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I.- PREFACIO

La planta de urea no opera sl 100 ¥ de su capacidad instalada,
porque una de las materias primas, el 002 no es suministrado a las
condiciones de disefio con respecto a su temperatura.

El interés primordial de la tesis es lograr el aprovechamiento

de la capacidad instalada total, por medio de un proceso de
acondicionamiento de la corriente de C02.

Es importante que los recursos con que se cuenta éean
aprovechados en forma total, ya que las pérdidas no se limitan a
produccidn nc obtenida sino que siempre traen consigo desajustes
de otro tipe, en este caso la alta temperatura del CO2 es
acompafiada de un exceso de humedad que es necesario eliminar, la
humedad incrementa la corrosién, que a su vez, acorta la vida de
las tuberias, equipos y accesorios.

Todo lo anterior redunda en un incremento de los costos de
operacién y mantenimiento, e ineluso aumenta 1la posibilidad de

fallas inesperadas o accidentes.



IX.- HARCO CONCEPTUAL

La metodologia empleada consiste en los pasos siguientes :

- Concepcidén y definicidn del problema.
- Generscién de opciones de s0lucién.

Andlisis preliminar de las opciones de solucién.
Andlisis téenico.

AnAlisis econdmico.

!

El primer paso consiste en plantear el problema con claridad,
para 1o cual en necesaric tener un conocimiento adecuado del
proceso.

Cuando se enfrenta a una decisién, lo primeroc que se tiene que
hacer es determiner los posibles cursos de accién que se pueden
seguir. La existencia de diferentes cursos de accién
requisito indispensable en ¢l procesc de toma de decisiones.

Este paso del proceso de toma de decisiones requiere que se
generen todas las opciones posibles. Lo anterior significa que se
debe tener muche cuidado en tratar de incluir todas las opciones.
Para esto, debemos estar capacitados para reconocer cuando

€S un

ys se
han agotedo los diferentes cursos de accidén a través de los cuales

una decisién puede ser tomada. La recomendacidn snterior es muy
importante, puesto que serfa muy indeseable descubrir una mejor
forna de hacer 1las cosas, después de habernos conpromstide
irreversiblemente en otro curso de accidn.

Ya se wenciondé que es recomendable generar todas las opciones
disponibles para una determinada decisién, sin embargo, esto no
quiere decir que todo el tiempo se este generando nuevas opoiones,
y postergando por consiguiente la decisidén, sino que se debe fijar
un cierto tiempo para dejar de generar opeciones y empezar a
analizar les disponibles. El tiempo dedicado al anélisis del punto
anterior es clave para que el proceso de toma de decisiones no ses
demasiado lento.

Antes de proceder a disefiar los equipes propuestos, es
necesario hacer un enélisis preliminar de lag opciones de
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solucidn, con cbjeto de rehazar aquellas opciones que no ®ean
realizables, que sean muy costosas, e incluso que afecten el medio
ambiente o la seguridad de la planta y low trabajadores.

A continuacién se procede sl diseiic de los equipos propuestos,
la pragisién calculada depende de la exactitud deseada del
estimado. Para los estimados de predisefio, el equipo debe ser
egpecificado rdpidamente y sin gran detalle, esto es debido a que
generalmente los presupuestos para realizar esta parte del trabajo
son limitados.

Si se decide continuar con el proyecto después de realizado el
predisefio del equipo, lo que sigue es un estimado de contratista o
contrel detallado del proyecto, en donde todos los detalles
acerca de 1a construccién del equipo deben especificarse hasta el
grado de poder ordenar el equipo a algin vendedor o poder
fabricarlo en la planta. Los equipos diseiiados deben cumplir con
los requerimientos fijados por el proceso, proporcionar un
servicio sin problemas, a un costo minimo, con las leyes del medio
ambiente y las normas de seguridad establecidas.

Por lo que se refiers al andlisis econénico, sus metas
primordiales son; la determinacién y andlisis de beneficios que se
obtienen de la inversién de capital y la mejor inversidn aentre
varias opciones.

En las operaciones industriales es frecuente que sea posible
producir resultados equivalentes por medios diferentes, aunque los
resultados fisicos pueden ser aproximadamente iguales, los gastos
y los recursos empleados pueden variar considerablemente.

Debido & que los costos y los beneficios se considera que
oourrirén en el futuro, es necesario considerar en forma
Qnticipada a la decisién de realizar una inversidn, una cierta
nedida de rentabilidad minima.

Los métodos matemdticos para la evaluacién de la rentabilidad
de una inversién mas comunes son:

- Tasa interna de rendimiento.

- Flujo de efectivo descontado.



-~ Valor presente neto.

- Costo capitalizado.

- Tiempo de recuperscidén de la inversién.
~ Relscidn costo beneficio.

Cada método es de uso especifico pera snalizar un cierto tipo
de proyecto de inversidn, por lo que se debean seleccionar los
nétodos mis adecuados.



I1XI.- REQUERIHIENTOS

El proceso de producecitn de urea STAHICARBON, requiere como
naterias primas amoniacc anhidro y biéxido de carbeno en forma
gaseosa.

Las condiciones que fija este proceso en los linites de bateria

son los sigulentes:

AHONTACO
HHy TEHPERATURA o®c’
PRESION SATURADD A LA TEHPERATURA
1,0 ) 0.2 % PESD
ACEITE 10 ppn HAXINO
AZUFRE NO DETECTABLE

BIOXIDO DE CARBOKO

co, 98.2 ¥ VOL.  CD,{ HININO )
6.8 % VOL. H, ( HAXIHO )
6.2 ¥ VoL N, (HAXIHO )

PRESION 1.33 Re/cH?

TEMPERATURA a2’ ¢

Ho0 SATURADO A LA PRESION ¥
TRHPERATURA

AZUFRE 15 mgrs POR H¥n® HAXIHO

HEA 3000 ppr EN PESO HAXINO
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Actualmente el bidéxido de carbono es recibido en loa limiteas de

bateria en las condiciones siguientes:

BIOXIDO DE CARBONO

CO2

( Promedio de los meses Enero - Junio de 1882 )}
87.8 X Vol. CO2 Base himeda
H20 Saturado & la Temperaturs y Presién

2

Presién 1.2 Kg/cen® Abs,

Tenperatura 50° ¢

Para aleanzar la capacidad de disefio se requiere que el CO, se
encuentre a la temperatura de 32 °C, por lo que se origina la
necesidad de enfriar esta corriente hasta alcanzar las condiciones
deseadas. )

La alta temperatura del bidxido de oarbono origina que el
turbocompresor no sea capaz de enviar al proceso la cantidad de
bidéxido de carbono suficiente para alcanzar la capacidad de disefio
de 1000 THPD, lo que provoca pérdidas econdmicas por 1la falta de
aprovechaniento de la campacidad instalada.

Por otra parte, en un esfuerzo por mantener el flujo misico de
biéxido de carbono a la planta, se opera el turbocompresor a su
néxima capacidad, incrementando el consumo de  vapor, an

consecuencia se incrementan los consumos de agua tratada y gas

-natural, lo cual aumenta los costos de produccién.

Bl acondicionamiento de la corriente de biéxido de cmrbono a las
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condiciones de disefio trae como beneficio adicional la disminucién
de la corrosién en el carboneducto, equipos y accesorios, debido =&
que la cantidad presente de agua disminuye y por ende la formaciodn
de #cido carbénico disminuye, ya que munque el biéxido de carbono
en si, no es corrosivo, con la presencia del agua se forma el dcido
carbdnico que es el responsable del asatague corrosivo a las
tuberias.

De lo anteriormente mencicnado, surgde la necesidad de seleccionar
un sistenﬁ de enfriamiento para acondicionar la corriente de 002 con

1a finalidad de obtener la capacidad de disefio de la planta.



IV.- PROBLEHATICA

Durante los afios 1981, 1892 y 1983, el biéxido de carbono

suministrado por la refinerfa de Petréleos Hexicanos, ha estado
fuera de sspecificacién en relacidén a su temperatura y contenido de
hunedad, con un valor promedio de 50° C de temperatura ¥y, por
tratarse de un gas saturado con agua, el contenido de humedad se
incrementa en forma proporcional a la temperatura.

Cuando la planta productora de amoniamco de la refineria opers
arriba del 90 X de su capacidad, 1la temperatura del biéxide de
carbono se incrementa hasta 80° C.

La capacidad de diseffo de la planta de azmoniaco de la refineria
de Petrdleos Hexicanos ( Planta disefiada con tecnologia de H.W.
RELLOG CO. ), es de 900 toneladas de amoniaco y de 1000 toneladas
de biéxido de carbono como subproducto por dia.

La produccién real es de aproximadamente 810 toneladas de
anoniaco ¥ de 900 toneladas. de bidxido de carbono por dia.

La mayor parte del biéxido de carbono producido es enviado a la
planta de urea, pero también estdn conectadas a la linea de bidxido
de carbono las plantas siguientes: UNIVEX, CO2 DE MEXICO, LIQUID
CARBONIC v ademds la refineria usa el biéxido de carbono para
cubrir sus propias necssidades.

La problemdtica del bidxido de carbono & alta temperatura es 1la
giguiente:

1.- El exceso de agua y la alta temperatura del bidxido de

carbono, muy frecuentemente impide operar la planta de urea & su



capacidad de disefio, ademds la humedad del bidxide acelera la
erosion y corrosidn en los internos del primero y segundo paso del
turbocompresor de CO2 C-101.
2.~ E1 exceso de agua y 1la alta temperatura incrementan la
corrosién y provocan fugas frecuentes en la tuberia que conduce el
bidxido de carbono.
3.~ Se sobrecargan con agua las trampas de condensado de 1la
tuberim que conduce el biéxido de carbono, y los sigtemas
separadores de liquido instalados en la estacién de recompresidén ¥y
en la planta de urea, también por el exceso de agua se ve afectada
su capacidad de extraccidn de condensado
4.- Otro Pactor adicional es que se estd distrayendo diariamente
vano de obra en desaguar los registros de 1las trampas de

condensado de la tuberia que conduce el biéxido de carbomno.
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V.~ GENERALIDADES

El biéxido de carbono producido en la planta de samoniaco, es
resovido del gas de sintesis por nedic de carbonato csaliente
regenarativo.

El CD2 en estado gaseoso fluye por un carbonodueto de 30" de
didmetro para llegar a la estacién de recompresién en donde se
elinina parte del agua de saturacidén y se envia a la planta de
urea con una reduccitn del didmetro del carbonoducto 8 24", en 1la
plants de urea se elimina casi tods el agua de saturacién y se 1;
adiciona aire de pagivecién ( en una proporcidn tal gque aleance
0.75 ~ 0.85 X en volumen de axigeno ) para despuds conprimirse de
0.32 Kg/cn2 a 145 Kg/cmz por medio de un turbocompresor centrifusgo
de cuatro pasas.

La planta de u2rea necesits 80D toneladas de 002 por dias pars
operar al 100 X de su capacidad de diseffio, el tecnologista
garantiza que 778 toneladaa de CD2 al 100 X son necesarisas
para producir 1000 tonelsdas métricas por dia de ures.

El carbonoducte cuys longuitud es de 5.85 Kn, tiene 21 trampas
de condensade instaladas a tode lo largo, sisndo necesario
desaguar diarisamente los registros en los cuasles descargan el
condensado de las trampas.

Lz humedad que contiene la corriente de CO, reacciona cen sl
gas carbénico de acuerdo & la reaccidn:

co, ¢+ HZO —>  HyCO4

Bl 4cido carbdnico formado es e} responsable del ataque gquimico



sobre sl carboncducto y sus accesorios.

11
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PROPIEDADES DEL BIOXIDO DE CARBONO

Férnmula quimica 002

Peso molecular ’ 44.01

Punto de ebullicién a una atm - 108° F
Temperaturs critica 88° F

Presisén critica 1073 1b/in® abs.

Calor latente de evaporacidn

Punto triple -~ 70° F 149.7 Btu/1b
G° F 120.1 Btu/1b
32° F 100.9 Btu/lb

Densidad del gas a una atm y 60° F 0.1166 b/etd

Densidad relativa ( aire = 1 ) 1.528

Punto triple - 70° F y 75.1 1b/in® abs.

Calor especifico

Gas a 60 °F y 14.605 1b/in® abs  0.201 -1%%;- a presién ote.
) [} Btu
Gas a 60 F; volumen cte 0.1546 = ° & volimen cte,
P cte

Relacién de calor especifico ~Vote " 1.30

Conductividad térmica

- 58 °F 0.0064 —Btu____
hr £t* °F/ft
o
az OF 0.008q —BE_
hr £t F/et
212 °F 0.0128 Bty

hr £t* °F/ft
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Viscosidad, gas

o °F 0.0130 centipoises.
. 100 °F 0.0155 centipoises.
200 °F 0.0180 centipoises.

Solubilidad en agus
178.7 cc en 100 g de H,0 2 0 op
80.1 cc en 100 g de K0 a 20°F

El €O, es un compuesto muy estable, su donsidad es8 1.5 veces la
del aire, puede existir en los tres estados fisicos; sdlido,

liquide y gas con solo variar la teeperatura y la presién.

Estado fisico Presién Tenpsratura
( atn ) (¢
Gas 10 40
Gas 25 100
Ligquido 21 - 18
86lido 4 - 56
Sindnimos: Anhidrido carbénico

Gas carbdnico
“Hiela seco”

€0,

Aspecto y olor: gas incoloroc e inodoro



Propiedades del amoniaco.

Color incoloro.

Olor Picante e irritante.
Peso molecular 17.03 gr-mol.

Punto de ebullicién a 760 mm Hg.  ~ 28.0 °F.
Temperatura eritica 271.4 °F.

Presién critica ( absoluta ) 1 657.0 1b/in®

Densidad del vapos en el punto de
ebullicién y 760 nm Hg.

0.05555 1b/ft"
Densidad del liquido en el punto de

ebullicién y 760 nn Hg. 0.6818 1b/ft”
Calor especifico del vapor a 15 °F y
780 nm Hg:

Cp 0.52 Btu/( 1b °F )

cv : 0.39 Btu/( 1b °F )
Calor latente de evaporacién en el
punto de ebullicién y 760 mm Hg. 588.40 Btu/( 1b °F >
Viscosidad absoluta:

Vapor a 0° F ( 32 °F ) 0.00818 centipoises.

Lfquido & - 33.5 ( 28 ° F )  0.266 centipoises.
Solubilidad en agua Muy soluble.
solubilidad en alcchol Soluble.

14
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VI.- DESCRIPCION DEL PROCESO STAMICARBON

A. INTRODUCCION

Con el fin de apoyar los requerimientos expresados en el punto

III y de conprender la razén de aceptacién o rechazo de las

opciones que posteriormente se formulardn, se ve la conveniencia

de mostrar en forma completa el proceso de obtencién de urea

mediante la tecnologia de Stamicarbon, aunque no es el objeto

directo de la tesis aquf desarrollada, ademds se mnuestra la
necesidad de mantener las materias primas dentro de los parémstros
especificados, principalmente de temperatura y plantear mnediants
8l anterior entendimiento del proceso, las posibles opcioneas de
acondicionaniento de la corriente de CO,.

B. RECEPCION DE MATERIAS PRIMAS ( diagraramas # 1 y # 2 )

El biéxido de carbono a baja presién procedente de Pemex fluye
por una tuberia de 3.22 kn de longitud y 30" de didpetro para
llegar a la estacién de recompresién, a lo large de 1la tuberia,
existen 10 trampas con su respectivo foso para elininar el
condensado. )

A su llegada a la estacién de recompresidém, el 002 fluye a
través de un cambiador de calor adaptado, el cual prestaba
gorvicio en otra planta de urea.

A continuacidén el CO2 pasa por un tanque separador de
condensado D-202, a una temperatura y presién de 100 % y 1.58
psi, de donde es succionado por un soplador C-201.

A la descarga del soplader el CO, pasa a través de un enfriador

E-201 el cual utiliza agna de la torre de enfriamiento CT-201.

Posteriormente el CO2 fluye a un separador de condensado D-203,
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a la salida del separador la tuberia reduce el didmetro a 24" pars
continuar su trayectoria a los limites de bateria de la plants de
urea.

La longitud de la tuberia de la estacién de recompresién s 1la
planta de urea es de 3.15 kn y tiene 11 trampas con su respective
foso para separar el condensado.

A su llegada a la planta, la linea de CO2 tiene un sistema
separador de condensado, el cual opera pﬁr medioc de un controlador
de nivel automitico. El condensado es acumulado en un foso de
donds es enviado al drenaje por medio de la bomba P-122, 1la cual
opera a control automético de nivel.

La corriente de CO2 entra a la seccién inferior de un tangue
separador de liquidos D-115, este tanque consta de dos secciones
cada una de ellas con su respectivo control automético de nivel,
en el interior del tanque en ambss secciones hay filtros de CO2
los que eliminan las impurezas y particulas de condensado. La
geccidén superior esté conectsda a la lines de recirculacién del
compresor C-101.

El CO, con una temperatura de 32 °C y 0.33 Kg/ex® mbs. de
presién es comprimideo por medioc de un turbocompresor centrifugo
de cuatro pasos; el primero, segundo y tercer paso, cuentan con un
enfriador y un separador de liquidos e impurezas cada uno de
ellos.

A la descarga del cuarto paso de compresién a una
temperatura de 122 % y una presién de 150 Kg/cm2 nan. el CO2 es

enviado al descompositor de zlte presion E~101.

La planta de urea con procesc de fabricacién STAHICARBOR
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(desarrollado en Holanda ) con descompositor de carbamato
( Stripper ) ¥ de reciclo total, tiene una capacidad de disefio de
1,000 toneladas métricas por dia ( 330,000 TH/afo ).

La diferencia fundamental de este procese en relacidén con
otros, es la descomposicién del carbamato de amonio, del efluente
del reactor, con 002 fresco & la presion de sintesis, en un
descompositor especialmente disefiado, con suministro externc de
calor.

La presién de operacidn es de 145 Kg/cmz. esta presién es
relativamente baja en comparacidén con los procesos de urea de

reciclo parcial.

En esencia, la produccién de urea se lleva a cabo por medio de
dos reacciones. La primera es la condensacidn del amoniaco y CO

2
gaseosos a alta presion y alta temperatura:

——————
2WHg (g ) + COp (@) < HH,COONH, ¢ 1)

Carbamato de amonio
AHCnrbanato = - 28 KCal/mol
P = 110 atm abs., T = 160 °C
Esta reaccidn es fuertemente exotérmica y se lleva a cabo
espontédneamente y eh su totalidad, siempre y cuando el calor sea
retirado.
La segunda reaccién es la deshidratacidn del carbamato de
amonio liquido, esta es una reaccién endotérmica que se lleva a

cabo en fase liguida:
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NH,COONHy ¢ 1) [ CO(NHp, ( 1) + H0 (1) [Z

AHUrea = 3 - 4 KCal/mol

T = 160 - 180 °C

Esta reaccidén se lleva acabo a una temperatura de 160 a 180 °C
¥ una presidén de 100 ; 250 atmésferas con una conversién de 50 -
70 %, el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio es de 20 -
30 minutos.

Las soluciones en la seeccién de sintesis de urea son muy
corrosivas, el componente agresivo es el carbamato de amonio.

La prevencidén de la corrosidén en las plantas de urea es llevada

a cabo por medio de: El uso . de ciertos aceros inoxidables, el
contenido de oxigeno en las corrientes del proceso y las
caracteristicas tecnolégicas del mismo.

La corrosién en una planta de urea es incrementada por la
temperatura alta, la concentracién del carbamato de amonio y la
baja concentracién del oxigeno disuelto.

La adicidn de oxigeno v el mantenimiento de una concentracién
suficientemente alta de oxigeno en las corrientes del proceso, son
un requisito para la prevencién de la corrosidn en los equipos.

La corrosién en el acero inoxidable se lleva a cabo durante el
contacto con la fase liquida, no asi en la fase gas, 8 menos que
ocurra una condensacién localizada.

La mayor parte de los equipos de 1la planta de urea estén
fabricados con acero inoxidable del tipo 316L y donde las
condiciones de corrosién son muy severas, se utilizé una aleacidén

especial, como en el caso de los tubos distribuidores del
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desconpositor de carbamato, fabricados cop 25Cr - 22Ni - 2Ho.

El proceso STAHICARBON para la fabricacién de urea para su
mejor comprensién se divide en las siguientes secciones:

C. SECCION DE SIRTESIS ( diagrama # 3 )

El amoniaco anhidro liquido procedente de Pemex, se suministra
a la planta de urea por una tuberfa de 7 km de longitud y 8" de
dianétro, & una presién de 12 Kg/cm2 y una temperatura de - 1 °C a
10 °C, recibiéndese en tanques esféricos del sistema de
almacenamiento, se tiene 1la opecién de recibir el amonisco
directamente.

Dsl sistena de almacenamiento, el amoniaco se bombea n la planta
de urea , para recibirse en el tanque de balance D-201, a una
presién de 8 Kg/cn2 v o0 %¢ , en donde es guccionado por una de las
bombas de amoniaco de alta presién P-101 A/B, para inyectarlo al
tope del condensador de alta presién E-102 a una presién de 160
Kg/cn? o través del eyector J-108.

Condensador de alta presién E-102.

La funcién de este equipo es convertir a las materias primas,
amoniaco y biéxido de carbono en un compuesto intermedio,carbamato
de amonio, de acuerdo & la reaccién quimica ( 1 ).

La reaccién procede rapidmmente con liberacién de calor, y 1la
mayor parte del bibéxido des carbono se transforma en carbamato de
amonio, debido a que esta reaccién es fuertemente exotérmice, es
necesario controlar la temperatura alimentando una mezcla de agua
tratada y condensado a la carcaza del condensador, generdndose
vapor de 3.5 Kg/cnz.

El carbamato de amonic formado, biéxido de carbono residual y
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amoniaco en exceso salen por el fondo del condenandor hacia el
reacter R-101

Las condiciones de operacién del condensador son:

Presicn 140 Rg/cn?

Temperatura 185 °C

Relacién molar  2.85 ( HH4/CO, ) fase liquida.

Reactor R-101

El carbemato de amonio liquido formado en el condensador de
alta presién E-102, conjuntamente con el bidéxido de carbono que no
reacciond y el amoniaco en exceso fluyen para alimentarse por el
fondo del reactor R-101, conforme la mezcla asciende el 45 % del
carbamato de amonio se deshidrats convirtiéndose en ures y agua,

en forma simulténea el biéxido de carbono residual se sigue
transformando en carbamato de amonio con el consiguiente
desprendiniento de calor, de tal manera gque en la parte superior
del resctor la temperatura es de 180 - 183 °C, mientras que en el
fondo la temperatura es de 170 °C.

La conversién del carbamatc de amonio a urea y agdua se verifica
de acuerdo a la reacci6én ( 2 ), esta reaccién se lleva a cabo con
una efieiencia del 58.5 %.

La reaccién es ligeramente endotérmica y parcial, procede més
lentamente en comparacién con la formacién de carbamato, por lo
tanto el volumen del reactor debe ser tal que permita un tiempo de
residencia suficiente pars lograr el equilibrio.

En la parte superior del reactor R-101, se separan las dos
fases, la fase gaseosa fluye hacia el lavador de gases de alta

presién B-103 ( Scrubber ) y la fase liquida se conduce por el
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rebosadero central para alimentarse al descompositor de carbamato

de alts presién E-101 (Stripper ) por medie de 1la wvdlvula de
control de nivel.

Las condiciones de operacién del reactor son:

Presién 140 kg/em2

Temperatura 170 °¢ Fondo del reactor.

180 - 183 °¢C Tope del resactor,

Relacidn nalé: 2.8 ( NH‘/CD2 ) Fase liquida.

Lavador de gases de alts presidn E-103 ( scrubber )

La funcidn del lavador de geses es sbsorber la mayor parte del
bidxido de carbono y amoniaco procedentes de la fase gaseosa que
sale del reactor.

La fase gaseose alimentada del remctor esta formads por
amoniaco, biéxido de carbone ¢ inertes ( Nitrdégeno, Oxigeno e
Hidrdgeno ), ests mezcla de gases llege al lavador y Bse pone en
contacto con lm solucidn liguide de carbsmato de amonio de
reciclo, procedente del sistems de baja presién, por esta accidn y
por 8l enfrismiento proporcionado al sistemr, la mayor psarte ds
anonisco y biéxide de carbono se condensan, formando una solucidn
de carbamato de amonio, la que se alimenta al condensador de alta
presién E-102 por medio del eyector J-106.

Los gages no condensados consistentes en inertes y pequefias
cantidades de amoniace y bidxido de carbona fluyen por la parte
superior de lavador para enviarse al absorbedor T-107 por msdio de
la vAlvula reductora de presién.

El enfriamiento al sistena se lleva a ombo recirculanda agua

trateda por el exterior de los tubos del cambiador de calor E~103,
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por medio de una de las bombas P-105 A/B.

La condensacién del amoniaco y biéxido de carbono provoca la
concentracién de hidrégeno y oxigeno, elementos que forman una
mezela potencialmente explosiva,

El lavador de gases de alta presién E-103, esta disefiado con
un disco interno de seguridad, el que se romperd absorbiendo el
impacto en caso de que ocurra alguna explosién.

Las condiciones de operacién del lavador des gases de alta
presién E-103 son

Presisn 140 kg/en”

Temperatura 160 °c

Descompositor de carbamato de alta presién E-101 ( Stripper )

La funcién de este equipo es eliminar 1a nayor parte del
carbanato de amonio que acompafia & la solucién de urea procedente
del reactor, este proceso se lleva =& cabo descomponiendo el
carbamato de amonio en sus reactantes, amoniaco y biéxideo de
carbono.

La fase liquida alimentada del reactor esta formada por urea,
carbanato de amonio, amoniaco y sgua, esta solucién fluye hacia el
distribuidor de 1la parte superior en donde se esparce para
descender en forma de pelicula por cada uno de los 1800 tubos del
equipo.

La descomposicién se 1lleva a cabo cuando 1la pelicula de
solucién se pone en contacto con el bidxido earbono introducido =a
contracorriente, el ocual causa que la presién parcial del amoniaco
disminuya, y como resultado el carbamato empieza s descomponerse y

a consumir calor.
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El calor reguerido por 1la reaccidén se le proporciona

alimentando vapor de 24.5 kg/em” a la carcaza del cambiador de
calor por medio del saturador D-108. '

La parte gaseosa resultante del proceso de descomposicién
( amoniaco ¥ biéxido de carbono ) conjuntamente con el biéxido de
carbono alimentado, fluyen por la parte superior del equipo para
enviarse al tope del condensador de alta presién E-102.

La fase liquida con un 57 % de wurea, carbamato de amonic vy
agua, se envia controlando el nivel, hacia la columana
rectificadora T-101.

Lgs condiciones de operacién del cambiador de calor de alta
presién E-101 son:

Presién 140 kg/en”

Temperaturs 165 °c

D. SECCION DE ABSORCION Y RECIRCULACION ( diasgrama # 4 )

La seccién de absorcién esta formada por el absorbedor T-107 y

su equipo auxiliar, su funcidén es recuperar el amoniaco y biédxido

d

carbono que acompafian a los inertes érocedsntes de la seececidn
de sintesis.

La seccidn de recirculacién la forman los sigulentes equipos:

Columna rectificadora T-101

Calentador de Recireculacién E-105

Condensador de carbamato de amonic de baja presién E-106

Lavador de gases de venteo T-105

La funcién de esta seccién es concentrar la solucién de urea y
recuperar el amoniaco y bioxido de carbono, para reciclarles en

forna de carbamato de amonio a la seccién de sintesis.
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La corriente gaseosa procedente del lavador de gases ds alta
presién E-103, formada por: amoniasco, biéxido de carbono e
inertes, fluye hacia el fondo de la seccién empacada con anilles
pall del absorbedor T-107.

Dentro del absorbedor la corriente gasesosa asciende a través
de la ecolumna empacada, 8 su paso por la misna los gases de
amoniaco y biéxido de carbono se enfrian y condensan al ponerse en
contacto con las soluciones alinentadas a contracorriente por
medio de las bombas P-118 A/B y P127 A/B del tanque de solucién
anoniacal TK-102.

Los inertes son enviados a la atmésfera por medic de la vdlvula
reguladora de presién.

Lta solucién amoniacal se envia por medio de una vdlvula de
control de nivel hacia el lavador de gases de venteo T-105,
después de pasar por el enfriador E-~122.

Las condiciones de coperacién del absorbedor T-107 son:

Presién 8 kg/em’
Tenperatura 45 %°c
Recirculacién.

Ls corriente liquida procedente del descompositor de carbamato
de alta presién BE-101, estd formada por: urea, carbamato de amonio
y agua, la solucidn fluye hacia la parte superior de 1la columna
rectificadora T-101, a través de una vilvula reductora de presidn,
debido a que la presién se reduce bruscamente una gran cantidad
del carbamato de amonio se descompone en los reactantes aroniaco y
biéxido de carbono.

La fase liquida desciende & través de una columna empacada
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recibiendo a contracorriente los gases calientes de amoniaco y
biéxido de carbono obtenidos del carbamato de amonio
descompuesto en el calentador de recirculacién E-105.

La fase gaseosa formada por amoniaco, bidéxido de carbono y
agua, fluye hacia el condensador de carbamato de baja presién
E-108 y de este al lavador de gases de venteo T-105.

La fase ligquido formada por: urea, mgua y trazas de carbanato
de smonio, se envia por medio de una valvula de control de nivel
hacia el tanque flash D-105, el tanque opera a vacio, por este
efecto todo el carbasmato residual se descompone en samoniaco vy
biéxido de carbono. .

La mezcla gaseosa sale por la parte superior del tanque flash
D-105, hacia el condensador E-113.

La solucién de urea a una concentracidén del 75 2 y 0.8 X de
amoniace se envia hacia el tanque de urea a través de una pierna
barométrica al sistema de evaporacién.

Las condiciones de operacién de la columna rectificadora T-101
son:

Presién 3.5 kg/em”

Tenperatura 135 °c

Condensador de carbamato de amonio de baja presién E-106

La funcién de este condensador es transformar en carbamato de
amonioc, el biéxido de carbono y amoniaco provenientes de la
columna rectificadora T-101 y del desorbedor I, T-102.

Al entrar las corrientes de alimentacidén, una parte del bi6xido
de carbono y amoniaco es absorbida por la solucién amoniacal

diluide procedente del rebosadero del lavador de gases de venteo
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T-105.

La mezela de gases y liquido fluye en forma ascendente por 1la
carcaza y se en enfria con el agua de enfriamento que cirecula a
través del haz tubular del condensador, por efecto del
enfrianiento se condensan casi en su totalidad los gases de
amoniaco y biéxido de carbono forméndose carbamato de smonio.

La solucién de carbamato de amonio y los gases residuales rebosan
del condensador pare szlimentarse al lavador de gases T-105.

Las condiciones de operacién del condensador son :

Presién 1.65 kg/cnz

Tenperatura 75 °¢

Lavador de gases de venteo T-105 ( diagrama # 5 )

Este equipo recibe todo el amoniaco y biéxido de carbono
recuperados en los sistemas de absorcién, recirculacién vy
desorcién, ya sea como carbamato de amonio o en estado libre.

La funcién del lavador de gases de venteo, consiste en
recuperar el amoniaco y bibéxido de carbono que acompaiian a los
incondensables de las soluciones alimentadas.

En el fondo del lavador se separan las dos fases de la mezcla
alimentada del condensador de carbamato de smonio de baja presidn
B-108, la fase liguide formada por la sgolucién de carbamato de
amonio fluye a la succidn de las bombas de carbamato de alta
presién, para recircularse al lavador de gases de alta preeidn, a
140 kg/cnz y 75 °C de tenperatura.

La fase gaseosa asciende por el ducto de salida hacia 1la
seccién empacada en donde el amoniaco y biéxido de carbono son

absorbidos por la solucién amoniacal fria procedente del
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absorbedor T-107.
Todo el carbamsto de amenio formado pasa & la chsrols eolectora

de nivel y después Fluye hacia la bomba de recirculsecidén P-117

A/B, de ahi se envia sl enfrimdor E-122, en donde se une con la
solueidn amoniacal del sbsorbedor T~107, y se reecircula hacia la
columna rellens, por medio de une esprea aspersora.

Bl nivel de la charola se regula derrsmande liquide por su
rebosadero hacia el fondo del condensador de carbamato E-108.

Los incandensables salen por el tope del lavador para enviarse
al condensador final E-114, de la seccidn de evaporacidn y de este
a la chimensa de ventes D-118.

Las condiciones de operacidén del lavader de

T-105 son:

geses de venteo

Presiom 1.85 kg/cnz

Tenperatura 75 %¢

E, SECCIOR DE EVAPORACION Y APERDIGONADO (diagremes # 6 y # 7)

La geccién de evaporacidn tiene como objetive concestrar la
solucién de ures en dos pasos, hasta tepner urea .Eundida con  ung
concentracidn aproximads de 99.8 X.

Primer paso de evaporacidn

La funcidén de este paso es concentrar la solueidn de urea de 75
hasta un 9% %X.

La solucitn de urea del tangue TK-101, se envia con la bomba
P-111 A/B, hacia el evsporader del primer paso E-108, on donde ae
calienta hasta 128 °C con vapor de 3.5 kg/cmz.

La solucién de urea & 128 °C fluye hacia o1 separador del

primer paso D-105, en donde por efecto del vacio se desprends



28
vapor de agua con trazas de amoniaco los que se envian al &sistema
de condensacién del primer paso de evaporaecién.

La urea separada en D-106 con 95 % de concentracién y 128 °C
fluye hacia el calentador del segundo paso E-110.

El sistema de condensacién del primer paso de evaporacidn esta
Formado por los condensadores E-131 y E-108, gque operan en

serie
para condensar el vapor de agua y trazas de amoniaco por medio de
agua de enfriamiento y el vacio generado por el eyector del primer
paso J-102. ’

La sﬁlucién amoniacal o condensado del proceso que sale del
condensador E-118, se descarga por una pierna baronéérica al
compartimniento "A" del tanque de solucidén amoniacal TK-102.

Las condiciones de operacién del primer paso de evaporacién
son:

Presidn ~ 370 nmHg ( 255 mmHg abse. )

Temperatura 128 °¢

Segundo paso de evaporacidn

La funcién de este paso es concentrar la snlucidén de urea de 856
hasta un 99.8 %.

La solucién de urea que entra &l evaporador del segundo paso
E-110, asciende por los tubos verticales para calentarse con vapor
de 8.2 kg/cn’ pasando al separador del segundo paso D-107, en
donde por efecto del vacio se separa el agua con trazas de
anoniaco de la urea fundida.

La urea fundida a 138 °C ¥y una concentracién del 88.8 X fluye a
la sueceién de la bomba P-112 A/B, para alimentarse a la capastilla

rotatoria A-101 A/B, en la torre de aperdigonado PT-101,
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El vapor de agua desprendido conjuntamente con trazas de

amoniaco, se envia al sistema de condensacidén del segundo pasc de
evaporacién a través del primer eyector J-103.

El sistema de condensaci6én del segundo paso de evaporacién estd
formado por los condensadores E-111, E-112 y E-114, que operan con
agua de enfriamiento y en serie a través de los eyectores J-103,
J-104 y J-105.

Todo el condensado procedente de los condensadores se descarga
por piernas barométricas al compartimiento "A" del tanque de
solucién TK-102.

Las condiciones de operacién del segundo paso de operacién son:

Presién - 600 nnHg ( minimo ) ( 25 mmHg abs. )

Temperatura 138 °¢

g

En los dos pasos de evaporacién es crigico el control de las
temperaturas, porque cualquier ineremento de temperatura saumenta
la hidrélisis de la urea y la formacién de polimeros indeseables
como el biuret.

Aperdigonado ( diagrama # 7 )

La funcién de este sistema, es dar el acabado final a 1la urea
producida, para 1la operacién de aperdigonado se utiliza una
canastilla rotatoria A-101 A/B, instalads en la parte superior de
la torre de aperdigonado PT-101, la canastilla estd dotada de un
ninero de perforaciones por donde sale la urea fundida y opera a
una velocidad de 220 RPH.

En la operacién de aperdigonado, la urea fundida se alimenta a

la canastilla rotatoria la que al girar dispersa la urea an
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pequefias gotas que descienden por dravedad en sl interior de 1la
torre de aperdigonado PT-101.

Las gotas forman perdigones dorante la caida libre, v
solidifican como resultado del calor removido por el aire que
fluye en contracorriente, el cual es inducido por sustro
ventiladores B-10Z A/B/C/D instalados en 1a parte superior de la
torre.

Los perdigones de ures a 65 °C gon recolectados en ¢l fondo de
la torre, de ahi se alimentan por medio del raspador MH-101 &l
transportador ¥-102 para envisrse 8l departamento de envase vy
epbargue para su envasado y/o & la bodegas de urea a granel.

En ¢l tope de la torre de aperdigonado PT-101, se tiene
instalado el lavador evaporativo T-108, este equipo es una torre
eppacada con silletas y tiene come funcidn recuperar £l polvo de
urea arrastrado por sl aire que succionan los ventiladores y ‘Bl
mismo tiempo evaporar el condensado deli proceso ( agum de
reaccidn ), de esta manera se reducen las emisionss sélidas y se
eliminae 1la descarga de liquidos coptaminantes al drenaje
indugtrial.

El aire sveccionado por los ventiladores B-102 al contacto con
los perdigones de urea se calienta y arrastra una cierta cantidad
de polvo fluyendo hacia el fondo -del lavador evaporativoe T-108
para llegar a la columna  empacada  en donde recibe 8
eontracorriente el condensado del proceso, en esta forma el polvo
de urea es retenido disolvidndose en la solucién, y el aire con un

minimo de emisiones se descargms a la atmésfera.
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El condensado del proceso proveniente del tanque TK-104, se
alimenta con la bomba P-121 A/B via el tanque colector D-120, de
aqui el condensado fluye a la succidn de la bomba P-125 A/B, para
ser enviado & la columna empacada del lavador evaporative T-106
estableciendo una recirculacién en el sistenma,

La solucién recirculada por el lavador evaporative se calienta
hasta 57 °C en 1os condensadores E-131 y E-135 al alimentar esta
solucién a la columna empacada por la accidn del aire se evapora
el 85 X del condensado el que se descarga a la atmésfera junto con
el aire.

Por la wuccién de evaporacién del condensado, 1la goluecién
racirculada se concentra hasta un 85 X de urea la que se descarga
en forma continua sl tanque de urea TK-101.

A una capacidad del 100 ¥ de la planta de urea se evaporan
aproximadamente 520 ma/dia de'condensado.

F. SECCION DE DESORCION ( disgrama # 8 )

El objetivo del sistema de desorcién es recuperar el amoniaco y
el bidxido de carbono del condensado amoniacal del proceso, para
evitar la contaminacién y las pérdidas de materias prinmas.

La operacidn de desorcidn se lleva & cabo en los desorbedores I
y II conforme & lo siguiente:

Desorbedor I T-102

La solucién amoniacal a 42 °C, procedente del tanque de
solucién amoniacal TK-102, se bombea al precalentador E-124 para
calentar la solucién a 70 °C y slinentarse al plato superior del

desorbedor I T-102, la solucién amoniacal a su paso por los 17
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platos de la columna contacta con el vapor que a 142 oc Yy en
contrscorriente fluye del fondo hacia la seccidén superior del
desorbedor, de tal forma que la solucién se calienta y parte del
vapor enfrfia y condensa,

Por efecto del calentamiento, todo el smoniaco y biéxido de
carbono, asi como parte del agua se evapora separdndose de la
solucién, para salir por la parte superior del desorbedor a una
temperatura de 116 °C via el condensador de carbamsto de baja
presién E-105.

El liquido residual con trazas de amoniaco con 142 °c pase al
fondo del desorbedor, de donde Se envia con la bomba P-120 A/B =&l
precalentador E-115, en donde se calienta a 183 - 191 °C con vapor
de 24.6 kg/cn”, para finalmente glimentarse en el primer plato del
desorbedor II T-104.

Las condiciones de operacién del desorbedor I T-102 son:

Presién 3.0 kg/en”

Temperatura 116 °C ( méxina )

Desorbedor II T-104

Al entrar la solucién caliente al desorbedor, se expande de 17
a 3.0 kg/cn” produciends una disminucién s0bita de 1la presidn
(flasheo) con separacién del vapor y disminucidon de la temperatura
hasta 142 °C.

El vapor desprendido formado por agua y trazas de amoniaco a
142 °C, se alimenta al fondo del desorbedor I T-102, para
utilizarse como agente de desorcidn.

El liquide remanente fluye por los 10 platos de 1la columna del
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desorbedor IT T-104, 8 su peso, ge¢ desprenden lss traZas de
smoniaco debido 8l cslentamiento producide &l contactar en
contracorriente con el vapor generado a 142 oC en ¢1 recalentader
E-128.

La solucién caliente llega 8l fondo del desorbedor II T-104, y
fluye por cireulacidn natursl al recalentador E-129, en donde se
nantiene una temperaturs de 142 Qc utilizande vapor de 8 kg/cmz.

Finalments la solucidn residual a 142 °C. on aproximadamente
50 ppn de sponiaco ¥ 1 % de urea, pasa al tanque de condensadoes
del proceso TK-105. enfridndose en el precalentador del desorbedor
I E-124, hasta 94 - 113 °C, por intere¢smbic con 1la  solueidn
amoniacal fria ( 42 °C Y enviada del tsnque TRK-102,

v Las condiciones de operacidén del desorbedor II T-104 son:

Presidn 3.0 kg/cnz

Temperaturs 183 - 191 °c
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VII.- ESTABLECIMIENTO DE LAS OPCIONES DE SOLUCION

En funcién de los requerimientos del proceso, la corriente de
CO2 se debe acondicionar de una temperatura de 50 °C g 32 °c, para
alcanzar la capacidad de diseilo.

Para regsolver este requerimiento se deben plantear opciones
visbles, tanto técnica como econémicamente, de tal forma que con
los mininos equipos, conexiones y servicios auxiliares se pueda
alesnzar el objetivo de enfriar la corriente de COZ'

Las opciones que se pueden plantear para resolver éste
requeriniento son:

1.~ Un cambiador de calor enfriado por aire.

2.~ Utilizar la corriente de amoniaco que ‘'se consume en la
planta de urea, como medio de enfriamiento en un cambiador de
calor de tubos y coraza.

3.~ Un sistema de refrigeracién usando amoniace como
refrigerante.

4.- Un cambiador de calor de tubos y coraza, que utilice agua
de una torre de enfrismiento ya existente.

5.- Solicitar al proveedor que entredue las materias primas a
las condiciones deseadas.

8.~ MHantener 1la corriente a la temperatura de recepcién
( caliente ) y hacer ajustes sl Bsistema de compresién de C02.
mnediante la nodificacién de relacién de coumpresidn a
interenfriamiento.

7.~ Adicionar un sistema de compresién complementario.

8.- Continuar operando la planta a baja capacidad.
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A. ANALISIS PRELININAR DE LAS OPCIONES DE SOLUCION.

a.- De acuerdo a las condiciones, programas ybdisposiciones de
la planta de urea no es conveniente modificar el proceso debido =a
que: i

1.- La planta estdé optimizada ¥y cualquier nodificacién
alteraria la eficiencia de la planta y su produccidn.

2.- Se requiere hacer construcciones, conexiones y trabajos
dentro del drea de procesamiento.

3.- Por seguridad de la planta se prohibe hacer maniobras e
instaiaciones cuando la planta estd en operacidn.

4.- Se requiere hacer andlisis de espacios, de terreno y de
instalaciocnes subterrdneas (‘cinantﬂciones, cebleados eléctricos,
drenajes, etc. ) de tal forma que no se vean afectados por las
nodificaciones a implementar.

b.- Se dispone de drea libre en limites fuera de bateria. S

c.- Se dispone y es posible ocupar algunos servicios auxiliares
de la planta.

d.- Se ha estado solicitando al proveedor que suministre las
naterias primas en las condiciones deseadas, pero hasta la fecha
no ha side posible recibir el 002 frio, debido a problemas
internos del proveedor.

De este anidlisis preliminar y tomando en cuenta los argumentos
enuncisdos, se establece que las opciones No. 6 y 7 no es
conveniente implementarlas, por lo que &e decide gnelizar
solamente las opciones No. 1, 2, 3 y 4, por lo cual se procede a
predimensionar y  costear los  equipos requeridos parsa

posteriormente hacer el andlisis técnico-econdémico



correspondisnte, y de ahi saleccionar le nejor apeidn.
En caso de que ninguna opcidn sea econdmicamente factible,

procederi a mentener baja la capacidad de la planta ¢
8).

opeidn

VIII.~ AHALISIS TECNICO DE LAS OPCIONES DE SOLUCION

4. ARALISIS DE LA CORRIEHTE DE (J()2
1.- Las condiciones del CO_ requeridas en los limites
bateris son la siguientes:

Temperatura 80 °F

Presién 17.087 1b/in”

En  estas condiciones el CO  esta saturado con agua,

continuacién se caleula la cantidad de agua presente en el CO,:
De acuerdo s la ley de Dalton

P‘I'DTAL = PGO * PH o

2z 2
De tablas de vapor:
Op o 2
Pn!o a 80 F = 0.688 lb/in
Sustituyendo:

cO,

17.067 = P + 0.6888
2

Despejando:
P = 16.368 lb/in’

o, 16.369

Vol % CO, = 100 = 100 = 85.81
roraL 17.087
Puzo 0.698

Vol % HoO = 100 = 00 = 4.08

38
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Neo.

de
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Céalculo del porcentaje en peso:

Base: Una libra-mol de gas

1b-mol P.H. Peso, 1lb % Pesc

CO2 95.81 44 4220. 98.28
H,0 4.09 i8 73.8 1.72
4293.86 100.00

La planta productora de urea consume 1°687 558 1lb ( 770 ton ) de

CO_ al 100 X en un dia, el consumoc por hora es de:

70 731 1b/hr
98.28
1b de CO, por 1b de H,0 = ‘-I";E~—-"= 57.14 1b de CO,

70 731 1b CO,

= 1238 1b HO/hr 2 90 °F y 17.067 lb/in’
57.14 1b €O/1b H,0

2.- Condiciones reales del CO_:

Temperatura 122 °f

Presién 17.067 1b/in® abs.
Cédleulo de la cantidad de agua presente en la corriente de CO,

en estas condiciones:

P'I‘Q'I'AI_ = Pco + P:H o
2 2

P a 122 °F = 1.788 1b/in"

H. O
2

17.087 1b/in = P, + 1.788 1b/in
2

Por lo tanto:

. 2
Po = 15.279 1b/in

. 15.2790 -
Vol ¥ €O = ;7 ¢&r™ 100 = 89.524



_ _1.1788 _
Vol X HO = ~ges— 100 = 10.476

Cdloulo del % Pesa:

Para una lb~mol de gas

i1b~mol P.H. Pesa, 1b % Peso
co, 88.524 44.01 3 §39.851 85,430
.0 10.478 18.0 188.873 4,570
4 128.824 100.000
85.430
( 1b/ de €O, )/( 1b de HO ) =

La cantidad de ague por hora:

7 731 1b €O,

20.83 1b CO,/1b H O

4.570

= 20.83 1b

38

= 3 386 1b R,O/hr & 122 °F y 17.067 1b/in’
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B. CALCULO DE LA CARGA TERKICA
Cialculo de 1a cantidad de calor que es necesario transferir
para llevar el CO_, a las condiciones de disefio:

Carga de calor ( 122 °F a 89 °F )

@=¥_0C (T,~T,) t Vol (T =T )+ W X
2 2

En donde:

W = 70 731 1lb/hr
2

co

Cp,, & temperatura promedio de 108 °F = 0.21 Btu/lb °F
2

AT = ( 122 - 80 ) °F = 32 °F

""z° = 3 386 1b/hr

Cp., & temperatura promedio de 106 “F = 0.44 Btu/1b °F
2

AT = 32 °F
Considerando que condensa la cantidad de agua resultante de la
diferencia entre el agua presente en la corriente de CO, saturado
a 122 °F y 1a corriente de €0, saturado a 80 °F:
HO en €O, a 122 °F = 3 388 1b/hr
HO enCO, a 90 °F = 1 238 lb/hr
diferencia = 2 158 lb/hr
Calor latente del agua:
A =1 042.1 Btu/lb
A = Entalpia de evaporacisén a 80 °F
Sustituyendo los valores en la ecuacidén y resolviendo:
@ = 70 731 b/hr x 0.21 Btu/lb °F x 32 °F + 3 386 lb/hr x

0.44 Btu/1b °F x 32 °I-‘ + 2 158 1lb/hr x 1 042 Btu/1b
Q = 2°771 980 Btu/hr
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Esta es la cantidad de calor que es necesaric transferir
para llevar el COH a las condiciones de diseiio, ¥ que puede ser

transferida por diferentes medios de enfriamientc como aire, agua
o refrigerantes.

Cono los coeficientes globales de transferencia de calor
dependen del fluido de enfriariento a utilizar y de la geometria

del equipo, se procede a predimensionar éstos.
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IX.- DISE®Q DE LOS SISTEMAS DE ENFRIAWIENTO PROPUESTOS.
A.- CAMBIADOR DE CALOR ENFRIADD POR AIRE ( CA-501 )
Un cambiador de calor enfrisdo por aire es un equipo que
utiliza el aire ambiente para enfriar un fluido.

Los componentes hédsicos son un haz de tubos o més, a los cuales
8e les suministra un flujo axial de aire por medio de
ventiladores, un medio motriz, un reductor de
estructura soportada y cerrada.

uno o nmés
velocidad vy una
Los cambiadores de calor enfriados por aire, se clasifican en;
tiro forzado cuando el haz de tubos esta localizado en el lado de
la descarga del ventilador, y tiro inducido cuando el haz de tubos
esta localizado en la succién del ventilador.

Los cambiadores de calor enfriados por aire son dimensionados
para operar en las temperaturas de aire mAs calientes {en verano),
los cambios de temperatura del aire con las estaciones del
pueden ocasionar sobreenfriamientos indeseables, los cuales se
resuelven con la variacién de la cantidad del aire que fluve
través de los tubos.

afio

a

Diseffo térmico.

La ecuacidén bésica de transferencia de calor es
Qa=UA ATm

En esta ecuacién @ es conocida, U y AT, son calculadas, y la
ecuacién se resuelve para A .

La temperatura del aire ambiente es la temperatura de bulbo
seco en verano. Una complicacién surge en el cdlculo de 1la LMTD
debido 8 que la cantidad de aire es una variable, y por 1lo tanto
1a temperatura de salida del aire no es conocida.

El procedimiento usado inicia con un paso para aproximar la
elevacidn de temperatura del aire. Después de que 1la temperatura
de salida del aire ha sido determinada la LMTD corregida es
calculada de la misma manera que para un cambiador de tubos vy
coraza, salvo que los factores de correccién usados han sido
desarrollados para una situsecién de flujo cruzado existente en los
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canbiadores de calor enfriados por aire.
El procedimiento para el disefio térmico consiste en suponer un
valor del coeficiente total de transferencia y después probar gque
es el correcto.
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Estinacién de la superficie de transferencia, frea y potencia

del ventilador,
1.~ DATOS DEL FLUIDO CALIENTE:
Biéxido de carbono saturade

Fase gas

Propiedades fisicas a la temperatura promedio de:

- 122 + 80 o
= ——————z 108 °F
2
C, = 0.22 Btu/lb °p
= 0.015 ep
k = 0.0103

Carga de calor:

Q = 2°771 880 Btu/hr

Cantidad de flujo:

W, = 74 127 lb/hr

Temperaturas de entrada y salida:

T =122 °F

1
o

'l‘2 = 90 F

Pactor de ensucianiento:

Ryp = 0.001

Caida de presién permnisible:

4B, = 0.5 1b/in®

2.- DATOS DEL FLUIDO FRIOC ( AIRE ):
Temperatura ambisnte:

-
t, =8 F



de
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Altura sobre el nivel del mar ( Datos del INEGI, para la ciudad

Salamanca, Gto. )}

1720 =

3.- TIPO DE ERQUIPO PROPUESTC ( ENFRIADOR POR AIRE ):

Tipo Tiro inducido

Tubos aletados 1" 0D con aletas de 5/8" de alto

Arreglo de los tubos 2 174" triangular

Prinera prueba

1.- Suponer un coeficiente total de transferencia
Btu

U, = 0.4 ——————— ( tubog aletados )

¥ hr £t° °F

2.~ Blevacién aproxinada de la temperatura del aire:

Ux + 4 T, + T,
At = -t
a 10 2 £y
0.4+ 1 122 + 90 o
At = - 85 = 2.84 F
a 10 2
- [+]
Ata =3 F
3.~ Célculo de la LHTD .
°F °F
Bi6xido de carbono 122 > 80
Aire 88 < 85
35 5
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At ~ At 34 ~ 5
LHTD = 2 Dz = 15,12 °F
at, 34
10 2 1n e
At 5

%

Faetor de correceidn ( figura 8.3 )

T -7 122 - 90

R = L4 2 = = 10.8
t, -0t 88 -85
t, -t 88 ~ 85

P otz = 0.08
T, -t 122 - 85

F = 0,025

AT, = 15.12 X 0.925 = 13,98 = 14 °y

4.~ Cdlenlo de la superficie requerida

Q 2771 880 2
Ax = = = 484 886 ft
U, AT, 0.4 x 14
5.~ Cdleulo del dreas
4 494 1888 .
F_ = Ez =2z 718 1t
B apsy 178.2
8,~ Céleule de 1a anchura de 1a unidad, suponiendo uns
longuitud de tubos de 40 ft.
Fa 2 78
Anchurs = sw~=— = = §58.4 ft
L 40
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7.- CAlculo del nimero de tubos

N, = By

( APF > (L)

494 986

Nt z ~——————— = 2 218 tubos
5.58 x 40

Cilculo de la masa velocidad suponiendo un paso

144 W, B
G = bR,
3600 “t At

6. = 144 x 74127 x 1 _ 1

=2.25 -
3600 x 2218 x 0.5945 hr ft

9.- Célculo de 1z caida de presién

z P
&P, = + BNP
[
H
¢ =
H"

Como p es aproximadamente igual e Hoy entonces ¢ = 1

0.003 x 1.2 x40 x 1
APt =

+ 0,012 ( 1) =0.16 psi
1

10.~ Cdlculo del nimero de Reynolds modificado
DG 0.87 x 2.25

= = = 130
" u 0.015

11.- Cdlculo del coeficiente de transferencia de calor por elf



lado de los tubes

1/3 0,14
B
k M

" w
£ D,
1
0.22 x 0.015 x 2.42 /3
840 x 0.0103 x1
, 0.0103
t - 0.87
Btu
h, = 9,13 —B28 _
t hr £t° °F
12.- Célculo de la cantidad de aire
Q 2°771 980 )
W, = 2 = 3'848 972 lb/hr
0.24 4,  0.24 x 3

13.~ Cdleculo de la masa velocidad del aire

L) 3°849 872

a F 2 778 he £t°

14.- De 1la figura 8.8
h =6.2 ._...._E-t-‘!_.._.

a hr £t* °F

15.- Céleulo del coeficiente total de transferencia de calor
A AD 21.4 x 1.0

X - 20 - -2

Ai Di 0.87

1 1 A A 1
v, ng S 8 A n

Se desprecia Rn ( resistencia del metal )

a

47
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S——— X 24.6 + 0.001 x 24.5 +
u 9.13 6.2

Ux = 0.347 que ¢s aproximada a Ux = 0.4

Se considera satisfactoria la suposicién de Ux

16.- Cdleculo del drea minina del ventilador

Area de Ventilador 0.40 FA
FAPF = =
Ventilador No. de Ventiladores
0.40 x 2 778 2
PAPF = ———————- = 185 ft
8

Suponiendo seis ventiladores

17.~- Didmetro de ventilador

FAPF 185
D.V = = = 16 ft redondeado arriba

0.785 0.785

18.- Céleculo de la caida de presién estédtica

1b
De la figura 9.10 y Ga =138 ——
hr £t

FP = 0.033
DR = 0.79 de la figura 9.13
0.033 x 6
APE T m—— —— = 0.25 in
0.79
18.~ Cdlculo del volumen de aire real
0.222 Ha

ACFM =
DR

48
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0.222 x 3 849 872

ACFM = ——————————— =1 081 891 total
0.78
Por ventilador:
1 081 315 .
ACFH = —————————— = 180 315 ft /min
6

20.- Presién total por ventilador

ACFH )2
PE = P+ p—— ( DR )
4 000 [———-—]
4
180 315 2
PF = 0.25 + ( 0.79 ) = 0.288 in

4 000 x 0.785 x 16%

21.- Potencia aproximada por ventilador

( ACFM / VENTILADOR ) ( PF )
8370 x 6.70

180 315 x 0.288
HP = ———————e—————— = 11.72 HP
8 370 x 0.70

El motor comercial que se utilizars, dando un 20% de exceso de
potencia es de 15 HP,
RESUHEN DE RESULTADOS:

Se requiere una unidad de 68.4 ft x 40 ft, con una superficie
extendida de 494 998 £t°, & ventiladores de 16 ft de difmetro y 6
notores con una potencia de 15 HP.

Las condiciones y caracteristicas de este equipo se muestran en

la hoja de datos.
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B.- CAHBIADOR DE CALOR ENPFRIADO CON AHONIACO ( CH-501 )

El consuno de amoniaco en la planta ‘db urea es de
1 278 660 libras por dia ( 580 ton/dia ), con una temperatura
promedio de 32 °F ( 0 °C ).

& continuacién, se calcula la temperaturs T, del amoniaco
después del intercambio de calor:

Q = HN". Cp [4 Tz - Tl )

En donde Q, es la cantidad de calor que es necesario
transferir:

Q = 2 771 980 Btu/hr

W =1 278 660 lb/dia = 53 278 1b/hr
3

° Btu
C, del Niy a 32 °F = 1.098 —5—
P 1b

0.
_ o
T1 =32 F

Sustituyendo los datos y resolviendo:

Q

1
W Cp

2 771 980 o °
T, = ————————— + 32 = 78.4 °F ( 26.3 °C )
1.098 x 53 278

Bsta temperatura, modifica en forma substancial las condiciones
a las cuales opera la planta normalmente, obligando a redisefiar
equipos, sustituir bombas y modificar las condiciones de

operacidn.
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C.- CAHBIADOR DE CALOR CON CICLO DE REFRIGERACION ( CK-501 )

Refrigeracidén mecdnica

Puede ser definida como la elininacién de ealor por el gasto de
energia mecdnica.

Dentro de la refrigeracién mecdnica existen

varios métodos
distintos :

~ Refrigeracién por compresidn.

- Refrigeracién por absorcién,

- Refrigeraciodn al vacio.

- Refrigeracicon con bombas térmicas.

Se seleciona 1la refrigeracién por compresién, la cual consiste
en un ciclo en el que se llevan a cabo cuatro procesos fisicos,
que operan uno después de otro en el orden siguiente ( diagrama
No. 10 ):

~ Evaporacién.

- Compresidn.

- Condensacidn.

~ Bxpansién.

El liquido refrigerante es evaporado a baja presién en el
evaporador donde se enfrim el fluido de proceso en este
002 .

Coeficiente de operacién (COP) :

Es la relacién del efecto de refrigeracién al trabajo de
compresién, entre mayor sea el valor del COP mayor es la
eficiencia del ciclo, para mejorar el COP es necesario disminuir
la irreversibilidad del ciclo, esto se logra bajando la presién
por etapa con varias vdlvulas de expansién y con la ayuda de 1los
economizadores los cuales son tanques separadores de gas-liquido.

cago el
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1,- Para el cdlculo de este cambiador de calor, se utilizaré un
sistema de refrigeraci6n usando amoniaco como refrigerante.

Ciclo de refrigeracién simple ( disgrama Bo, 9 ):

Calor que es necesario transferir en el evaporador:

Q@ = 2 771 880 Btu/hr

Se cuenta con agua de enfriamiento a une temperatura de 80 °F,

El biéxido de carbono saturado se enfrisrd de 122 °F a 80 °F,
g1 se considers una diferencia ninina de temperaturas de 10 °F
entre 1la temperatura final del fluido caliente vy 1la temperatura
inieinl del fluido frio, entonces, 1la temperatura del sneniaco
serd de 80 °p,

Del dimgrama No. 10 entalpis-presién del amoniaco:

En el punto { 1 )

T, = 100 °F

P1 = 212 psia - 12 = 200 psig

12,089 1b/in® es 1la presién bsrométrica en la oluded de
Salamanca, Gto., 1a cual se redondea al valor de 12 1b/in”.

Hy=-1 220 Btu/lb

En el punto ( 2 ) '

T, = 80 °F
152 psia - 12 = 140 psig
H, = - 1 220 Btu/1b

&
1]

En el punto ¢ 3 )

T, = 80 °F

P3 = 152 psim - 12 = 140 psig
H3 = - 744 Btu/lb
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Flujo de amonimco:

9 2 771 880
e, = iy - iy T T o - 12w, " Be lume
En el punte ¢ 4 )
By = Py = 200 psig
Hy rmommrnoraa = = 728 Btu/lb
AH,,,;M_ = Hy o - Hg = - 726 - ( -~ 744 ) = 18 Btu/1b

Bficiencin de compresicén = 0.75

Eficiencia = £ ( fPt*/mip ) resles & la succién.
AH AH!DEAL - 18
nEAL n .75
4~ H3
Despedando: H4 = aH

= 24 Btu/lb
AH = H

REAL

ISAL‘+ HS

Hy =24 + ( - T44 > = - 720

m . o
'l“1 = 188 ¢
Potencir del compresor:
Mo, X Alpgag 5 820 x 24
HP = = = 55 HP
2 545 Btu/hr 2 545

He
Calor sn el condensador:

Qg = Wy L Hy = Hy )

Qy = 8 823 ( - 720 - ( - 1 120 })> = 2 911 500 Btu/ib

Hy - Hpo L ogq - (-~ 1220)
C.0.P = = =

Hy - Hqy - 720 - ( ~ 744 )

18.8

Ciclo de refrigeracién con economizador:

PDESCAROA { absoluta )
Relacién de compresién =

PSUQG!QN ( absoluta )



54

Célculo de la relacién de compresidén:

v// Py V/IQIZ
Rl = Rz = = —_— = 1,18

P3 152

Presidén de succion

1° Etapa 140 psig ( 152 psia )

2° Etapa  167.2 psig ( 179.4 psia )
Presién de descarga

1° Etapa  167.2 psig ( 179.4 psia )

2° Etapa 200 psig ( 212 psia )

Del diagrama pregién-entalpia del amoniaco
En el punto ( 1 )

T, = 100 °F

P1 = 200 psig

H1 = - 1 220 Btu/lb
En el punto ( 5 )
- ]
T5 =80 F
P5 = 187.2 psig ( 179.4 psia )
H5 = - 1 220 Btu/1lb

En el punto ( B )
T, = T, = 80 °F

8 5

HS = - 1 232 Btu/lb

En el punto ( 2 )
o

T, =80 F

Pz = 140 psig
H2 = - 1 232 Btu/lb



En el punto ( 3 )

- - -]
Ta-Tz-BO F
140 psig

H3 = - 744 Btu/lb
En el punto ¢ 7 )

T, = 80 °F
H, = -gus Btu/1b
2 771 980
Ls = EVAPORAGION - - 5 SBG lb/hr
Hy - H, ~ 744 - ( - 1232 )

Del balence de masa y energia:

L1=L + V.
Vg = bg

- 1232 - (- 1220)
V, = 5680 = 143 1b/hr
- 1220 - ( - 745 )

Flujo total de amoniaco:

Ll = LS + V,, = 5 880 + 143 = 5 823 lb/hr

En el punta { 4 )

Primers etapa

Py = Pg = 167.2 psig ( 178.4 psia )

Hy rso = - 738 Btu/lb

AH par ® Hg 1so - Hy = - 736 - ( - 744 ) = 8 Btu/1b
Eficiencia = 0.75

SDEAL
Mpeae = — = = 10.8

nEaL

55



Por lo tanto:

Hi = AH Lt H3 = 10,8 + (- 744 )
Hé = - 733.4 Btu/lb
. o
T4 = 118 °F
Segunda etaps:

Temperatura y entalpia de mezela:

Lb/he °F °R
Flujo de primera etapa 5 680 ( 97.5 ) 118 578
Vapor del economizador 143 { 2.5) 80 550
Total 5 823 ( 10D0.% )
Tocmcna = ( 0.975 % 578 > + ( 0.025 x 550 ) = 5773 °R
Tozora = 117.3 °F '
HI‘IZCLA = V7 H7 ’ LB Ha
V7 + L8
143 ( -~ 745 ) + 5 880 ( - 744 )
anzcu‘ = 123 4 5 560 = - 744 Btu/lb
94 = Pl = 200 psig
Hy (wo = - 733 Btu/lb
A e =l e - Hiemn . T - 733 - (- 744 ) = 11 Btu/lb
Bficiencia = 0.75
11
AL —————0‘75 = 14,6 Btu/1b
H4 2 AHopar * Buczaia = 14.6 % (- 744 ) = - 729.4 Btu/ib
T, = 136 °F

4
Potencia del compresor:
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Primers etsapa:

W = Ly 8H, .o _ 56880 x 14.8 52.5 Hp
- Bta/hr - - R
2 545 2 545
HP
Segunda etapa:
_ l.1 AH-::u. 5 823 x 14.6
HP = = = 33.4 HP
Btu/hr 2 545
2 548 ——m——
HP
HP = 32.5 + 33.4 = 66 HP

TOTAL

Calor en el condensador:

Qc = Ll ( H4 - Hl ) = 5823 ( - 728.4 - ( -~ 1 220 ))

@, = 2 856 764 Btu/hr

(4]
2 771 980
COP - EVAPORACION - = 16-5
2 545 Hp 2 545 x 86
T
2
cop = —2
IDEAL
T, - T,
T, = 100 °F = 560 °R
T, = 80 °F ='540 °R
540
cop 2 e——— = 27
IDEAL 560 - 540

En el caso presente no se aplica el ciclo de refrigeracidén

economizador por que la diferencia comnparads del cop

despreciable.

87
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2,- Cdleulo de un desobrecalentador-condensador de amoniaco.

Un flujo de 5 823 1lb/hr de NH3 a 138 °F y 200 psig ( 212 psig )
se enfrian a 100 °F y 200 psig, y condensan a esa misma
temperatura.

El enfriamiento se realiza con agua de una torre de
enfriamiento de una temperatura de 80 °F g 90 °F.

Se pernite una caida de presién de 2.0 1b/in” para el samoniaco
v de 10 1b/in" para el agua de enfriamiento, con un factor de
ensuciamiento Ry mdximo de 0.003 combinade.

Se hace uso de un cambiador horizontal 1-4 de 23 1/4" DI con
352 tubos de 3/4" , 1B BWG, 18°' de longitud, arreglo triangular
de 1" y con deflectores espaciados 12",

Balance de calor:

Anoniaco

Desobrecalentamiento:

G, de 190 °F 2 100 °F T =118° &, =0.5 Btu

P 1b °F
q = 5823 x 0.52 ¢ 136 - 100 ) = 109 007 Btu/lb
Condensacién:
Entalpia del NH, vapor a 100 °F y 100 psia = - 745 Btu/lb

Entalpia del NH, liquido a 100 °F y 212 psia = - 1 220 Btu/1lb
9, = 5823 ( - 745 - ( - 1220 ) ) = 2 765 825 Btu/hr

Quorar. = 99 * 9, = 2 874 932 Btu/hr
2 874 832

H O

® (90 - 80 )

= 287 4983 1lb/hr



At balanceada:

Desobrecalentamiento:

NH, H,0 ' Dif.
Tl 136 Alta T. 80 ty 46
T2 100 Baja T. 89.6 ty 10.4
‘ ? Diferencia 0.4
Condensacidn :
N 1,0 Dif.
100 Alta T. 89.6 10.4
100 Baja T. 80. 20
) X

at, = LMTD = 28104 54 o

st = D = 22=10.4 - 45 %

20
In 5573
b 108 007
—4_.-108 007 . 4 542
aty 24
9 _ 2 765 825
= 2109 Fe9 - 184 385
at, 15
At = & 2785 825 =15.2 °F
BALANCEADA T Q/At 188 837

Fluido caliente, amoniaco por la coraza:

8 12 2
8y = ID €' ———— = 23.25 ( 0,25 ) ———— = 0.4¥ 34
144 B 144 ( 1)



Desobrecalentaniento:

¥ 5 823
G, = = = 12 031 7
B 0.484 hr £t
136 + 100 o
AT, = —————;————— =118 °F Ni, gas:
Propiedades del NH. gas:
3 b
#=0,011 ( 2.42 ) = 0.0266
hr £t
Btu
k = 0.0187 —m ——
nr ££2 °F/1b
6.73
De = = 0.0608 ft
12

Donde De = 0.73 £t con DE tubos = 3/4"

Paso 1" triangular

De G 0.0808 ¢ 12 031 )
Byg = = = 27 489
n 0.0266
J" = g8
1/3
°r) 0.52 ¢ 0.0286 )
= = 0.96
" 0.0157

k (7] 0.0157 Btu
h =17 = 98— 0,96 = 24.3

o Lk 0.0608 ne £t2 °F

Fluido frio, agua por los tubos:
2

at’= 0.302 in 4res de flujo por tubo

N 8 352 ¢ 0.302 ) 2
8 = = = 0.185 £t

144 n 144 ( 4)

w 287 483 1b
Gt= = ———— =1 554 018 ———-

3 0,185 hr ft

t
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1 554 0Ole fe
Vs -—mor . =§6,98
3 800 x 62.5 segd
A una temperatura t_ de 85 °F:
2 1
#=20.9%2,42 =218 ———
0.62 hr £t
D= = 0.0517 ft
12
D Gt 0.0517 x 1 554 016
Ret = = = 36 B854
H 2.18

De la figursa 25 de Kern:
h, = 1470 Btu/(hr £t* °p)
D

1 0.62 15 Btu
h = h;~—— = 1 470 =12
io "1 g 0.75 ne £t °F
_ hio X ho _ 1 215 x 24.3 _ Btu
Uy = = s 23,8 ———p 0
hio + ho 1 215 + 24.3 hr ft F
q 109 007
By = d = = 191 £¢°
Uy C Aty ) 23,8 x 24 _
Condensacién:

Se supone que la condensacibén ocurre en un B5 ¥ de la longitud
del tubo.

L, = 18" x 0.85 = 10.4 £t
W 5823 b
6’ = = =11.2
L ¥? 10.4 x 352°7° hr ft

Suponer: R = h, =1 000

Temperatura promedio de condensacién:

o
Tv =100 °F b
t =t 4+ ——2 (t -t )
U] 8 v a
hio * ho
1 00p o
t, =86+ ——————( 100 - 85 ) =82 F

¥ 1 215 + 1 000
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t + tw 100 + 92 °

= = = 96 F
£ 2 2

Densidad relativa, viscosidad y conduectividad térmica del

amoniaco & la temperatura de 95 °F

S, = 0.587
£ 1b

He = 0.1 x 2.42 = 0.242

Btu hr ft
k=020 ————
hr £t* °B/ft

De la figura 12.8 de Kern:
= h, = 1 040 Beu/Chr ££° °F)
Se considera satisfactoria la suposicién de h, = 1000

Coeficiente total de condensacidn:

hip X hy 1 215 x 1 040 Btu
UO = = = 560 =5
hy, + by 1215 + 1 040 hr £t* °p
q 2 765 925
A, = e = = 328 £t*
U, At 560 x 15

Area total = Ay + A, = 181 + 329 = 520 £t

Comprobacién de la longitud supuesta para la condensecién:

Ac 328
= = 63.3 %
Ac + Ad 328 + 191

Se considera satisfactoria la longitud supuesta de 65 X

Caeficiente total balanceado:

= YA 23.9 x 191 + 560 x 328 Btu
U = = = 363 —
e Ta, 181 + 329 hr £t® °F

Coeficiente total de disefio:

A =N, xLx4a =352x16 x 0.1963 = 1 105 f£¢*

Q 2 874 932 Btu
U

=171
d7 aat 1105 x 15.2 hr £t °F




Factor de obstrucecidn disponible:

Uo-u 363 - 171
By = —f—= 2 = 0.003
U, x U, 363 x 171

Factor de obstruccién recomendado:

Ry = D.002 para el agua

Rd = 0,001 para el amoniaco
Factor de obstruccién recomendado total:
Rd total = 0.003

Célculo de la caida de presidn:

Para el desobrecalentamiento:

R, = 36 829

f = 0.0016

Niémero de cruces

Ld = 18 x 0.37 = §.82 ‘

0.37 = ( 100 - B3.3 )/100
12 L 12 x 5.82

= = 5.92 redondeando =
B 12

-1
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Chleulo de la temperatura promedio del amonisco en estado gas:

__ 138 + 100 o
T= = 118 °F
2‘ .

23.25 cm
Z e = 1.84 ft

2z
_ b4 Gs Ds (N+ 1)
28D, p %,

]
o = —
e, oas { 118 °F ) = 0.01451 = 0.9



0.0016 x 12 931%° x 1.94 x 6 b
APd = 0 =0.06 r

2 x 4.17 x 10" x 0.0608 x 0.8 x 1 in
Condensacién:

De G 0.0808 x 12 031
Re = = = 3 023

I 0.1 x 2.42
£ = 0.0028
) o 1b
P 118 F ) = 35,26 ———
N"’ LIiaQuipo ft.
Ramero de cruces:
Lc =R+ 1
10.08
Lc = 12 x = 10
12

0.0026 x 12 031% x 1.84 x 10 1b
ap, = ——— = 0.004 —;

2 x4.17 x 10 x 0.0608 x 35.26 x 1 in

1b

AFS = APd + APc = 0.06 + 0.004 = 0,08 o
Cafda de presidén por el lado de los tubos:
Ret = 38 854
£ = 0.00019

£6 Ln
ap, = ot

2gpPD ¢t

0.00019 x 1 554 016% x 16 x 4 1b
ap, = . = 10.8 —

2 x 4.17 x 100 x 0.0517 x 62.5 2 1 in

A pesar de que la caida de presién por el lado de los tubos

b
ligeranente mayor que la permitida ( 10 z ) el canbiador
in
calor se considera satisfactorio.

64
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3.- Céleulo y dimensionamiento del evaporador tipo Kettle,

empleado para enfriar & la corriente de CO2 en
refrigeracidn:

el sistema de

Se suponie el siguiente cambiador.

El biéxido de carbono saturado con agua, entra a 122 °F y sale
s 80 °F, vy fluye dentro de los tubos.

Por la coraza fluye amoniaco liquido a 80 °F, el cual se
evapora isotérmicamente.

El haz de tubos es de un solo paso y 472 tubos de 1" DE, 18
BNG, 16 de longitud y con un arreglo triangular de 1 1/4".

La coraza es de 31" ID.

Se pernite una caida de presién de 0.5 psig en los tubos.

El factor de ensuciamiento permisible es 0.001 tanto en el lado
de los tubos como en el de la coraza.

Base de cdlculo: una hora

1b/hr 1lb-mol/hr
co, 70 731 1 807.5
H,0 3 308 188.8
Total 74 127 1 796.1

Presién total = 0.35 ka/cm? + 0.85 kg/cn® = 1.2 kg/en®
Presién barométrica en.Salnnanca, Gto, = 0.85 kg/cn2

Presién total = 4.978 1b/in® + 12.089 lb/in® = 17.067 1b/in®
Presién Farcial de agua = ~ogso— ( 17,067 ) = 1.782 1b/in”

Punto de rocio ( a esta presidn ) = 122 °F

74 127
96.1

Cdlculo del condensado a la entrada y salida:
Entrada:

Peso molecular promedio Hn = = 41.27

Presién de vapor de agua, P, = 1,788 lb/in2
Presitn del inerte, p = 17.067 - 1,788 = 15.279 1b/in
Presién total = 17.087 lb/in®



Salida:

Presién parcial del agua a 90 °F = 0.§98 lb/in2

Presién de vapor de agua, p, = 0.698 lb/in2

Presién del inerte, p, = 16.368 lb/in®

Presidn total = 17.087 lb/in

Libras mol de vapor a la salida = 1 507.5 133233 = 68,5
Libras mol de condensado = 188.6 - 88.5 = 120

Carga de calor:

Selsccién de intervalos de temperaturm; 122, 144, 104, 868 y
90 °F, vy célculo de la carga de calor q pars cada intervalo,
8.- Intervalo de 122 - 114 °F

De las tablas de vapor:

P, ( 124 °F ) = 1.429 lb/in”

Pg = 17.067 - 1,428 = 15.638 1b/in"

Holes de vapor remanentes = 1 607.5 — = 146.7

Holes de vapor de agua condensada = 13325 - 146.7 = 41.7
Cmlor de condensecién:

41.7 x 18 x 1 028.6 + 0.44 ( 122 - 114 ) x 41.7 x 18 =

= 774 708 Btu

Calor del vapor no condensado:

148.7 x 18 x 0.44 ( 122 - 114 ) = B 285 Btu

Calor de los no condensables:

70 731 x 0.213 ( 122 ~ 114 ) = 120 718 Btu

Calor total para el intervalo = 804 %720 Btu

b.- Intervalo de 114 - 104 °F
e, ( 104 °F ) = 1,0889 1b/in”
p, = 17.067 - 1.0688 lb/in"

g 1.0888
¥oles de vapor remnanentes = 1 607.5 ———— = 107.4
15.898

Moles de vapor de agua condensada = 146.7 -~ 107.4 = 39.3
Calor de condensacidn:

39.3 x 18 x 1 034.1 + D.44 ( 114 - 104 ) x 36,3 = 18 =
734 635 Btu

Calor del vapor no condensado:

107.4 x 18 x 0.44 ¢ 114 - 104 ) = 8 506 Btuo

68
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Calor de los no condensables:
70 731 x 0.21 x ( 114 - 104 ) = 148 535 Btu
Calor del agus ya condensada:
41.7 x 18 x 1 x ( 114 ~ 104 ) = 7 506 Btu
Total para el intervale = 899 182 Btu

¢.~ Intervalo de 104 - 98 °F

e, ¢ 96 °F ) = 0.8403 Ib/in®

p, = 17.0687 -~ 0.8403 = 16.227 lb/ina
g 403

Holes de vapor remanentes = 1 607.5 ————— = §3.24

16.227
Holes de vapor de agua condensada = 107.4 - 83.24 = 24.1

Calor de condensacidn:

24.1 x 18 x 1 038B.7 + 0.44 ( 104 -~ 88 ) 24.1 x 18 = 452 115 Btu
Calor del vapor.no condengado:

83.24 x 18 x 0.44 ( 104 - 96 ) = H 274 Btu

Calor de los no condensables:

70 731 x G.21 ( 104 ~ 86 ) = 11B 828 Btu

Calor del agua ya condensada: '

81 x 18 x 1 ( 104 ~ 88 ) = 11 684 Btu

Total para el intervale = 587 881 Btu

d.- Intervale de 98 - 90 °F
B, ( 90 °F ) = 0.838 1b/in
0,598
Holes de vapor remsnentes = 1 607.5 ————= £8.5

16.368
Holes de vapor de mgua condensada = 83.24 - 68.5

Calor de condensacidn:

14,7 x 18 x 1 042.1 + 0.44 ( 86 -~ 90 ) 14.7 x 18 = 276 438 Btu
Calor del vapor no condensado:

88,5 x 18 x 9.44 ( 96 - 90 ) = 3 255 Btu

Calor de los no condensables:

70 731 % 21 ( 86 - 90 ) = §8 121 Btu

Calor del agus ya condensada

105.1 x 18 x 1 ( 98 - 80 ) = 11 383 Btu

Total para el intervalec = 380 187 Btu

14.7
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Cdlculo de la AT integrada: ( gréfica anexs )
Lsdg vapor Q EH3 Vapor-NH3
F Btu/hr F AT
122 0 80 42
144 804 720 80 34
104 1 803 go2 80 24
96 2 381 783 80 16
90 2 771 880 a0 10
ax ¢ 10% ) T Tax (10" ) =Tax (w0’

6.2 41.0 8.2 8.2

0.2 39.5 7.8 16.1

0.2 37.8 7.56 23.68
0.2 36.0 7.2 30.88
0.2 34.0 8.8 37.68
0.2 32.0 8.4 44.08
0.2 30.0 6.0 50.08
0.2 27.8 5.56 55.62
0.2 25.3 5.08 60.68
0.2 22.8 4.58 85.24
0.2 20.2 4.04 69.28
0.2 17.3 3.48 72.74
0.2 14.3 2.88 75.60
0.17 11.8 1,972 77.572

77.572 x 10° o
8T erkamana © —2_77—1_;80—_ =28 F .

Chlculo del coeficiente de transferencia de calor por el 1lado
de los tubos, biéxido de carbono saturado:

Coeficiente de condensacién
R 1,2
G, = G + Gx ¢ P /e, )
E; .- masa velocidad promedio del condensado que entra y sale
=0

L =NTRADA
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GL sarpa - 120 lb-mol = 2 160 lb/hr

- 0+ 2 180
G, = ———— = 1080 lb/hr
2
a; .- drea de la seccién transversal al flujo
nom? nx 0.87" .
8, = Nt = 472 = 1.847 ft
4 x 144 4 x 144
. 1 080 1b
GL = = 554.7 —
1.947 hr £t
E; .- masa velocidad promedio del vapor que entra y sale

74 127 + 71 987

G ¢ — = 73 047 lb/hr
g 2
. 73 047 b
G, = ——— = 37 518 ——
1.947 hr £t
T, ¢ /P, = 37 518 ( 62.4/0.11 ) = 893 584 1
g ¢ PL/Pg) E -4/0. = P

@D
1t

554.7 + 883 584 = 894 139 _ 10
hr £t*
Tenperatura promedio del condensado:

Lado Vapor NH3 Diferencia Promedio
°F °F °F °r .
122 80 101 a3
80 80 85

Propiedades fisicas del condensado a la temperatura promedioc
de 83 °F.

1b
P, = 62,4 ——r
L P
Btu
CpL = 1.0 5

b °F



1b
p o= 0.78 x 2.42 = 1,887
hr ft
v Btu
= 0,388 —m——
hr £t °F/ft
D Ge 0.0725 x 8984 139
Re = = = 34 354
H 1.887

Con Re y figura 10.63 Ludwig:

i3

h D Cp K
¢ L—[ "] = 150
K K

a a

Aplicando 0.85 al factor & para estar del lado seguro.
¢ = 128

128 x 0.356 (1 x 1.887 )*"
h = = 853

i

0.0725 0.3586

io

0.87
h. =1 086 ———= 853
1

Coeficiente del calor sensible del gas:
Propiedades fisicas medias

_ Btu
Ce = 0.22 5
1b °F
Btu
k = 0,0103 hr #t2 oF/ft‘.
1b
u = 0,037
ft hr
0.0725 x 37 518
R, = —————— = 73 515
0.037

De la figura 10.44 Ludwig:

k [cx: I ]'” 0.0103 [0.22 x 0.037]"‘

n o= 3, — 180
tTTE ] 0.0725 L o0.0103

J = 23.6

70
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0.87
h, = 23.8 ——= 20.8 Bty

i

hr £t" °F
Coeficiente del lado de la coraza ( amonhiaco ).
Célculo del coeficiente de conveccidén libre ( o natural ) h

a
del amoniace,
<, a0

3 2 N
A
tho_0.47 [Do P 8B t][cl-l,]
k

2 X J

I
Ecuacién 10.13 de Kern, empleada para conveccién libre fuersa
de los tubos, para banco de tubos horizontales.
En donde:
Do .- Didmetro exterior del tubo.

1
Do = — = 0.0833 ft

12
p .~ Dengidad del lf{quido,
1b
p"“: = 37.48 —a
2°r £t

g .- Aceleracién de la gravedad.
ft

g=4.18 x 10" —;

hr
f# .- Coeficiente de expansién térmica.

#=1.36 x 10" ( 1/ )
At .- Diferencia dse temperatura entre la pared caliente y el
fluido frio.

TuAthnr: =

122 + 80
————— = 108 °F
(-] -

T = 80 F

FRIO
At = 106 - 80 = 26 °F
# .~ Viscosidad.
b

#™s =0.1cp x2.42 = 0,242

0°r ft hr




Btu
Cp = 1.18

b °F
k=0 Btu
=0.28 —m—ru———o
hr £t° “F/ft
k Do pz g 7 At cu
he= 0.47 = |}t d
Do 3 k

0. 23

0.2¢ [10.0833% 37.48%x 4.18x10% 1.ssx10"xzs]
hc = 0.47 2 X
0.0833 0.242 J
{ 1.16 x 0.242} - 23 Btu
———————— =h_. = h_ =194
0.29 e e ne £t° °F
Superficie de condensacién:
1
U =
@ 1 Do 1
—— + R — + + R+ —
n_ 'bi A By
Se desprecia R,
1 Btu
U = = 120
° 4 1 1 he £5* %p
—— + 0.001 + 0,001 + ——
853 0.87 184

Calor de condensacién del vapor de agus a 80 °p

B=mA
lb-mol 1b-mol
—_—= 2 160 ———

n = 120
" hr hr
Bto
A o_=1042,8 —
0 ¥ b

Btu
g =2 160 x 1 042.9 = 2 252 664 T
r



73

calor senﬂible = QTO‘I‘AI— - QCONDINSAG!ON Btu
Qn:mun.: = 2 771 880 - 2 252 664 = 519 318 —
Area de condensacién :

Q 2 252 664
Area = coND.  _ = 570 ft’

U At 120 x 28
Area de calor sensible:
’ 1 18 Btu
° T 1 1 nrft* °F

+ 0,001 + 0.001 + ——

20.8 0.87 194

518 318 2
Area = ~——— = 1 030 £t

18 x 28
Area total = 670 + 1 030 = 1 700 £t*
Factor de seguridad o exceso de &rea:
Canbiador de calor.
A= 472 x 16 x 0.2618 = 1 977 ft*

1977
F.8. = = 1.163 = 16.3 %

1 1700 B
Coeficiente total de transferencia de calor caleulado:

2 771 980 Btu

Ug = T = 58,3 ———o—
1700 x 28 he ££° °F

Coeficiente total de transferencia de calor usado:
2 771 880 Btu

UD = ———— = 50.0 —
19877 » 28 hr £t° °F

Factor de ensuciamiento:
U -u 8.3 - 50

Ry = ———2 = = 0.0028
U, x Uy 58.3 x 50

Caida de presidén lado de los tubos:

£ 6 En
Apl=_‘__‘_-_._
2gD P9



Donde:
R, = 73 515
£, = 0.00016
G, = 37 518 1b/( hr £t* )
L =16 ft
n =1
g = 4.17%10" ft/he”
D, = 0.00725 ft
p = 0,11 1b/ft?
¢ =1
0.00016 x 37 518° x 16 x 1 1b
P, = < = 0.5¢ —3
2 x 4.17 x 10" x 0.0725 x 0.11 x 1 in
Conclusiones:
Rd calculado 0.0028
R reconendado 0.0020
1b
APl calculado 0.54 r
in
1b
ap, permitido 0.50 =
in

El canbiador de calor se considera satisfactorio.

74
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Dimensionamiento de evaporador tipo Kettle.

T

L)

¥s  Didmetro del cambiador de calor = 31“
hr  Altura del nivel = 12"
hw  Distancia del nivel méximo de liquido a la walla

separadora = 24"

8 Espesor de la malla separadora = 8"

ht Distancia entre la malla separadora y el tope del
evaporador = 12"

Didmetro Kettle =%s + hr + hw + 8 + ht
3L + 12 + 24+ 6 + 12
85"

Didmetro Kettle
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D. CAMBIADOR DE CALOR ENFRIADO POR AGUA ( C-501 )

1.~ Cdlculo de un enfriador de biéxido de carbono
con condensacién parcial,

saturado

Se supone un cambiador horizontal 1-1 para enfriar 74 127 lb/hr
de CO_ saturado con agua de 122 °F a 80 °F, el cual fluye dentro
de los tubos.

Por la coraza el agua de enfriamiento entra a 80 °F y sale a 90
F.

Se permite una caida de presién méxima de 0.5 psi en los tubos
y 10 psi en la coraza.

El factor de ensucianiento por los tubos es de 0.001 y por la
coraza de 0.002

El cambiador tiene 538 tubos de 1" DE, 18 BWG, 16° de
longuitud y arreglo triangular de 1 1/4".

La coraza tisne 33" DI y deflectores espaciados 12".

El CD2 saturado con agua tiene una presién de 0.35 kg/onz

¢ 4.978 1b/in® = 5.0 1b/in® ).

De los datos obtenidos del balance de c¢alor del cambiador
evaporativo tipo kettle:

Intervalo, °F. q, Btu.
122 -~ 114 904 720
114 - 104 898 182
104 - 88 587 861
a6 - 90 380 187
Total 2 771 880
2 771 880
Cantidad total de agua de enfriamiento = ~—————— =277 188
( 80 - 80 )
Lado vapor Q Ague Vapor-ggua
°r Btu/hr °p AT
122 1} 80 32
114 804 720 86.7 27.3
104 1 803 802 83.5 20.5
96 2 391 783 81.4 14.8

80 2 771 980 80.0 10.0
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Célculo de la AT integrada: ( grafica anexa )
2 ¢ 10% ) T Tax¢10°) TY& (¢ 10°)
0.2 31.6 6.32 8.32
0.2 30.8 8.18 12.48
0.2 28.8 5.88 18.44
0.2 28.8 5.72 24.16
0.2 27.23 5.46 29.62
0.2 26.0 5.2 34.82
0.2 24,5 4.9 39,72
0.2 23.0 4.8 44.32
0.2 21.3 4.28 48,58
0.2 18.8 3.82 52.50
0.2 17.8 3.52 58.02
0.2 15.5 3.10 58.12
0.2 13.2 2.54 81.786
0.17 i1.0 1.87 63.63
63.63x10° . o
ATxNﬂ:unAnA =m= 22.95 = 23.0 'F

Cédlculo del coeficiente de transferencia de calor por el lado
de los tubos:

Coeficiente de condensacién ( se emplea el método de Akers vy
colaboradores, Ludwig tomo 3 ).

— w2
Gy = G, + Gy [pl./pv ]

'q .- Hasa velocidad promedioc del condensado que entra y sale.
G, entrada = 0.0
G:. salida = 120 1b-mol = 2 160 lb/mol
_ 0+ 2180
G = ————— =1 080 lb/hr
2
8 .- Area de la seccién transversal al flujo.
n  1D° 3.1¢ 0.87 .
a =N — —— =538 —_— = 2,22 ft

4 144 4 144
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= = 488.5
L2222 hr £t?
G"'g .~ Hasa velocidad promedio del vepor que entra y sale.
_ 74 127 + 71 967 _ 73 047 1o/hr -
€ 2
. 73 047
G, = —— = 32 804 —m——
g 2.22 hr £t?
102 ib
— - 1/2_
S, (Pure, ] = 82 904 ¢ 82.4/0.11 y% 783 680 —
1b
G, = 486.5 + 783 680 = 784 176.5 <
hr ft
Temperatura promedio del condensado:
Lado vavor, Agua. Diferencia. Promedio.
OF DF OF OF
122, 90. 108 85.5
90. 80. 85

Debido a que la diferencia de temperaturas entre el CO2 b4
agua de enfrianiento no es muy grande, Se considera que
temperatura promedio integrada es précticamente igual a
temperatura promedio.

Propiedades fisicas del condensado a la temperatura promedio
95.5 °F.

1b
A, = 62.4 r
Btu
ep = 1, —————
v w °F
1b
# = 0.78 x 2.42 = 1,887
ft hr
D G, 0.0725 x 784 176.5
Re = = = 30 129

H, 1.887



T
Con R‘3 y la figure 10.63 de Ludwig: g
g ¥ )

h, D [Cp u }

k L

P =

= 145
a

Siendo conservadores, se aplica 0.85 al factor ¢!

$ = 123
123 x 8.35 [ 1. x 1.887)*"*
= | 053

0.0728

8.358

io

0.87
= 1083 = = 918
1

Coeficiente del calor sensible del gas:
Propiedades fisicas medias

70 731 x 0.21 + 3 396 x 0.44 Btu
Gp = = 0.22 —
74 127 b F
70 731 x 0.01025 + 3 396 x 0.0120 Btu
B 74 127 T he 267 Cpsre
__ 70 731 x 0.0185 + 3 396 x 0.011 1b
H = = 0,015 x 2.42 20,037 ~—
74 127 ft hr
0.0725 x 32 904
= = 54 474
& 0.037

De la figura 10.44 de Ludwig:

i =70
Kegpuyt® 0.0103( 0.22 X 0.087)""
b, =3, = 170 = 22.3
D K 0.0725,  0.0103
Btu
h = 22.3x = 1§.4 ————
e he £8% °F

ESTA TESIS N b
EBE
SAIR D 1 BlBLioTEC



Coeficiente del lado de la corarzs ( agua )

80

B 12 2
a_ = IDs ' ———— = 33 x 0,25 ——————— = 0.55 £t
144 P 144 x 1.25

¥ 273 4186
G, = 5 e = 487 120 <

ag 0.55 hr ft

0.08 x 497 120
R s ——/m—————— = 14 003
es 2.13
Jy =73

i1/0 wa
k fCpn 0.356 1x2.13] Btu
h, =3 =173 _| = 786 —————
© Mool ok 0.06 0.356 hr £t °F
Superficie de condensacién:
1
Up = i 1
+r‘(d°/di)+r‘+r°+ —
io h,
Por ser tuberia de acero, se considera r despreciable:
1 Btu
U, = = 181.4
° L ! ne £t °F

+ 0.001 ¢ 1/0.87 ) + 0.002 + ——
788

Calor de condensacién del vapor de agua a 90 °F:
Q= P

o = 120 lb-mol/hr x 18 1lb/lb-mel = 2 180 1b HzD/hr
Ao O = 1 042.9 Btu/lb
Q=2 180 x 1 042.8 = 2 252 B84 Btu/hr

Calor sensible = @ - Q
TOTAL CONDENSAQION

9 varmce = 2 771 8980 - 2 252 684 = 519 318 Btu/hr



Area de condensacién:

81

Q 2 252 664
Areq = —SXP- o = 540 £t*
U At 181.4 x 23
Area de calor sensible:
" 1 Btu
= = 20.3
° 1 1 2 o
+ 0.001 ( 1/0.87 ) + 0.002 + hr ££7 F
22.3 786
519 316 .
Area = ——————— =1 112 ft
20.3 x 23

Area total = 1 112 + 540 = 1 652 ft°
Factor de seguridad o exceso de drea:
Célculo del érea del cambiador de calor:
538 tubos, 1" ¢ y 16° de longitud

Area = 538 x 16 x 0.2618 = 2 254 ft*

2 254
Pactor de seguridad = ———— = 1,364 = 36.4 %
1 852

Coeficiente totsl de transferencia de calor calculado:

2 771 880 Btu
= =13 5
1 652 x 23 hr £t~ °F

]

Coeficiente total de transferencia de calor usado:

2 771 880 Btu
U, = ————— =53.4

2 254 x 23 " onroee* OF
Factor de ensuciamiento:

U, -tu 73 - 53.4
By = L LA = 0,005
U x u, 73 x 53.4

c




Casida de presién ladao coraza:

2 ..,
B, 6L Dy (B +1)

ap =

2ged, ¢
En donde:
Re = 14 003
£, = 0.0024
G, = 487 120 1b/(hr 2t%y
D, = 2.75 ft
(H_+1)=218+1
g = 4.17 x 108® frshe’
p, = 62.4 1b/ft"
¢5 =1
D= 0.08 ft

®

0.0024 x 487 120° x 2,75 ( 16 + 1 )

2 %x4.17 x 10" x 62.4 x 0.06

caida de presidén ledo de los tubes:

£ G Ln
6P, = o b
28 Dt PP

En donde:
Re = 64 474
= 0.00017
= 32 804 1b/(hr £t%)

= 4.17 % 10° fi/ne
. = 0.0725 ft

2
= 0,11 1lb/ft

0.00017 x 32 804" x 16 x 1

2 x4.17 x 10" x0.0725 % 0,12 x 1

= 9 1b/in”

= 0.45 1b/in"

92
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Conclusiones:
Rd Calculado 0.005
R

d Recomendado 0.003

4B Caleulada 8.0 1b/in"
4  Pernmitido 10,0 1b/in’

AP,  Caloulado 0.44 1lb/in®
APt Permitido 0.5 ln/inz

El cambiador de czlor se congidera gatisfactorio.
Se verifica que la capacidad de las torre de enfriamiento de la

planta de urea puede manejar la carga térmica de este cambiador de
calor
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X.- ANALISIS ECONOMICO DE LAS OPCIONES DE SOLUCION

1.- Para realizar este andlisis, los costos se obtienen de la
manera siguiente:

a.- Log costos de los equipos principales se obtienen mnediante
una cotizacién y los costos de los accesorics, instalaciédn,
instrumentacién, etc. se calculan como un porcentaje del costo del
equipo principal { Peters y Timmerhaus ).

b.~ Para la operaci6én y mantenimiento se toma en cuenta & los
operadores y personal adecuado a cada uno de los equipos, el
salario se calcula en base al salario diario integrado, de la
némina del personal de la planta, y se aplica un factor de 1.85,
que es lo que la empresa gasta aproximadamente en cada trabajador,
por concepto de prestaciones en general.

Debido a que no se requiere que uh trabajador dedique el 100 X
de su tiempo al eguipo adicional, se considera a criterio que solo
ocupard un cierto porcentaje de su trabajo a la operacién ¥
ranteniniento de dicho equipo.

Se fija un incremento anual de un 10 X en los costos- de
nanteniniento y supervisidn, por concepto de deterioro del equipo.

e.~ Los costos anuales de las refacciones se toman como un
porcentsje del equipo prineipal.

d.- No se incluye capital de trabajo, ya que por tratarse de un
complemento para la planta, el capital de trabajo de esta es
suficiente.

e.~ El perfodo de tiempo considerado para el andlisis es de
diez afios.

£.- La tasa de rendimiento exidida al proyecto, es el interés
fijado por los CETES mnés 4 puntos ( se toma un valor promedio
aproximnado de 14 X de interés anual ), es decir, 18 X anunal.

g.- La depreciacién se supone lineal a un tiempo de diez aiios.

h.- Se considera un valor de rescate del equipo igual a cero,
eg decir, el costo de venta del equipo como chatarra es igual a
los costos de desmantelamiento y transporte.

2.- Célculo de los Ingresos
a.- Durante el afio de 1892 la planta produjo en pronedio 880
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ton/dia de urea, el coste de produccidn por tonelada de urea es de

Ng 287.660 ( dato obtenido del informe de preoduccién anual de 1la
eppress ).

b,~ Para una capacidad de 1000 ton/dia ( con 1la puesta en
garvicio del equipo propuesto ) el coste de produccién es de
N$ 286,388, para el calculo de este valor, se suma el costo de lms
naterias primas para producir 10 ton/dia de urea { 1000 ton/disa -
980 ton/dia ), ademis ge aplica un porcentaje proporcional al
costo de refacciones e instrumentos, gas natural, energia
sléctrica, stc.

e.~ El costo de venta por tonelada de urea, incluyendo costos
por comercializecién y venta es de N$ 485.00, se considera un
incremento diferencial de los precios de venta de un B8 X anual,
par concepto de mejoras en el procesc de produccidn.

A.- HETODOS DE EVALUACION

1.- TASA INTERNA DE RENDINIENTO.

En términos econdmicos la tasa interna de rendiniento
representa el porcentaje o la tasa de interés que se gana sobre el
saldo no recuperado de una inversidén, de eata forma la inversién
seolecoionadan por aste método os aquella que obtenga la mayor taesa
de rendimiento.

Ests métedo es wvtilizedo para analizar proyectos individuales
as{ como tambidén proyectos mutuamente excluyentes.

2.~ YALOR PRESENTE NETO.

El método del valor presente neto es uno de los criterios
econémicos nés anpliamente utilizados en 1la evaluacitén de
proyectos de inversién. Consiste en deterninar la equivalencia en
el tiempo cero de los flujos de efectivo futuroc que generas un
proyecto y comparar esta equivalencia con 1la inversién iniecial,
cuando dicha equivalencia es mayor que el desembolsa inicial,
entonces, es recomendable que el proyecto sea aceptado.

Cuando existen varioe proyectos, se recomiends el de mayor
valor presente neto, al igual que la tasa interna de rendimiento,
es un método 4til para analizar proyectos individuales o proyectos
nutusnente excluyentes,
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3.~ TIEHPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION

Se calculs sumando afic por afio las utilidades més la
depreciacién, hasta igualar a 1la inversién original. Es uns
medida de los afios requeridos para recuperar la inversién inicial
depreciable de los beneficios y depreciacidén acumulados.

Este método considera unicamente a los primeros afios en que Se
efectia la inversidén, no toma en cuenta los Ultimos affios de vida
econdmica del equipo.

La opeidn recomendada ss aguells que recupera 1la inversién
inicial en el menor tiempo.

4.- RELACION COSTO BENEFICIO

Este método de evaluacién econdémica, se considera & veces como
un métedo suplementario, ya que se utiliza en conjunto con el del
valor presente, tasa de rendimiento o el costo anusl.

Para utilizar la relacidén B/C como una técnica de evaluacidn
para opciones mutuamente excluyentes, primero se caleula 1la
relacién B/C de cada opeidn.

Aquellas opciones gque tengan una relacién B/C total menores a
1.0 se eliminan, todas las opciones que tengan una relacién B/C
nayor o igual a 1.0, se consideran para hacer un andlisis de la
relacién B/C incremental, y se seleciona la de mayor relacién B/C
global,



Inversidn No 1

Cambiador de calor enfriado por aire

Equipo Costo N$ ( IVA incluido )
Cambiador de calor enfriade por aire, E 3 850 000
Instalacién del equipo, 4 X E 154 000
Instrumentacioén ( instalada ), 9 % E 346 500
Tuberia ( instalada ), 1.5 X E 57 750
Instalacién eléetrica ( instalsda }, 3 2 E 115 500
6 Ventiladores de 16 ft ( N$ 17 183 x 68 ) 102 978
6 Hotores de 15 HP ( H$ 3 850 x 6 ) 23 700

D 4 650 428
Ingenieria y supervisién, 1.7 % E 85 450
Gastos de construccién, 8 % E 308 000

D+1I 5023 878

Honorarios del contratista, S ¥ ( D+ 1 ) 251 194
Contingencias, 10 X (D + I ) 502 388

Inversién de capital fijo N$ 5 777 460



Gastos de operacién y mantenimiento.

0.5 operador con salario diario intégrado de;
N$ 92.84 x 1.85 = N$ 171.40/2
0.5 mecdnico con salario diario integrado de;
N$ 105.61 x 1.85 = N$ 185.40/2
0.5 electricista con salario diaric integrado
Ng 101.02 x 1.85 = N$ 186.80/2

Total
Por afio ( 365 dias ) N$

Si se considera un costo de materiales de
supervision de N$ 38 500.00

Costos anuales de operacidn y mantenimiento:

N¢ 101 050 + N$ 38 500 = N¢ 139 500

Capital de trabajo = 0

Depreciacién lineasl del 10 X anual

Vida iitil 10 afios

Ingresos:

= N$ 85.70

= N$ 87.70
de;
= N§ 93.45

N¢ 276.85
101 050.00

manteniniento

88

La planta operando sin el cambiador de calor propuesto trabaja

con una capacidad promedio anual de 9§60 ton/dia.
Con la instalacidn del equipo sugerido, la
1 000 ton/dia.

Cdlculo de los ingresos:

Para una capacidad de 980 ton/dia, el costo de
tonelada de urea es de N¢ 287.880

Para una capacidad de 1 000 ton/dis, el costo
de N$ 286.389

El costo de venta por tonelada de ures, incluy
comercializacién y venta, as de N$ 485

Para 9890 ton/dia:

Los $1 de ganancia por tonelada:

Ng 485 - N¢ 287.680 = N$ 207.340

capacidad es d

produceién

de produecién

endo costos

e

por

es

por
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Para 1 000 ton/dia

Los $2 de ganancia por tonelada:
N$ 4985 - N 286.389 = N$ 208.611

La diferencia es la ganancia por tonelada con el

cambiador de
calor:

Ganancia = $, -8, = N$ 208.611 - H$ 207.340 = N$ 1.271/ton
Ganancia anual = N$ 1.271/ton x 330 000 ton/afio = N$ 418 430

'
Considerando un incremento diferencial de los precios de venta

de un 6 % anusl, por concepto de mejoras & la eficiencia en el

proceso de produccién, y un incremento de un 10 % anual en los

costos de mantenimiento y supervisién por concepto de deterioro

del equipo.
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Flujo de efectivo.

Afio Ingresos Inversién/Costos Utilidad Utilidad/Neta
(Antes imp) (imp 35 ¥X)

0 S5 777 480

1 419 430 139 S00 279 930 181 955

2 444 586 153 450 291 146 189 245

3 471 272 168 795 302 477 196 610

4 499 548 185 675 313 873 204 017.

H] 528 521 204 242 325 279 211 430

6 561 292 224 660 338 632 218 811

7 594 970 247 133 347 837 228 094

8 630 868 271 846 358 822 233 234

9 668 508 299 031 369 477 240 180

10 708 618 328 984 379 684 248 795

Afio Flujo de efectivo Flujo neto de efectivo

1] - 5 777 460 - 5 777 480

1 1863 759 - 5§ 613 701

2 170 320 - 5 443 381

3 176 849 - 5 286 432

4 183 618 - 5 082 818

5 190 288 - 4 882 528

[} 196 830 - 4 895 598

7 203 485 - 4 482 113

8 208 911 ~ 4 282 202

9 216 144 - 4 068 058

10 222 115 - 3 843 843
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Resumen:

1.- Tasa interna de retorno

No existe tasa interna de retorno por tratarse de cifras
negativas.

2.- Valor presente neto

El VPN es negativo

3.- Tiempo de recuperacién de la inversién

En 10 sfios no se recupera la inversién

4.~ Relecidén costo beneficio

La relacién B/C es negativa



Inversidn No. 3

Sistema de enfriamiento utilizando un ciclo de refrigeracién.

Equipo

Evaporador tipo Kettle
Condensador de amoniaco

Instalacidén del equipo, 10 % E
Instrumentaci6n { instalada ), 8 X E
Tuberfa ( instalade ), 24 % E
instalacién eléctrica, 5 X E

Tanque acunulador

Compresor de 55 HP

Ingenieria y supervisién, 8 X E
Gastos de construccidn, 8 X B

D+ I
Honorarios del contratista, S % ( D + I )
Contingenctas, 10 X ( D+ I )

Inversidn de capital fijo

242
132

374
a7
33
88
i8
15
52

821
28
28

880
34
88

Ng 783

Costo N$ ( IVA incluido )

000
000

000
400
660
780
700
Qa0
578

08g
920
820

939
047
094

o8a

82
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Gastos de operacién y mantenimiento

Supervisién:
1 operador con salario diario integrado de:
H$¢ 92.64 x 1.85 = N$ 171.40
1 mecdnico con salario diario integrade de:
N$ 105,61 » 1.85 = N$ 185.40
0.5 elsctricista con salario diario integdrado de:
N¢ 102.02 x 1.85 = N¢ 186.90/2 = H$ 83.45

Total ¢ 480.25

Costo anual = N$ 460.25 x 365 = N$ 167 991

Si se considera un costo de nmateriales de nantenimiento vy
supervisién de N$ 37 400

Costo total anual = N¢ 460.25 + N¢ 37 400 = N¢ 205 381



Afio

O O ;MW R WN = O

-
o

Affo

O o N mLes WO

[y
o

Flujo de efectivao

Ingresos

419
444
471
499
529

594
830
868
708

430
586
272
548
521
292
870
668
508
618

Inversién/Costos

783
205
225
248
273
300
330
383
400
440
484

080
391
930
523
375
713
784
863
249
274
3ol

Flujo de efectivo

- 783
125
127
130
132
133
134
135
134
133
131

080
213
920
308
311
853
847
198
795
517
225

Utili

dad

84

Utilidad/Neta

(Antes imp)

214
218
222
228
228
230
231
230
228
224

Flujo neto de efectivo

+ o+ o+ o+

038
666
748
173
808
508
107
419
234
317

783
857
529
389
287
133
+ 1
136
271
404
536

080
867
47
639
328
475
372
570
385
882
107

138
142
144
147
148
149
150
149
148
145

(imp 35 X)

125
133
787
012
725
830
220
772
3s2
808



Cilculo de la tasa interna

o=
=l
o

W O N QWb NN D
t

+ o+ o+ o+

-
Q

-1

Con i = 0, el factor de descuento [

Flujo

763
657
529

‘389

267
133
+ 1
136
271
404
536

421

85
de rendimiento:

neto de efectivo
080
887
487
538
328
478
372
570
385
882
107

040
1

B ]‘ es igual & is
C14+1i)

unided en tados los afios, por lo tanto los valores del flujo aeto
de sfective permanecen iguales vy no existe tasa interna de retorns

debido a que el resultado
negativo.

de

la sums salgebrazica as un ndgero
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Valor presente neto

Afio Fector de descuento Valor presente
'Z‘I’:‘;‘;ﬁ‘ i=182
0 - 783 08¢
1 0.8475 - 557 542
2 0.7182 - 380 808
3 0.6088 - 243 220
4 0.5158 - 137 888 -
5 0.4317 - 57 6821
] 0.3704 + 508
7 0.3138 + 42 868
8 0.2660 + 72 183
8 0.2258 + 81 301
10 0.1811 + 102 450
Valor presente total = - 1 B850 848

Lo cual significa que esta inversién no se recupera con la tasa
exigids de rendimiento.

Resumen:

1.~ Tasa interna de rendimiento

Ho existe TIR por tratarse de cifras negativas

2.~ Valor presente neto

El valor presente neto es negativo

3.~ Tiempo de recuperacién de 1lm inversidn ( gréfica snexa )
Lo inversién se recupera en 5 afios, 11 neses

4.- Relacidn costo beneficio

La relacidén B/C es negativa
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Inversidén No 4

Cambiador de calor enfriado con agua de una torre de

enfriamiento.
Equipo Costo N$ ( iva incluido )

Canbiador de calor, E 170 500
Instelacién del equipo, 10 X E 17 050
Instrunentacién ( instalada ), 9 ¥ E 15 345
Tuberia ( instalada ), 24 % E 40 920
Instalacién eléctrica, 5 X E 8 525

D 252 340
Ingenieria ¥ supervisién, 8 X B 13 840
Gagtos de construccién, 8 X B 13 840

D+1I 279 820
Honorarios del contratista, 5% ( D+ I ) 13 981
Contingencias, 10 X ( D+ 1) 27 982
Inversién de capital fijo " N¢ 321 583

Gagtes de operacidén y manteniriento
Supervisién:
0.25 operador con salario diario integrado de:

N$ 892.84 x 1.85 = N$ 171.40/4 = H$ 42.85
0.25 mecénico con salario diaric integrado de :

§$ 105.81 x 1.85 = K¢ 1985.40/4 = N¢ 48.85
Total = N$ 81.70
Gastos anuales = N¢ 81.70 x 385 = N$ 33 470

8i consideramos un costo de materiales de mantenimiento y
supervisién de N$ 17 050

Costo total = H¢ 33 470 + N$ 17 050 = N¢ 50 520



Flujo de efectivo

Atio Ingresos
Q

1 418 430
2 444 396
3 471 272
q 498 544
5 528 521
[ 561 282
7 584 870
8 830 668
g 688 508
10 708 618

Inversién/Costos

321
50
55
61
67
73
81
ag
98

108

118

s63
520
572
129
242
986
363
499
449
294
124

Utilidad

(Antes imp)

388
388
410
432
455

810
024
143
302
555

479 928
5085 471
532 218
580 214
5898 494

Cdlculo de la tasa interna de retorno
Prueba con 1 = 70, 588 %
de

atto

0

1

2

3

4

5

8 +

7 +

8 +

8 +

10 +
LEa TIR = 7

Flujo neto

efectivo

L I R T

0.

321
105
121
361
614
811
181
457
768
ags
441

585

563
751
aze
782
610
111
2134
570
918
643
497

%

[

Factor de
descuente

1

(141"

0.5882
0.3436
0,2014
0.1180
0.0882
0.0408
0.0238
0.0139
0.0082
0.0048

98

Utilidad/Neta

239
252
266
280
298

311
328
345
364

(imp 35 %)

782
866
583
088
i1l
954
9586
942
138

383 171

Valor
preaante

J

- 321
- 81
41
72
72
80
47
34
24
17
11

+ F + kT F

563
Lot
861
865
585
880
135
662
858
132
894

Total = 0
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Valor presente neto:

Afic Flujo neto de Factor de descuento Valor presente
efactive 31
————ne i=18 %2
[<1+1)“]

1] - 321 583 -~ 321 563
1 -~ 105 751 0.8475 ~ BY 487
2 + 121 828 0.7182 + B7 497
3 + 361 762 0.80886 + 220 188
4 + 614 810 0,5158 + 317 Q18
5 + 811 111 0.4371 + 385 134
8 + 1 181 869 0.3704 + 430 358
7 + 1 457 570 0.3138 + 457 531
8 + 1 788 918 0.2680 + 470 532
3 + 2 096 6843 ' 0,2255 + 472 793
10 + 2 441 487 0.1911 + 486 570

Total = H¢ 2 896 410

El valor neto presente, con la tasa exigida de rendimiento
igual al 18 X, ez N$ 2 896 410

Resunen

1.~ Tasa interna de rendimiento

TIR = 70. §88 X

2.- Valor presente nato

VRP = N 2 86 410

3.- Tiempo de recuperacidén de la inversién ( grdfica anexa )
La inversidn se recupers sn un ailo seis nesges

4.~ Relacién costo beneficio

VPR 2 886 410
INVERSIOR 321 583
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XI.- CONCLUSIONES
ANALISIS TECNICO
. De las opciones planteadas y predimensionamiento del equipo de
transferencia de calor, para cumplir con 1las condiciones de
enfriamiento requeridas, se observa de ascuerdo al cuadro anexo del
andlisis técnico que los equipos son viables de adauirir y que no
tienen ninguna dificultad desde el punto de vista de su
construeccidn, ya que los criterios tonados en el
predimensionaniento se establecen materiales de uso comin
comerciales, de tal forma que su fabricacién no es problema.

a.- En el andlisis realizado se encuentra que 1la opeién de
acondicionar la corriente de 002 con un ocamnbiador de calor
enfriado por aire, da por resultado un equipo de dimensiones muy
grandes, debido a que la temperatura ambiente promedio del aire es
nuy cercana & la requerida para enfriar el C02.

b.- La opcién de enfriamiento con la corriente de smoniaco es
desechada por afectar las condiciones de operacién de la planta.

e¢.- El uso de un cambiador de calor con ciclo de refrigeracidn
inplica adicionar un proceso extra a la planta, sin exbargo, es
una opcidn factible.

d.- La opcién mas visble se presenta con un csmbiador de calor
que aprovecha el agua de un torre de enfriamienmto existente.

Del cuadro del andlisis técnico se observa que técnicamente 1la
nejor opcién es la del cambiador de calor enfriado ocon agua, ya
que idnicamente se requiere un equipo de transferencia de
calor, que no tiene mayores requerimientos que su cimentacién y
su conexién a los sistemas de flujo de CO2 y agua de enfriamiento,
no tiene partes mnéviles, no emplea naquinaria rotativa, el
nantenisviento es rslativamente bajo y no requiere de suninistro de
energin eléctrica.



OPCIONES DE
SOLUCION
CARGA DE CALOR
EQUIFO

DIMENSIONES:

TUBOS:

Lt
Nt
AREA TOTAL

EQUIPOS
ADICIONALES:

(a) ENFRIADO POR
AIRE

2 771 980 Btu/hr
CAMBIADOR DE CALOR
OON TUBOS ALETADOS
UNIDAD DE:

70 ft x 40 ft

1" 0D CON ALETAS
DE 5/8" DE ALTO

a0 £t
2 218 tubos
494 996 £t2

6 VENTILADORES DE
16 £t DE DIAMETRD
6 MOTORES DE 15 HP

ANALISIS TENICO

CAMBIADOR DE CALOR:

(b) ENFRIAMIENTO
CON AMONTACO

2 771 980 Btu/hr

OPCION
DESCARTADA POR
AFECTAR A LAS
OONDICIONES DE
OPERACION DE LA
PLANTA

(<) CICLO DE
REFRIGERACION

2 771 980 Btu/hr

EVAPORADOR TIPC
KETTLE

85" x 16 ft
1" DE

16 £t
472 tubos
1977 g2

CONDENSADOR DE
AMONIAGD

Q=2 874 932 Bru/hr
Ot= 1" DE

Lt= 16 £t

Nt= 352 tubos
Area= 1 105 £t?
COMPRESOR TE 55 HP
TANQUE ACUMULADOR
DE AMONIACD

(d) C/AGUA TORRE
DE ENFRIAMIENTO

2 771 980 Btu/hr
CONDENSADOR
PARCIAL

33 x 16 £t

" DE

16 £t
538 tubos
2 254 £t?



ANRALISIS ECONOMICO
a,- Cambiasdor de calor enfriado por aire.
Se observa que la inversién inicisl es muy alte, con un periode
de recuperacién mayor a 10 afios, con un VPN negativo ¥y no
con la tasa de rendimiento minima exigida.

cuxple

b.- Cambiador de calor con enfriesmiento de 1la corriente de
anoniaco.

La opecién es eliminada técnicamente.

c.~ Cambiador de calor con ciclo de refrigeracioén. .

El balance econdémico ( Inversion inicial y los ingresos, costos
de operacién y mantenimiento, mano de obra, ete. ) no ‘cubre 1=
tasa de rendimiento exigida ( 18 X ) y el valor presente neto
resulta negativo.

d.- Cambiador de calor enfriado con agua.

Esta opcidén tiene una inversidén inicial moderada, su tasas de
rendimiento es mayor & la exigida, obteniéndose una de 70.596 ¥ ¥
ofrece altos beneficios con periode corto de recuperacién de la
inversién inicial de un afio seis meses, y un VPN positivo.



ANALISIS ECONOMIOO

OPCIONES DE DESCRIPCION INVERSION UTILIDAD
SOLUCION ANUAL N§ (a)
No 1 CAMBIADOR DE 5 777 460 419 430

CALOR ENFRIADO
POR AIRE
No 2 CAMBIADOR DE OPCElN @ =rme-
CALOR ENFRIADO  DESCARTADA
POR LA CORRIENTE
DE AMONIACO
No 3 CAMBIADCR DE 783 080 419 430
CALOR CON CICLO
DE REFRIGERACION
No 4 CAMBIADCR DE 321 563 419 430
CALOR CON AGUA
DE TORRE DE
ENFRIAMIENTO
NOTAS:
(a).- UTILIDAD ANUAL PARA EL PRIMER ARO
OON UN INCREMENTO DEL 6 § ANUAL
(b) .- LA TASA DE RENDIMIENTC EXIGIDA AL
PROYECTO FUE DE: CETES + 4 PUNIOS = 18%

VPN
N$ (b)

NEGATIVO

-1 850 648

+2 896 410

TIR

70.596

PRC

EN DIEZ AROS
NO SE RECUPERA
LA INVERSION

5 AROS
11 MESES

1 ARO
6 MESES
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La opcién seleccionda tanto técnica como econédmicamente
de implantar un cambiador de calor enfriado con agua de una
de enfriamiento existente, porque 1la inversién

es la
torre

iniecial es la
menor, tiene el mayor valor presente neto, con 1la tasa de

rendiniento mds alta y el periodo de recuperacion de capital es el
menor, equivalente a un afio seis messes.

Adenis esta opcidn cubre las necesidades requeridas ( es capaz
de bajar la temperatura del COz a 32°F Y, el equipo y sus
accesorios son de uso comin y puede ser fabricado sin grandes
problemas.

Su instalacién no interfiere con el proceso , ¥y se puede
esperar un paro progranade de la planta para hacer las
interconexiones en un minimo de tiempo, indirectamente se puede
adaptar como un intercambiador de by-pass.

La implementacién del equipo proporciona el aumentoc de 1la
produceién, sin afectar el proceso que actualmente se encuentra
optimizado.

El aumento de la productividad en los proceses se logra
pediante la complementacién de equipos para eliminar desviaciones
de las condiciones de disefio mediante 1r mnetodologia de un
anélisis técnico econémico como el agui realizado.
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