amoniaco se recircula al compresor de sintesis anles de ser
enfriado para condensar el amoniaco. Una pequefia porcidn del gas mencionado se
purga del sistema para prevenir la acumulacién de inertes en la circulacion. El gas de
purga se enfria hasta -23°C para minimizar las peéididas de amoniaco y se quema
como combustible en el reformador primario. Algunas plantas usan un sistema de
mallas moleculares para recuperar hidrogeno del gas de purga y reciclallo como

materia prima para producir amoniaco adicional.

El amoniaco liquido de los separadores primario y de purga se colecta en el
tambor de expansidn de baja presion, donde se vapotiza a la piesion atmoslérica a -
33°C para eliminar las impurezas que pudieran contener, tales como argén. El
amoniace anhidro liquido de alla pureza es iransferido del tambor de expansién de

baja presion al tanque de almacenamiento a baja temperalura y a presién atmosiérica.



CAPITULO Il
CAMBIADORES DE LA PLANTA DE AMONIACO
2.1 CAMBIADORES DE LA PLANTA DE AMONIACO TIPO KELLOGG

El disefio actual de las plantas de amoniaco esta basado en lograr una alta
recuperacion de energia dentro del proceso mismo. Asi, en las planias de amoniaco
con disefio Kellogg se recupera calor de las corrienles de proceso, para producir vapor
de alta presion. A continuacion se describen los equipos que generan vapor a la
ptanta:

- Zona de conveccion del reformador primario (58.7 MMBTU/h)

- Cambiadores 101 CA/CB (234.0 MMBTU/h)

{salida relormador secundario)

- Cambiador 102 C ‘MB.B MMBTU/h)

(salida relormador secundirio)

- Cambiador 103 C (44.8 MMBTU/N)

{salida mutador de alla) o )

- Cambiador 106 C 7 S {30.1 MMBTU/h)

{salida mutador de baja) :

- Cambiador 114 C (34.3 MMBTU/h)

{salida melanador) )

- Cambiador 123 C (152.0 MMBTU/h)

{salida reactor de sintesis Mt l3)

Segun se observa en los datos anteriores, el equipo donde se logra la mayor



recuperacion de energia es en los cambiadores 101 CA/CB, colocados a la salida del
reformador secundario. Por otro lado, de los equipos antes mencionados, los 101
CA/CB, el 102.C y el 103-C, asi como la caldera auxitiar, 101 BAUX, eslan coneclados
al tambor de vapor de alta presion (100 Kg/cm?) 101-F, como se muestra en la ligura
2.

Debido a que los equipos que de hecho producen vapor son los cualio que se
muestran en la parte inferior de la figwra y su funcionamiento estd basado en la
diferencia de densidades que se establece en el agua, enlie las ramas descendentes y
ascendentes del tambor 101-F (termosifon). Ahora bien, la circulacion de agua que se
establece en cada uno de los equipos mencionados y por tanto la generacion de vapor.

estara en funcion direcla de los siguientes faclores:

- Temperatura de entrada de la corriente de proceso que pasa en cada equipo

(temperatura radiante, para la caldera auxiliar), y

- Flujo de gas de proceso que se usa como medio de calentamiento (calor

liberado, para la caldera auxiliar).

Finalmente, basindose en experiencias operacionales (Reportes de campo
Complejo Petroquimico Cosoleacaque), se ha observado que cuando los cambiadores
101 CA/CB se rompen (bayonetas y/o foles) la produccidn de vapor se ve impaclada
negativamente en forma substancial debido, principalmente, a los dos siguientes

factores:
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FIGURA 2.- DIAGRAMA ESQUEMATICO DE GENERACION DE VAPOR EN PLANTAS BE
AMONIACO KELLOG.



- Pérdida de agua (salurada) a través de las roturas y

- Enfriamiento subito de ia coniente de proceso que se uisa como medio de
calentamiento debido al mezclado del agua que fuga (a 313°C) con los gases
del reformador secundario (entre 980°C - 1000°C), lo que provaca una pérdida

en la capacidad de calentamiento.

Tomando en cuenta lo expuesto en los parralos anteriores, resulta de gran
importancia el poder analizar y predecir el comportamiento de los equipos en cuestion,
bajo diferenies condiciones de operacién, siendo el propdsito de la presente tesis el

analizar el comportamiento de los cambiadores 101 CA/CB.
2.2 DESCRIPCION DE LOS 101 CA/CB

En la figura 3 se presenta esquematicamente la forma en que operan y estan

conectados los 101 CA/CB con el tambor 101-F y reformador secundario 103-D.
De manera esquematica, la forma en que operan los 101 CA/CB es |a siguiente:

Al recibir calor el agua, fundamentalmente en el espacio anular de las bayonelas,
la densidad del agua baja por calentamiento y como consecuencia de ésto, el electo

de "flotacian * que se genera tiende a mover el agua, la cual es "empujada”,
hidrostaticamente, por la columna de agua densa que se genera en el tambor 101-F
(pierna descendente). Conforme el agua recibe calor en el espacio anular,
eventualmenie llega a vaporizarse. Una vez que el agua deja el cambiador y sube por

las piernas ascendentes, conlinua su vaporizacién debido a que, conforme sube, la



presién de la columna de la mezcla vapor-liquido es cada vez menor, hasta que
regresa al tambor de vapor. (Nétese que el liquido saturado que sale del tambor de
vapor, al llegar al cambiador se encuentra subenfriado, ya que conservé su
temperatura pero aumenté su presién como consecuencia de la columna hidrostética

"descendente").

16
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CAPITULO HlI

MODELO MATEMATICO DE LOS CAMBIADORES 101 CA/CB

A continuacion se presenta un modelo matematico con el cual es posible analizar
el comporiamiento de los cambiadores 101 CA/CB, inc|uyéndose, como parlie integral
de ellos, la pierna descendente con tiquido y tas piernas ascendenles con mezclas de
vapor y liquido. Para cada una de las pares integranies del sistema, ademas de
presentarse las ecuaciones que describen su comporiamienio, se sefialan las

supasiciones hechas al obtenerlas.
3.1 PIERNA DESCENDENTE
Considere e! sistema niostrado en la ligura 4. La presion de entrada al tubo

descendente sera la del tambor, P1, mas la columna hidrostética H-101 dentro el

mismo, es decir

Pd(0) = P - [g'ge * (n.T Hygy/144) O
Donde:
g = . 32.2 lVseg2
gc = 322 IbivBseg2
pLT = Densidad del liquido saturado a las condiciones del tambor  {Ib/I13)
Pr = Presion del tamhor (psia)
pdioy = Presion a la enlrada del tubo (psia)
Hygy = Alwra del liquido en el tambor (It)
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Debide a que e! lubo descendente se encuenira. aislado.y es de seccion

tranversal canstante, se puede suponer lo siguiente:

a)

b)

<)

d)

Puesto que el tubo se encuentra aislado termicamente, entonces 1a temperatura

permanece constante.

No existe vaporizacion en la pierna descendente como . consecuencia de la

columna hidrostética y no existe transierencia de calor.

Ya que el tubo es de seccion lransversal constante y que no hay cambio de

fase, el fluido que desciende su aceleracion se considerable despreciable.

Finalmenle, se supondra que no existen gradientes radiales de velocidad ni de

temperatura (Hujo pistén) (7).

Bajo las condiciones sefaladas, la variacién de presién a lo largo de la piema

descendente esta dada por

Donde:

dPYdz = (g'ge * (pLd1aa)) -1l @)
pd = Piesién a 1o largo de la piemna descendente (psia)
B
PLd = PLT = Densidad del liquide en la pieta descendente (II)III3)
I lld = Caida da presién por friccion (psi‘ft)
F ’ = Hivel sobre fa pierna descendente, desde la base del tambor,

20



Obsérvese que la caida de presién por liiccion depende de la masa (m) que fluye
a través del tubo, la cual se desconoce. La ecuacion diferencial (2) debera ser
integrada usando come condicién inicial la presion PY(0) dada por la ecuacion (1) para

oblener la presidn en ta base del tubo pd (Hp1).
IMERA INCOGNITA: Flujo a cada 101 C.(m)

3.2 PIERNAS ASCEHDENTE

Considere el sistema moslradd,.en figura 5. AI iQuaI:qﬁe para' la. pierna

descendente, la presion a la que liega .ta’mezcia vaporiquido al tambor eslara dada

por

Pa(0) = P1 I(0/ag) * (LT * Hyor/14) (= Pdon (@)

Donde:

Pa(o) = Presion a la salida del tubo (psia).

En contraste con la pierna descendente, y a pesar da que ésta también estd
aislada, no es posible repelir las suposiciones hechas para el caso anterior ya que se
debe tomar en cuenta una probable vapotizacidn del agua en la linea (de hecho es
éslo ultimo lo que se espera que suceda) como consecuencia de la variacion en la
presian de la masa vaporizada, lo cual implica que, a lo largo del tubo, la temperatura
del fluido tampoco es constante. De lo anterior, las Unicas suposiciones que se pueden

hacer son las siguientes:

21
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a) El tubo se encuentia aislado
b) Mo existen pertiles radiales ni de temperaiura ni de velocidad.

Bajo las consideraciones anteriores, las ~ecuaciones . que describen - el
comportamiento del sistema son: L R : S

- Para 1a presion (Pa)

dPA/dz = [(9%Qc) (P 144)] ¢ M - [(pm@144G2)* Vi@ * dv@dz) (4)

Donde:
P = Densidad de la mezcla vaporliquido (3
Vg = X31p,3 4 (1 - Xayp @ (5)

M Lol ‘lﬁornsidad dél vapor {Ib/M3)

G =: . Densidad del liquido (1b13)

xa =" ‘ Fraccion peso vaportizada (Ib vapor/ih mazcla)

- llla ‘.:',b =.. .~ . Caida de presion por friccion (psifi){ver Ancxo A)
= Velocidad de la mezcla vapor tiquido (ll/éeg) B
- - 7200/, AR (6)
m ‘ =" Flujo de agua a cada 101 (ibrh)
AR = aren de llujo en cada pierna ascendente (12)

En la ecuacion {4), el ullimo 1érmino det fado derecho corresponde a la caida de

presion por aceleracion.
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- Para la temperalura (T8)

Para calcular la temperatura de una mezcla vaporliquide de agua, basta con

conocer la presion, es decir la temperatura es funcidn de la presion
Pa = pa(T2) (7}
- Para la fraccion vaporizacda (X@)

dX3dz < - /A8 (X3 Cpy@ £*.(1 - X&) CpL&)(dTdz) (8)

Donde:
a7 00 Calorlatente de vaporizacion del agua (3TUAD)
Cpyd, = Calor especilico del vapor (BTU/IF)
Cpd v = Calor especilico dei liquido (B TUb F)
diddz = Variacion de la lemperatura con fa allura {"F1)
= (@PHdz)(dPAd Ty (9)
y (dP/dT3) se obtiene de la ecuacion para la presion dn vapor dada por (7).

Antes de proceder a obtener las ecuaciones que describen el funcionamiento de

los 101 CA/CB propiamente dicho, vale la pena hacer las siguientes observaciones:

- Al desconocer la masa que baja a los 101, tampoco se conoce la que asciende

al tambor.
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- Al descargar al tambor el fluido que asciende, tendra una presion P8 (0) y(igual a

Pd(O)) y estara por lo fanio a la temperatura del tambor

- Como no se conocen las siguientes variables; la fraccidn vaporizada en los 101,
la presion, la ltemperatura del agua en la base de la pierna ascendente, -
entonces tampoco se conoce la [raccion de agua vaporizada a la“entrada del

tambor.

Finalmente debe aclararse lo siguiente con respecto a la validez de la ecuacion
(8), 1a cual describe la variacion de la fraccidn vaporizada del agua, con respecto a la
longitud de la pierna ascendente. Dicha ecuacidn es valida solamenie cuando X&
> 0; si al integrar la ecuacion diferencial desde la base del tambor 101-F resulia que Xa8

(0)c 0, en ese momento las ecuaciones (4) - (9) se modifican como sigue:

dP3/dz =g'ge * /144 + H? )
d o= , , ()]
xa <o : ‘ o - e (8)
dTé/dz=o : : : . (@)

con base en lo anterior se tiene que: -
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SEGUNDA INCOGNITA; Xa (0)
3.3 CAMBIADOR 101 CA/CB
Considere el diagrama de la ligura 6, en el cual se n\ueslmn los componen\es

retevantes al modelos de los cambiadores 101 CAICB P'ira desarrolhr |’I "ecuamones :

faltantes, se hacen las siguientes suposiciones:

- No se generan perfiles radiales de velocidad, ni ‘de tempel

inlerior de las bayonelas ni en los espacios anulares.

- Se supondra flujo piston del lado de la coraza.

- Excepto por las entradas y salidas de agua y de gas, el cambiador se encuentra

aislado.

- El espacio entre la pierna descendente y el espejo superior es tal que e llujo se

distribuye uniformemenle en todas las bayonetas.

- En el espacio comprendido entre los dos espejos no exisle transferencia de

calor entre las dos cortientes de agua.
- Finalmente, el agua que baja por la pierna descendente tiene una ganancia

adicional en presion hidrostatica, sin pérdidas por fiiccion, entre las alturas Hy'y

Hg, dada por
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Pl(Hp) = PA(Hp) + [afac * (pLI/144) * (Hy - 1) (10)

Tomando en cuenta lodas las suposiciones anleriores, se obliene el siguiente
conjunto de ecuaciones diferenciales para describir el comportamiento de los
cambiadores 101 CA/CB.

3.3.1 TUBOS INTERIORES DE LAS BAYONETAS

Para modelar esta parte del proceso se deberd tener presente que si bien es
cierto que el agua entra liquida (como liquido subentriado), existe la posibilidad de que
ésta se vaporice. La forma de distinguir si el agua ha empezado a vaporizar o no, es la
siguiente: suponga que el agua se encuentra a P y T; usando la ecuacién (7) se
calcula la presién de vapor del agua a T, digamos Py, y si Py > I, entonces el agua
ha empezado a vaporizarse. Teniendo presente la siluacién descrita, se oblienen los
siguientes conjuntos de ecuaciones para el agua en los tubos interiores de las
bayonetas. (En el Anexo A se observan las correlaciones empleadas).

3.3.1.A.- MNOEXISTE VAPOAR
Para la temperatura (T1)
dThdz = (Ng * = * Dj/m * Cpyd) * [Uyw * (TB-TY (1)

Para la presién (P!)

dPlidz = [(g/ge) * (pL/144)] - Wt
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En estas dos ecuaciones
it =
Ng g -
Dgj . L =
[
Myews =
Te : e
plo e

o=
He -

-~ Temperatura del agua en fos tubos (T

Mimero de bayonetas en los 101 CACB
Diametro externo del Who inlerno de las bayonelas en los 101 CA/CB

Calor especifico del agna en los lubos interiores de las bayonelas
BT "F).

Coeliciente de transterencia de calor enlre e! agua en el lubo interior
y el agua en el anutar, basado en el area externa (B1UM 12 °F)

Temparatuza del agua en el espacio anular ( IF)
Presion en los tubos inleriores de tas bayonelas (psia)
Densidad det liquido en los tubos inleriotes de las bayonelas (Ib/ll3)

Caida de presion por lriccion en los lubos inleriores da las bayonelas
(psi-n)

3.3.1.8.- SIEXISTE VAPOR

Para la presidn (P)

dPlidz = {g/ac * pint/194] - WY - [(pnl144c)." vt * dvyylidz] (13) - -

- Para la temperatura (T!)

Pt- PYTY

7):
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cpv!
Al

drldz

~Densidad de Ja mezcla vaporitiquida en los tubos inleriores (lb/l("’) {se
cillcula de acuerdo a la ecuacion (5)). ’

> Velocidad de la mezcla vaporliquido en los lubos inleriores (l/seg)

(mv3600)iHg * 1 pml * A (15)
Area de llujo por tubo de los lubos interiores (I|2)

Fraccion vapotizada del agua en fos tubos interiores (Ib vapor/ily
mezcta)

Calor especilico dal vapor en los tuhos interiores (BT Uiib mezcla)
Calor latente de vaporizacion del agua en los lubos interiores (BT}

Variacian de la temperatra del agua en los lubos interiores con la
longilud de los tubas ( F/N1)

(dpldzyarial) (16)

y (dPYid 1) se obtiene a partir de la ecuacién para la presion de vapor, dada por (7')

3.3.2.- ESPACIOS ANULARES DE LAS BAYONETAS

Al desarroliar el modelo para esta seccién de los 101 CA/CB se debe tener la
misma precaucion, con respecto a la vaporizacién, segun se describié para el inlerior
de los tubos de las bayonetas. Teniendo esta situacion presente, las ecuaciones que

se generan son las siguientes:
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3.3.2.a.- NO EXISTE VAPOR -

< Parala témperaluﬁ: (T‘?)zi

Ugw'(Tg = T (17). -

" donde

: Doo ) =i = Diametro exiemo def ubo exierno de las hayonetas {fl)

UgQ o L= *. Coeficiente de tansterencia de calor enlre el agua en e espacio
g - “7 anuliwe de fas bayonetas y los gases, basado en el area exierna
(BTUH 12 °F)

Tg : 7= ., Temperalura de los gases en la coraza (' F)‘
Cp ® . = Calor especilico del agua liquida en el espacio anular (B1{/1b “F)
pe = Presion en el espacio anular {psia)

ST 'pLe """ = Densidad del liquido en el espacio anulat (ll):'lla)
He = Caida de ptosion por kiccion en ¢f espacio anular (psi/)

3.3.2.8.- SIEXISTE VAPOR
- Para la presion (P€)

dP®/dz = [(g'gg) * (pm®/144)] v HE® - (p);,8/144g¢) * vmﬁ * dvi@rdz - (19)
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- Parala lemberalum (1)

. pe. pe (ife’)_ff‘ S B 7

' - Parala fraccion v

éppr ada (,xe,)— ;

((Ng * =) A)] * {Dgi * Uiy * (T8 - TY-Dog * Ugy * (Tg - 181} (20)

donde:

m = Densidad de la mezcla vaporfliquido en el espacio anular (1/113) (se
E calculan de acuerdo a la ecuacion (5))

v = Velacidad de Ia mezcla vaporliquido en el espacio anutar (lIi/seg)

= S(m3B00)HG * oyt A€) (21)

AR i Area de flujo por bayonela del espacio anular {(12)

Xe E = fraccion vaporizada del agua en el espacio anular {ih vapor/ b
mezcla)

Cpve e éa!or especilico del vapor en el espacio anular (BTUIL)

de Ci= Calor latente de vaporizacion del agua en el espacio anutar (B TUb)

dT€/dz = Variacion de la 1emperalura del agua en el espacio anular con la

longitud de los tubos {-F/ll)
= (dPCrdz){dPed 18y (22)

y (dP®/dT€) se obtiene a partir de la ecuacion para la presion de vapor, dada por  (7")
3.3.3.- GASES POR LA CORAZA

Para complementar el modelo faita establecer las ecuaciones que predicen el
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comporiamiento de los gases por la coraza. Si se quiere ser muy estriclo se requiere
plantear las ecuaciones de conservacion de masa, energia y de transferencia de
momento. Ahora bien, hasta cierto punlo la ultima ecuacién mencionada resulla ser
irrelevante, dada la minima caida de presion que experimentan los gases, y la
ecuacion de conservacion de masa se puede manejar implicitamente en la ecuacién
de conservacion de energia . Si se procede como se ha mericionado, la ecuacion de
energia nos proporciona la variacion de la temperaltura con la jongitud del cambiador,

la cual se puede escribir como
dTgidz = (N * rn* Dool(Cpg * (Wi2)) * [Ugw * (Tq - Te)](zg)

donde
w = Flujo de gases a la saiida de! reformador secundaiio (Ib/h)
Cpg = Calor especifico de los gases en 1a coraza {BTU/b “F)

é.4 COMENTARIOS

Al intentar integrar 'as ecuaciones diferenciales para los 101.CA/CB se presenta

la siguiente situacion en z = Hp

- Los resultados oblenidos para la pierna ascendenie se transforman en datos

para el espacio anular, es decir
PE (Hp) = P2 (Hp) (24A)

Te (Hp) = T3 (Hp) (24B)
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xe (Hp) = X3 (Hp) . <+ (24C)

- : Los resultados obtenidos para la pierma descendenle se transforman en datos
para el interior de los tubos de las bayonatas, previa modificacion de la presion,

de acuerdo a la ecuacion (10), es decir

PYHp) = P9 (HG') 4 9'gs pL 97144 (ki - Hy) (10)
-TH{Hp) = Temperatura en ef tambor 101 - F (25A)
XU(Hp) = 0 (liquido subeniriado) (25B)

- Finalmente, para poder integrar la ecuacién de la temperatura de los gases en
la coraza, no se conoce la temperalura de salida de éstos, por lo que se fiene

como

IERCERA INCOGNITA; Tg (Hp)

Resumiendo, las incdgnitas del modelo son las siguientes:

a.- Flujo de agua a los 101 - C (m)

b.- Fraccion vaporizada en la pierna ascendente en la entrada del lambor 101-F
(X2 (0)) '

c.- Temperatura de salida de los gases en la coraza (Tg(Hp))
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Para resolver el prablema que se acaba de plantear, se necesilan tres
ecuaciones con lo cual se generaria un sistema de ires ecuaciones con lres incognitas.

Las ecuaciones que completan el modelo las proporciona el sistema lisico conio sigue:

m, X3y Tg deben ser tales que

a.- Tg(Hc) calculada con las ecuaciones debera ser igual al dato de la planta
Tg (Hg) - TgPlanta (Hg) = 0 (28)
b.- La presion calculada en Z = Hg para el fluido por el tubo interior de las

bayonetas, P! (1), debe ser igual a la presion calculada en el mismo punto para'

el fivido en el espacio anular

Pt (Hg) - P (Hg) =0 27)
c.- Lo mismo debera ocurrir con las lemperaturas,
TH(He) - T8 (He) =0 (28)

Con el proposito de aciarar el manejo de las ecuaciones descritas en los incisos

3.1 - 3.4, enla ligura 7 se presenta el manejo genérico de aquellas.
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3.5 TEMPERATURAS DE PARED

Un punto que merece especial atencion en el andlisis dei comportamiento de los
101 CA/CB es la temperalura que se eslablece en la pared del lubo exterior de la
bayoneta. Complementando las ecuaciones anteriormente oblenidas, el valor de las

temperaturas de pared externa e interna al tubo (ver figura 6) estan dadas por

Tw9 = Tg - [(Ugwhg) * (Tg- Te)) ' (29)
Tw®=T€ + [{(Ugw * Dgo){inw®.* Digh* (Tg - Te) {30)
donde
hg = Coeliciente de transferencia de calor del lado de la coraza
: (BTUMIZ F)

hw" = Coelicienle de lransferencia de calor del lado anular (BTUII\II2° F)
Dio = Diamelro inlerna del tubo externo de las bayonetas (fl)
Tw? = Temperalura de pared exlerior de las bayonetas ("F)
Twe = Temperalura de la pared interior de las bayonetas (°F)

El valor de T, 9 nos propurciona una medida de la vida atil de las bayonetas,
mientras que la diferencia (Ty9 - Tw®) nos da una medida de los esfuerzos a que se

sujeta la pared del tubo externo de las mismas.
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CAPITULO IV

RESOLUCION DEL MODELO MATEMATICO

De acuerdo al planteamiento hecho en el capitulo 3, para analizar el

comportamiento de los cambiadores 101 CA/CB deberan encontrarse los valores de

xa

Vaporizacion final en la pierna ascendenle.

Tg = Temperatura de salida de los gases por la coraza.

m

Flujo de agua a los 101.

tales que, al usarlos como condiciones iniciales y pardametras de las ecuaciones

diferenciales descritas con anterioridad, se satisfagan las condiciones de frontera,

Tg (He) = TgPlanta (g

Pt (Hg) = P8 (Hg)

TH(He) = T8 (He)
es decir, se tiene el problema tipico de resolver un sistema de ecuaciones diferenciales
con condiciones a la frontera; sin embargo, existe la complicacién adicional de que una

de las incognitas es un paramelro de las ecuaciones (m, et flujo de agua a traves del

cambiador) en lugar de ser condicidn inicial o de lrontera.
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Para resolver el problema planieado anteriormente, se puede reformular como un

problema de ecuaciones no lineales simultaneas de la siguiente forma: sean

y1 = X2 (0)
y2 = Tg (Hp)
ya=m

y definanse ires ecuaciones, obviamente no lineales, para representar las condiciones
de lrontera (26) - (28)

1 (1. ¥2. ya) = TgCale (H) - TgPlanta (o) )
f2 (y1, y2. ya) = Pieale (HE) < P8 (Hg) - - (2

13 {y1. y2. ya} = Ticalc (He) - T€ (H) 3)

Resulta claro que si los valaores y{ y/o y2 y/o y3 no son los correctos entonces {
+ 0 y/o iz + 0 ylolg + 0, donde los valores de fy, lo y {3 se encuentran resolviendo el
sistema de ecuaciones (1) - (26), empleando los parametros y correlaciones descritas

en el capitulo 3.
Para resolver el sislemas de ecuaciones (1 a 3) existe una variedad de mélodos

que van desde el clasico de Mewton hasta el de Broyden, si se decide resolver el

problema como un sistema de ecuaciones no lineales simultaneas.
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La "técnica” que se usa en esta lesis es Util para encontrar el valor correclo de las
variables desconocidas o condiciones de frontera (X2 (0), Tg (Hp) y m). Sin embargo,
durante la busqueda de los valores de las condiciones de frontera es necesario
obtener la solucién de un modelo descrito por ecuaciones dilerenciales ordinarias
{ecuaciones 1 - 25}); esta solucién se obluvo usando un mélodo de prediccidn-
correccion de primer orden, como a conlinuacion se ilustra para el caso de la pierna
ascendente, cuyo comportamiento esta desciito por las ecuaciones

dP3/dz = [(9/gc) (Pm/144) + HEB] - [pm@H(144°9)) * v * dvyrdz (4)
dX3/dz = - [(X2 * Cpy@ 4 ((1 - XA) * Cpy 3)/A8] * (dTA/dz) (5)

Los pasos que siguen para resolver esie par de ecuaciones son los siguientes:

0.- Datos:

pPa (), T2 (2), Xa (2), m

1.- Calcular:

vm® (2) = - (M7200)/(pny@ (2) * Ap)

2.- Suponer:

P2 (z + Az)> y X8 (z +a2)% (T3 (z +42)° conla ec. .
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3.- ‘ "Qalcglar lq; vé!éréé promedio:
pac {pa (z‘)?:.‘ Pa (qu)yz
: 'iabe (XA (2) .+ Xa (24 azyp2
T4 conlaec; (7) y P&
4.- Calc;JIar

v (2 + L\z)‘=-(m/‘7éo"o '[(.s,',',a'(z;;rayz)‘; A,)j ,

Vmd = [Vm? (&) + ¥m

y aproximar,

5.- Calcular iRy pydd a. T8 ¥ i

hasta este paso.

6.- Evaluar

dXadz = - [(xa° Cp'vay (1Xxay CpLajlxa(d‘T‘a(dz) e
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7.~ Usando la aproximacion de Euler para ecuaciones diferenciales calcular

unas nuevas estimaciones de P2 {z + Az) y X8(z + Az) como

Pa (2 + Az)" = Pa(2) + (dP&/d2)Az

Xa (z % Az’

XAy (dXaidzyaz

© T8 (z +Az)’ con la ecuacian (7) y PA (z + a2)’

8.- Si
IPa(z + Az)° - Pa(z + Az)"| < tolerancia
y. simultdneamente
X3 (z + Az)” - X@ (z + A2) | < tolerancia
las nuevas estimaciones calculadas en el paso 7 se pueden tomar como los valores
correctos en z + Az y se puede seguir avanzando en la integracién. En caso de que

una de las dos desigualdades no se salisfaga, es necesario repetir el calcuto anterior

{pasos 3 -7) con una nueva eslimacion la cual se puede tomar igual a los valores

calculados, es decir
Pa(z + Az)° =PA(z + Az)

X8 (z + A2)° = X3 (z + Az)’
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Ta(z+A2)° =Ta(z+ Az)

El procedimiento anterior se empled para resoiver las ecuaciones que describen
el comportamiento de la pierna ascendenle y las del cambiador de calor. Para la plerna
descendente no es necesario aplicar este procedimiento ya que debido a que la
temperatura se mantiene constante, la densidad del liquido no cambia y por lo tanto
tampoco cambia el lado derecho de la ecuacidn (2), es posible 1a integracién inmediala

de esta ultima ecuacion como
Pd(z) = PI(0) +[g/gc * prd/144 - K| z

=PT-g/gc " (PLT * Hyg1)/144 4 lg/ac * pL¥144 - Hi9)z(2)
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CAPITULO V

ANALISIS DE RESULTADOS.

Con el propésito de analizar el comportamiento de los cambiadores 101 CA/CB.

se variaron las siguientes condiciones de operacion:

a)

Flujo de gas natural al reformador primario (variacion-en el proceso de.:la

planta).

Vapor al reformador primario (variacion de la relacion HéiHC"en el reformador

primario).

Temperatura de salida de los gaées del reformador primario- {variacion de ia

severidad de la operacion del reformador primario).
Los resultados obtenidos fueron los siguientes:

Al aumentar el flujo de gases en un 109 (ver Tabla 1) la produccion de vapor se
incrementd de 430,674 Ib/h a 460,282 Ib/h lo que representa un 6.87%. Al
disminuir el flujo de gases en un 10%, 20% 'y 30°% la produccion de vapor
disminuyé a 390,000 Ib/h, 349,000 Ib/h y 312,000 Ib/h, respectivamente lo que
representa una disminucion de un 9.49%, 18.96% y 27.56%. Segun se observa,
al disminuir €! flujo de gases, la turbina JT-103 que mueve el compresor de
sintésis, no se ve aleclada ya que la produccian de vapor es mayor que el vapor

que se requiere. Por otro lado, al aumentar el flujo de gases, fa produccion de
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b)

c)

vapor es menor que el requerimiento adicional. Como se observa en la Tabla |
fue necesario variar la lemperatura de salida de los gases al reformado
secundario, esto fue para mantener constanie la lemperatura de los gases enia

coraza.

Al aumentar la cantidad de vapor al reformador primario (ver Tabla 2) la
produccién de vapor aumenta pero no en la cantidad demandada por el
reformador; aumentando el flujo de vapor en un 10%, 20% y 50% la
produccion vario de 430,674 Ib/h a 457,800 Ib/h (6.3%), a 483,000 Ib/h {12.15%)
y 559,000 Ib/h {29.8%), respectivamenle, siendo obvio el déficil de vapor. Por
otra lado, al disminuir el vapor al reformador primario la produccién de vapor no
baja en la misma proporcion; al bajar el flujo de vapor al primario en 10% y 20%
se genera un 7.35% y un 16.13% menos de vapor, respectivamente, y ya que
los gases que se deben comprimir no se ven afectados por la disminucién en el
flujo de vapor, entonces se concluye que existe un délicil de vapor para mover

la turbina JT-103 de sintesis.

Por ultimo, al aumentar la temperatura de salida del reformador primario en
15°C, de 830"C a 845°C, {ver Tabla 3) la produccion de vapor aumentd de
430,674 Ib/h a 441,000 Ib/h, lo que represenia un incremento de 2.4%. Al
disminuir (a temperatura 15°C y 30°C la produccion de vapor disminuye en un
5.4% y en 12.23%, respeclivamente, con lo que el déficit de vapor se hace

evidente.

Los resullados anteriores se presentan gralicamente en las figuras 8, 9, 10, 11,

12Y13.
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TABLA |

VARIACION DE FLUJO DE GAS NATURAL AL REFORMADOR PRIMARIO.

FLUJO DE | TEMPERATURA :FLUJO DE AGUA | Xa booom Xa:

GAS AL REFOR.  ALREFOMADOR A LOS CAMBIA. | : (“'ﬁh)g '
SECUNDARIO | Aoy

PRIMARIO (Ib/h) (SEC . { 101 CA/CB (IbM) :
! ~, :

250,000 910 2150850
227,353 2100850
204620 |
181,882

159,147




VARIACION DE FLLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO
m*Xa (lfh) (miles) - Xa
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VARIACION DE FLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO

TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS GASES (°C)

220

810 |
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!
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TABLA 1

VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO

FLUJO DE
VAPOR AL REF.

PRIMARIO (Ib/h)

TEMPERATURA  {FLUJO DE AGUA | Xa L m* X
DE SALIDA DE . ALOSCAMB. | (Ib/h)
LOS GASES () | 101 cA/CB (b/h)

365,937 l: 950 2,150,000
292.750 2,100,000
243,958 ? ’ivf : 2.100850 |
219,562 2,100,00 .

195,166

873 2,100.00




VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO

m* Xa (Ib/h) (miles) Xa
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180 = L ! L 0.06
150 200 250 300 L as0 400
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VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO

TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS GASES (°C)
260

i i L ' ; ey

10 00 250 00 L as
RN FLUJO DE VAPOR (ib/h)  {miles) :
FIG. 11



TABLA 1l

VARIACION DE TEMPEMPERATURA DE SALIDA DE GASES
DEL REFORMADOR PRIMARIO

FLUJO DE - TEMPERATURA 'FLUJO DE AGUA | Xa m* Xa’
GAS AL REFCR. DE SALIDA DE , ALOSCAMBIA. ,
PRIMARIO (ibfhy -GS GASES (C) | 101 cacB (ibm) ; {ib/h)

1

205,947 ; 845 2,100,000

225947 | 830 .| 2100850

225,947

25947 g0 | | 2100000 0.0090 189,000




VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DEL

REFORMADOR PRIMARIO
m*Xa (Ib/h) (miles) ) o Xa
240 ‘ 0.12
220 - -~
200
180 -
_.i_'—-": ’ . ; . ok K . - 0.09
140 ' ’ ' ; : 0.08
790 800 810 820 830 840 850
TEMPERATURA DE SALIDA DEL REFORMADOR PRIMARIO °C '
m * Xa Xa

FIG. 12



VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DEL
REFORMADOR PRIMARIO

TEMPERATURA DE SALIDA DE GASES (°C)

920
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CAPITULO VI

PROBLEMAS OPERACIONALES EN LOS CAMBIADORES
101 CA/CB

Como se observd en el capitulo anterior el eleclo que produce el incremento de la
relacion vapor/gas en el reformado primario es el de incrementar la produccién vapor.
Este hecho podria tener su aplicacion cuando la turbina del compresor del gas de
sinésis JT -103 y/o el mismo compresor pierde eliciencia, (normalmente por
desajustes mecanicos) ya que éslas podrian compensarse con mayor flujo de vapor.
Por otro lado, el vapor "sobrante”, normalmente vapor de media (580 psig), podria
usarse para compensar perdidas de eficiencia en las turbinas de los comprensores de
aire, de refrigeracién y/o agua de calderas. Es imporiante aclarar que bajo ninguna
cireunstancia se debe permitic que las lurbinas mencionadas operen con baja
eficiencia; sin embargo cuando por una u otra razon se debe mantener la operacién
con bajas eficlencias estas podrian ser compensadas operando con una alla relacion

vapor/gas.

Por otro lado, el hecho de operar la planta con relaciones vapor/gas mas allas
implica, en principio, que el relorn;aclor primario se debe operar con mayor flujo a
lravés. de él. Sin embargo, aprovechando el hecho que "sobra" vapor al subir la
relacion vapor/gas al reformador primario manteniendo fija la temperatura de salida
{ver figura 14), podiia pensarse en bajar la temperatura de salida del reformador
primario hasta que no sobre vapor. Este hecho se ilusira en la figura 15 donde se
observa que al usar una relacién vapor/gas, mayor que la de disefio (3.8 mol/mol) la

lemperatura de salida del reformador primario se puede bajar, lo que hard menos
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severa su - operacién con los consiguienles benelicios mecanicos como son el

ptolongar la vida tanto de los tubos como del catalizador.

Finalmente el déficil de vapor que se observa cuando se baja la carga a la planta
podria compensarse si se incrementa la relacion vapor/gas al primario o se incrementa

la temperalura de salida de éste.



TABLA

v

VARIACION DE FLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO

VARIACION EN EL|

FLUJO DE GAS

DISENO

110%.

Y70

of

VAPOR A

TURBINA

J7/103
(TON/H)

27698

VAPOR AL
REFORMADCR
PRIMARIO

(TON/H)

101.65

PRODUCCION

DE VAPOR EN

101 CA/CB
(TON/H)

|

179.45

VARIACION EN
LA PRODUCCION
DE VAPCR EN
101 CA/ICB

100.00 %




TABLA V
VARIACICN DE LECTURA DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO

VARIACIONEN N i
LA LECTURA DE DISENO

VAPOR AL REF.
PRIMARIO

VAPOR A ;

TURBINA . 7698
JTN03 : i
(TON/H) : b

VAPOR AL
REFORMADOR
PRIMARIO
(TON/H)

101.65.

PRODUCCION ,
DEVAPOREN : oo,
101 CA/CB ; i

(TON/H) ‘

VARIACIONEN |
LA PRODUCGCION : ‘
VAPOR EN i 10000

10630%
101 CACB i ‘




TABLA VI

VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DE GASES
DEL REFORMADOR PRIMARIO

VARIACIONENA! DISENO ' 845°C | 8i5°C i " '800°C
TEMPERATURA | 830°C |  102% | 8% | ' .96%
VAPOR A S
TURBINA | o7508 276,98 27698 | 27698
J1103 TRCEE
(TON/H)
VAPOR AL
REFORMADOR
PRIMARIO
(TON/H)
PRODUCCION
DE VAPOR EN
101 CA/CB
(TONfH)
VARIACION EN
LA PRODUCCION ‘
DE VAPOR EN 10000 %
101 CAICB

101.65 45101.65"

179.45 .}




VAPOR ADICIONAL AL VARIAR LA RELACION VAPOR/GAS
PRODUCCION DE VAPOR (Ton/h)

120
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~ToTAL
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PRODUCCION DE VAPOR EN LOS CAMBIADORES 101 CA/CB
PRODUCCION DE VAPOR (Ton/h)
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

De acuerdo a los resultados descritos con anterioridad, se puede decir que el
modelo desarrollado en el capilulo 3, ademas de reproducir las condiciones de disefio
de los cambiadores 101 CA/CB, tambien puede reproducir el comportamiento de los

cambiadores en una plania real, al menos cualitativamente.

Los tinicos fendmenos que se ignoraron en ia derivacién de las ecuaciones que

conslituyen al modelo son los siguientes:

- Difusién axial de energia tanjo en el gas como en el agua que se vaporiza.
- Efectos viscosos que pudieran generan calentamiento.

- Caida de presion del lado del gas.

Con respeclo a los dos primeros puntos se puede demosirar que su contribucidn
en el comportamiento global del sislema es despreciable; para el tercer punto,
tomando en cuenta las condiciones de {lujo resulta que no es significativo el efecto de
la caida de presion sobre la transferencia de calor a los cambiadores 101 CA/CB.

En el capilulo anterior se describirron una serie de resullados que se obtienen al

variar las condiciones de operacion en el refarmador primario. Las conclusiones que se

pueden extraer de estos resullados son las siguientes:
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a)

b)

c)

Si se disminuye el flujo de gas a reformacién, manteniendo la misma relacién
vapor/hidrocarburos y la misma temperatura de salida del reformador, existe un
exceso de vapor en la planta lo que permitiria operar el reformador con una

menor temperatura, prolongandose la vida Uil de los tubos del mismo.

Por el contrario, si se aumenta el flujo de gas a reformacién, se presento un
defoecto de vapor en la planta, lo que obligaria a incrementar la temperatura de

operacién del reformador primario, disminuyendose la vida Gtil de los tubos.

Los efectos descritos a el punto anterior se repiten cuando se aumenta el flujo
de vapor al reformador primario, es decir, al aumentar el vapor al reformador, la
cantidad de vapor adicional que se produce es menor a la segunda, mientras
que se disminuye, existe un exceso de vapor. Este (iltimo efecto no es del todo
benefico ya que al disminuir el vapor al reformador puede provocar una

desactivacion por carbonizacién del catalizador.

Por ultimo, el efecto de variar la temperatura de salida del reformador primario
es el copiado. Es decir, aumentando la temperatura aumenta la produccidn de

vapor y disminuyendola baja la produccién de vapor.

El modelo desarroliado en esta tésis puede ser usado en los siguientes casos:
Deteccion de problemas operativos entre el reformador secundario y los
cambiadores 101 CA/CB que ocasione que éstos no operen en forma simétrica

como debe de ocurrir. Con este modelo se podria conocer los efectos que se

producen sobre la generacién de vapor. (De hecho, el modelo se ha usado para
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el analisis de un problema operalivo en un reformador secundario).

- Se puede predecir la produccion lotal de vapor sobrecalentado de alla, el cual
provee la fuerza motriz de la turbina JT-103 del compresor de sinlesis; a partir
de este dato es faclible realizar una evaluacion confiable del componamiento de

la furbina.

Se espera que denltro de las aplicaciones de este modelo se pueda monitorear la
operaci.én de los cambiadores ya que con frecuencia, cuando a éstos se les da
mantenimiento, se encuentran bayonelas rolas en el extremo de retorno asi como en el
espejo caliente. Estas fallas limilan ia produccion de vapor de la planta por lo que es

imponante cuanlilicar y analizar hasta que punio es tolerable.
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ANEXO A

CORRELACIONES EMPLEADAS

Propledades termofisicas del agua y relaclones que se empleadas para

calcular coelicienles de transporte y caida de presion.

En esta seccion so presentan las correlaciones que se empleardn para poder
calcular todos los coelicienles de transporte y propiedades termofisicas del agua. Con
respeclo a éslas ullimas, se hicieron ajustes por minimos cuadrados para cubrir
unicamenie el rango de presidn y temperatura de interés.

A.1.- PROPIEDADES TERMOFISICAS DEL AGUA

a.- Presion de vapor (ecuaciones (7),{7"), y (7))

In P = 12.5666 - 4639.938/T {A.1)
donde
P = Presion de vapor (Kg/cm2abs)
T = Temperatura ("K)

y de esla ecuacion se obtiene que

dP/dT = P * (4639.936/T2) (Kg/lem2/°K) (A.2)
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ténnino que se usa en.las ecuaclonés dilerenciales para la fraccion vaporizada de
agua .

b.- Calor latente de vaporizacion (A)

Esta propiedad dei agda se puede predecir a'partir de

= - 1571.459 + (2.2.18536 * 105/ (t + 460)) (A.3)
donde
A = Calor latenle de vaporizacion (BT Uilb)
! ) = Temperalura (* F)

“c.- Densidades del liquido y del vapor {p)_, py)

Estas propiedades se predicen de acuerdo a

1/pL= - 0.00258 1 4.367°10°51 ) (A.4). . B
Py =-16.12069 4+ 0.0330921 (A.5)
donde:
L = Densidad det agua liquida (Ibh3)
Py = Densidad det agua vapor {Ib/n3)
t = Temperalura {"F)
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NOTA: En las ecuaciones (A.1), (A.3) - (A.5), los coeficientes de correlacion son

superior a 0.9997, para un:rango de temperatuias de 581°F - 602°F (305°C - 317°C),

correspondiente a un rango de presién de 1400 - 1550 psia (98.6 Kg/cm2 abs - 109

Kg/cm?2 abs)

d.- Otras propiedades (Cp|_, Cpy. Nt Py, kL, Ky, 61)

El reslo de las propiedades termolisicas se lomaron come constanies, dado el.

rango de operacion que se observa en los 101 CA/CB

Cpy,

Cpy
e
Hy
ki
o -

oL

1.48, calor especilico del agua liquida (BTU/b'F)

1.73, calor especilico del agua vapor (BTU/Ih'F)

0.07, viscc;sidad del agua liquida {cp)

0.02, viscosidad del agua vapor (cp)

0.3149, Conductividad térnica del agua liquida (BTU fi °F)
0.0404, Conductividad témiica del agua vapor (BTUh It °F)

13.0, Tension supericial del agua liquida (dinas/icmy)

A.2.- PROPIENADES TERMOFISICAS DE L.OS GASES EN LA CORAZA.

. En este inciso se presentan las correlaciones empleadas para predecir las

propiedades de transporle y lisicas de la mezcla de gases que sale del reformador

secundario y entra a los 101 CA/CB.

A.2.1.- CAPACIDAD CALORIFICA

La capacidad calorilica molar de la mezcla gaseosa se calculd de acuerdo a
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Cp™ = £x; Cpj : BTUMbinokR.

donde

- Cpy =3 4rbi’l' ¥ Gj 12 +d; 13 R

onsiantes para
bla |}

ccién miot del i-ésimo componeite.
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Componente |- di*109
No -0.6861
CHy -2.63
Ho0 -0.8587
Ho » ‘ 0.09563 -0.2079
co 0.1283 -0.5307
CO» 5.‘316’ 174265 -0.8362 1.784




A22 VISCOSIDAD

El calculo de: Vesl:a' pmpledad de {ransporte .se hizo. de acuerdo al siguiente
procedimiento: ok : : '

“nl:();xi l‘oi)/’-"‘] L R - ; centipoises

donde:

i L1.3023'-'o.1aao7 *(Trk) +0.00721 (Thk)2  Tij<8.9

T E "K
My " Peso Molecular deti-¢simo componenle (Tabla It)
i ki = Constantes para el i-ésimo componente (Tabla ll)
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TABLA Il.- CONSTANTES PARA EL CALCULO DE LA VISCOSIDAD.

A.2.3 COuLUCTIVIDAD TERRICA.

Para calcular esla propiedad se usd |a siguiente expresion empirica:

kM = 18.02618 jr/MM BTU-ih-ft2- °F

Donde

Mm = Peso Molecular de la mezcla.
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Compune’nle ki
N2 91.5
6H4 136.5
Ho0 356.0
Hp - 33.3
co 110.0
c% ’ it ‘ 44 3.996 190.0




A.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR(HgG, Hy, Ugws Uww)-

a) Gases en la coraza (hg)

Esle coeficienie de transferencia de calor se puede calcular a partir de

Nug = (hg * Deg)rkg - 0.027 Reg0 8 prg1/3

Donde:
Nug
hg

DBS

Pt

Neg

Ag

Ds

Cg

Mumero de Nussell para los gases,

Coeliciente de transterencia da calor de los gases (BTUh-12-F)
biamelro equivalenie del lado de la coraza {ft)
432 P2 - 1aDoGRY Do

(para arreglo triangular).

Pilch de los tubos (I}

Numero de Reynolds para los gases.

Des Gg6.714'10 ! jig

Flujo mésico de los gases (Ib/hvllz)

(wi2) 1 Ag

Area de (lujo equivalenle a la coraza (2)(ver tigura 6)
Dg Cp3 €1y

Diamelro interno del cambiador de calor (1t).
Espaciamiento entre mamparas (It).

Claro de los tubos (11).

Py - Doo



Prg = Nimero de Prandll de los Qases.

6714104 Cpgjlg kg
b. Agua en las bayonetas (hw)

Para este caso se deben dislinguir las éiguuenle’s's'ill’iaclo'[ies: .

- Unicamente agua h’qui,dai
Nityy = hyy D/ k= = 0:023 g, -8 Pri 0.4

Dande: ;
: Nu‘w . s : Momaro de Mussell det agua fiquida.
‘ hv,',‘ » - “Canficiente de transierencia de calor del agua tiquida (BTUrh k2 °F)
Dt = . Didmelro equivalente (It)

Cs Dj;. para ¢f lube inletior de a bayoneta.

= Djg ~ Dgj. para el espacio anular.

Aay, = Numero de Reynalds del agua liquida.
N De Gy/6.714 " 10 1y,
Gy = Flujo mdsico del agua liquida (Ib:h t2)
= nuNg/ ~rd D2 , para el tubo interior de la bayoneta.
= Ny i (D62 - Do;R) , para el espacio anular.
Pry - = Numero de Prandt! para el agua fiquida.

= 6.714 101 Cp py k.
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- Dos fases (agua en ebullicion)

Para esla situacion el coeficiente de transferencia de calor se predice de acyerdo

a (ya corregido por presion)

hy = 82.18 (ATy)3 B

Donde:
My <o ame Coeliciente de transterencia de calor del agua en ebuliicion (BTU/M h2
ATy =1 T - Tagual
Tw: L= Temperalura de pared (*F)
Tagua = Temperatura de la mezcla liquidotvapor (F)

De acuerdo a esta ullima definicion, ta mezcla vaporsiquido en el anular presenta

dos coeficientes de transferencia de calor: uno hacia el gas, el cual se catcula como
9 = 82.18 (T2 - T0)3
y otro hacia el tubo intetior de las bayonetas que se calcula como
hyeb ='82.18 (1€ - T,,0)3
donde:

Tw® se calcula de acuerdo a la ecuacién (30) y TWEb. la temperatura de pared

exterior de los lubos interiores, como

73



TP = T8 - Uy/hy,BP (T8 - TY)

Cuando el agua que circula por los lubos de las bayonetas entra en ebullicion, su

coeficiente de transferencia de cator se calcula como
hott = 82.18 (Tl - T3
donde:

Tw‘b, la-lemperaiura de pared interior. de los tubos-interiores, se calcula de

acuerdo a
Twlt = T+ (Unny Do Dj)* (7€ - 7Y

Habiéndo calculado los coelicientes de transierencia de calor individuales (hg y

hw). los coeficientes de transferencia de calor globates se calculan como
- Entre el gas y el agua
Ugw = 1/ [{1/hg) + (Duo/kiIn(Dgo/Dip)) + (Dao/Dig*(17hy°))]

donde
K = Conductividad 1érmica del metal (BTUh it “F) y debe emplearse el

coeliciente de calor h€ de acuerdo al estado en que se encuentre el
agua en el espacio anular de las bayonetas.
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- Entre el agua del anular y el agua de los tubos.
Ugw = 17 (/1) 4 (Doifkyin(DgifDii)) + (DoifDji* (17hth]

donde, al igual que el caso anlerior,

by hwl = se cilculan de acuerdo al eslado en que se encuentra el tubo en el
espacio anular y en el interior de los lubos, respeclivamenie.

A.4 Caipa be PRESION (Hg)

Para calcular la caida de presidn para flujo en dos fases, se usé el siguiente

procedimiento (2)

a) Flujo Burbuja, durante la primera fase de la ebullicién la cual se presenta si
By = 531 (1-xx [(pr. pw) V37 p 273) oy, >120

b} Elujo dispersg, el cual pudiera presentarse en la pierna ascendente, cuando
By < 120

y By/By> 240
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donda

/By 216 Wy/Alpi; )2

Wy R R Flujo de vapor (Ibrhy

Area da flujo (12)

o= DoV
El factor de friccion se calcula como
64/Rg; Rej < 2,000
Fi
(2 logqql0.27 /D + (7/Rep0- 92 .. . - Rej > 2,000

y la caida de presion por unidad de longitud como

Hii= (Fi* Vi2 " pi)(2g; ' Dg * 144)
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Donda:
Hy; = Calda de presién por lriccidn en cada lase (psifi)

Vi = Velocidad lineal de cada lase (IV/seq).

Si para alg(n punio en parlicular no exisle vapor (x = 0) la caida de presion por
friccidn querla dada por el correspondiente liquido. Para el caso en que existen dos
fases, la caida de presion por friccidn se evalta de acuerdo a

o= H* Yy {psiit)
doude Yy, {actor de correccion, se calcula de acuerdo al régimen de flujo como sigue:

- Flujo Burbuja (Bx > 120)

R=" (H/M )05

FR = V2/(32.16° D) .
Rp = 0.18°R:FRO.185
Yy = [(14.2* RpD-75yw/A)0-1)2

En las expresiones anteriores
v = V,t,ﬂccidad lineal de la mezcla vapor/liquide (l/seg)

De = Didgmelro equivalente de llujo (1)
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- Flujo Disperso (By < 120, Byl By > 240}
Ln Yy¥2= 1.4059 4 0.49138 In R + 004887 (In R)2 - 0.0003487 (In R)3
Adicionalmente a la caida de presién -en las diferentes secciones del sistema
{lubos y piernas ascendentes y descendentes) se tomaron en cuenta las caidas de
presion por cambios subitos de velocidad (boquilias y espejos} de acuerdo a los

sigtiientes esquemas:

- Boquillas piernas descendentes/entrada al cambiador

P =V2 pragg144 % (26A)
Donde:
v Vi LA i - Velocidad del agua en la pierna de;celldgll!e. 3
g‘.; g = T 822 fliseg? g

- Espejo/tubos inleriores de las bayonetas

P .= (Vo2 p/2gg144)°.5 ' (26B)

donde:

Vo = Velocidad del agua en los ubos interiores de las bayonetas.
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ESTA TESIS Mo DEBE
SAUR D= 14 pIBLIOTECH

- " Espacio anular de tubos en la bayonetas
P = (Va2 p/2ggt44) .5 (26C)

“donde :

V3 = Velocidad de la mezcla liquido-vapor en el espaclo anular de las
bayonelas. .

- Salida del cambiador/boquillas piernas ascendentes
P = (V42 p/2gg144)*.5 (260)

donde:

Vi = Velocidad de la mezcla tiquido-vapor en las piernas ascendentes.
- Cambio cle direccion en el londo de las bayonetas
P = [(V12 4 V42)* p/2g144] (26E)
Las anteriores caidas de presién se afaden o se restan, segun cofresponda, a

las presiones calculadas mediante {a integracion de las ecuaciones diferenciales en las

dilerentes zenas del cambiadlor.
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ANEXO B
Derlvaclon de las ecuaciones 2, 4, 4°, 8, 11,12, 13, 14,17, 18, 19; 20, 23.

En este anexo se presema la derivacion detallada de cada una de las ecuaciones

que describen ei comporlamiento de las diferentes partes del modelo.

B.1, ECUACIONES.2, 4", 12 Y 18. SUPGHIENDO QUE NO EXISTE VAPORIZACION,

EL BALANCE SE ESTABLECE COMO SIGUE (FIGURA B.1)
Fuerzasen (z + Az} - Fuor-zas en z = Fuerzas pendidas por friccién.
144 P 2 }«'l‘\‘z)gc A;.. i | Ba2)gg AL 7] + 144 Pz)gg A =
g 1 ‘V,‘F’CV,VH!‘ (u 'QL\;S'AL\;(A) : ; 8
[} >‘ 0>1
Ty Debido a la definicion usualmente empleada para Hj (Cap. 3), pareciéra que
esle lérmino actual sobre todo el elemento de volumen, Aaz, cuando en realidad

solamente actua sobre el drea perimetral nDAz.

Dividiendo entre el elemento el volimen AAz y tomando el limite cuando Az liende

acelo, se obliene

dPidz = (glge) (pL/14) - 5 * Hg
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Esla ecuacion conesponde a las ecuaciones {2), (4}, (12), (18) del capitulo 3, con
s = 1 st el fluido se mueve en la direccion del eje z (hacia abajo), como en el caso de la
plerna descendente y del lubo inlerior de las bayonetas y vale -1 si el fluido se mueve

en direccion contraria al eje z (hacia arriba), como en el caso de la pierna ascendente y

en el espacio anular de las bayonetas.

B.2. Ecuaciones (4), {13), (19). En contrasle con el caso anlerior, en esta derivacion
se supondra Ia coexistencia de agua liquida y vapor; tomando en cuenta esla

suposicién, el balance de fuerzas} queda como: (figura B.2).
[-1447P(z + ;\z)gc At pp(z + VG,\z)g;c AAZ] + 144 P(2)gc A +
[-4/2 pyp{z + Az 2 (2 + Az) & 112 pmizvin? (2)Adz =

144gg Hy (z + ©Az) (\.\z (s)

Dividiendo entre el elemento de volimen AAz y tomando el limite cuando Az liende a
cern, se obliene

dPldz = (g/gc) (mp/144) - s " Hy - 1/2‘d/dz(pmvm2)l144gc
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Si adicionalimento se supone que la densidad,perménece razonablemenle constante,

se obliene entonces que’

dP/dz = (9/ge) {Mn/144) - s * Hj-1* pm/(gé‘144)vmdv,{jldz

ecuncion que corresponde a las ecuaciones (4), (13) y (19) del capilulo , usando el

mismo significado al asignado anteriormente a la variable s.

La diferencia entre esla Gltima ecuacién y la derivada en el inciso anletior radica
en el ultimo término del lado derecho. Mote que si el fluido no cambia de fase, es decir
permanece con velocidad constante, la derivada que aparece en el ultimo término se
anula, generandose asi la ecuacion del inciso anterior.

B.3.  Ecuacion {B). Para derivar la ecuacion (8), se efectua un balance de energia,
suponiendo que el tubo esta perlectamente aislado, es decir, consliluye un
sistema adiabdtico. Bajo eslas condiciones, el balance de energia se escribe
como {Figura 183.3)

Energia entra - Energia sale = 0

mX(z + Az)H(z « Az) ¢ m[) - X(z + Az)h{z + Az) - mX(z)H(z) - m[1 - X(2)]h(z) =0

la cual se reescribe, al tomar el limite cuando Az tiende a cero, como

d(XH)dz + d[(} - X)h})/dz = O
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y desarrotlando las derivadas
(H - h)dXidz -+ XdHfdz + (1 - X)dh/dz = 0

Tomando las definiciones de las entalpias del vapor, H, y del liquido, h, asi como

ta del calor latenie de vapuorizacion, A,

dil = CpydT

dh = Cp dT

A =H-h
se obliene

dXidz = - (XCpy 1 (1 - X)Cp VA {dT/dz)
que corresponde a la ecuacién 8 del capitulo 3.

Ahora bien, en esle elemento del modelo complelo no se dispone de ecuacion

alguna para calcular explicitamenle la variacién de la temperatura con la altura del

tubo. Sin embargo, empleando la ecuacién para la presion de vapor y la regla de la

cadena se obliene lo siguienie:

|
|
| s
|
]



De ‘Ia ecuacléﬁ dela 'preslén de vépbr

P=PT) " -

se obliens, al éscribirla en fdrﬁia'dile'r}encialvg :

- dP= (dPIT)AT:
y dividiendo entre dz twedé liﬁélnlenle que
dT/dz = (dP/dz)/(dP/dT)

donde el término dP/dz corresponde a la caida de presién a lo largo del tubo y dP/dT

se obliene de la ecuacidn para la presién de vapor.

B.4. Ecuacién (11). Para obtener la ecuacion (11} se procede a efectuar un balance
de energia tomando en cuenla los elementos que aparecen en la ligura B.4;
suponiendo que no hay cambio de fase en la corriente analizada

Energia entra - Energia sale = 0

mh(z) + Uyl TC (2 + BAZ) - Tz + ©az)[NgrDgGj Az - MYz + A2) = 0

Dividiendo enire Az y lomando el limite cuando Az tiende a cero, asi como la definicion

de la enlalpia del liquido empleada con anterioridad se obliene
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dTldz = (NBDMCRL)Uaw(TE - T!) -
que corresponde a la ectiacion (11) del capitulo 3.

B.5. Ecuacién (14). Para obtener la ecuacién (14), combinamos los conceptos

usados en los incisos (B.3) y (B.4), con las variables mostradas en la figura B.4.

mX(z)Hz) 4+ mlt - X(2)](z) -+ Uy [TC(z + ©.A2) - T'(z + O\Z)]NgnDgjAz - mX(z + Az)H -

m{1 - X(z + Az)jl(z + A2) = O
Dividiendo entre maz y tomando el limile cuirando liende a cero se obtiene
d(XH)dz + didz{(1 - X)) = (NgrDoymUwwiTe- T -

y efectuando los mismos pasos para oblener la ecuacion (8) en el inciso B.3 se obtiene

finalmente la ecuacion (14) dada por

dX/dz = - [(XCpy + (1 - X)CpLYAKAT/dZ) + (NgrDoimMUy(TE - T

a7
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