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INTRODUCCION. 

La Industria Química se encuentra actualmente en una fase de desarrollo, cada día 

se proponen nuevos procesos, o bien, se modifican loa ya existentes, una parte de este desarrollo se 

ha podido llevar a cabo gracias a las técnicas con las que actualmente se cuentan para la 

evaluación rápida y eficaz de nuevos enfoques para dichos procesos. 

El Amoniaco ea uno de loe productos de la Química Inorgánica que requiere de 

mayor producción mundial debido a que muestra la principal estructura productiva quo hasta ahora 

ea conocida, como consecuencia de su amplia gama de usos, con la particularidad de ser destinado 

fundamentalmente a la elaboración de inaumoa agrícolas, cuya importancia radica en proporcionar 

la nutrientea necesarios requerido' por las plantas, siendo la agricultura la actividad económica de 

la cual depende la supervivencia del hambre. 

El acelerado crecimiento de la humanidad y la imperiosa necesidad de 

proporcionado alimento, obligan al mundo entero a la búsqueda de soluciones; el incremento de 

la producción en el campo adquiere una relamí» importancia, debido a lo cual, el uso de 

fertilizantes nitrogenados se dieperaa por todo el mundo, de tal manas que hoy en día, alrededor 

de n'a cuarta" partes del mundo los consumen. 

Así pues, loa usos que se le dan al amoniaco se pueden oorrobonir en la Fig.'', 

donde el 91.5% do su producción ee destinado a la fabricación de fertilizantes (ya sea corno nitrato 

de amonio, fosfato de articulo, urea, o bien como amoniaco anhidro), el 8.5% restante, es orientado 

a usos industriales (como materia prima en la producción de plásticos, resinas, fibras, explosivos y 

otros productos en menor proporción), 

1 
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A nivel mundial se consumen tres familias de fertilizantes quimiws, (considerando 

los nutrientes que éstos puedan proporciorarle a la agricultura) los nitrogenados, los fosforados y 

los potasicos; de entre los cuales, los de mayor demanda como se representa en la Fig.22  son los 

primeros. 



INTRODUCCION 

Debido al continuo crecimiento de esta importante industria, la repercusión se ha 

manifestado directamente en los proveedores de materias primas, los cuales se han visto en la 

necesidad de incrementar su producción para satisfacer de esta forma los requerimientos de dicha 

industria, aumentando con ello su red de distribución. 

Dentro de los usos indutriales que se le dan al amoniaco podemos encontrar: 

EXPLOSIVOS 

INDUSTRIA QUIMICA 

RFFINACION DEL PETROLE0  

REFRIOERACION. 

TINTAS PARA IMPRESION  

WITJSIFILMOOK 

1>bil2I152111AUX111, 

LUNAS SINTETICAS  

Como se ha podido observar, las diversas aplicaciones que tiene el amoniaco lo 

determinan cano un producto ~mente imprescindible y vital pena la humanidad; es por esto 

que la presente tosía pretende realizar un estudio técnico profundo de los diferentes romeos para 

la obtención del mismo. 

El presente trabajo se encuentra dividido en once capitular. En el primer capitulo se 

da un panorama general sobre evaluación de procesos, olmo se desanells, pata que sirte, etc, son 

algunas de las respuestas que se obtienen a lo largo de éste capítulo. 

En el capitulo dos se presenta a manera de introdricción una breve explicación 

referente al primer proceso comercial para la sintesia de ansoniaco desarrollado por Haber y Bah, 
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INTRODUCCION 

asl como una descripción de los tres tipos do procesos que existen para la obtención de amoniaco, 

no sin hacer incapié al hecho de que todos los procesos para producir amoniaco tienen los mismos 

pasos, únicamente varia la forma de generar el hidrógeno requerido para la síntesis dependiendo 

del tipo de materia prima utilizada,  

Dentro del capitulo tres se realiza un breve estudio económico de las principales 

materias primas empleadas en cada uno de los tres procesos para producir amoniaco, con lo cual se 

elegirá al que presente un menor costo, pues dependiendo de este resultado, a partir del capitulo 

cinco y basta el siete, se habrán do comparar todos los licenciaderes do tecnología existentes para 

el proceso antes elegido y con ello seleccionar el más viable de llevarse a cabo, 

El capitulo cuatro explica brevemente las tecnologías licenciadas para cada tipo de 

proceso, 

Como ea sabido, una vez que se ha llegado a la determinación de que existe tanto 

la tecnología como la conveniencia económica pea erigir una planta industrial Cefalea= las 

actividades de la lagenieria de Proyectos, de lu cuele* la pringa es la Ingeniarla Básica, por lo 

cual se le din un lugar dentro de la presente tesis desarrollando, en el capitulo ocho, un perfil de 

Inginieria Básica de la sección de reacción del proceso seleccionado; debido a que se trata de la 

parte medular del proceso, 

El capitulo nueve contiene las conclusiones obtenidas a lo largo del desarrollo do 

este trabajo, 

Los capitulo* diez y once son destinados al apéndice y bibliografla respectivamente, 

Ml pues el objetivo principal de la puente tesis es mostrar las técnicas básicas 

para la evaluación tecnológica de procesos. 
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I GENERALIDADES SOBRE EVALUACION 'rECNOLOGIGA. 

1.1 Selección de lo tecnologia. 

Durante las etapas de selección y evaluación de tecnologlas es esencial determinar 

el proceso mis adecuado que se adapte a las necesidades para la obtención de un buen producto. 

Generalmente, la selección de oportunidades de desarrollo tecnológico se encuentra 

asentado en el análisis, integración o diversificación de las ya existentes; a lo que se le conoce con 

el nombre de "planeación de adentro hacia afuera'. Es necesario refinar esta planeación mediante 

un análisis de las tendencias tecnológicas y económicas en general a través de lo que aa conoce 

como "planeación de afuera hacia adentro", siendo ésta quien enriquece la lista de oportunidades. 

La combinación de patentes, normas do operación, control y de seguridad; selección 

de materiales de construcción, recomendaciones tanto pana manejo como almacenaje de productos, 

prevención de la contanunarión, etc., constituye a un proceso industrial. 

Ad, la evaluación de un proceso industrial regularmente se realiza tomando como 

base dos aspectos. el técnico y el económico, por medio de los cuales se establece le conveniencia 

de emplear uno u otro proceso sin utilizar un sólo punto de partida, 

En la planeación industrial a nivel nacional, generehnente se emplean criterios 

macroeconómicos y la gran mayoría de las empresas utilizan criterios financiera. Sin embeitgo, si 

el propósito es una selección racional de teenologias de bese, es elemental le necesidad de una 

combinación (en todos los niveles de planeación) do criterios tecnológicos, macroeconómicos y 

financieros. 



CAPITULO I 

Entonces, una Evaluación Tecnológica es uno de los dos aspectos mencionados 

anteriormente, empleados para la discriminación y detemnnación de factibilidad de un proceso. Es 

una técnica un poco elaborada que selecciona alternativas de manera cuantitativa para el 

mejoramiento de la toma de decisiones sobro la factibilidad de un proceso. 

Se basa principalmente en la elaboración de tablas comparativas, utilizando ciertos criterios que, 

en algunos casos, son tomados a partir de reglas Heurísticas. 

Tornando en cuenta que los proyectos seleccionados son de interés social, se 

emplea el término "criterios de recomendaciones" para definirlos y diferenciarlos de los "criterios 

de factibilidad" quienes únicamente funcionan desde el punto de vista monómico; ea decir, los 

primeros, se utilizan para hacer una evaluación del impacto axial del proyecto. 

Generalmente la evaluación de procesos es llevada a cabo mediante dos etapas, una 

donde se malura un análisis preliminar (del cual bañaran» se traten en le pasmar tesis) de 

acuerdo a la información disponible en Untura abierta, cuyo objetivo es el de definir los procesos 

Oro comían con cienes especificar:man y además que erran rentables', y la seipmda mediante un 

reconocimiento basado en la información que se consigue por medio do las opilaciones formales 

de bit compardm liosociadorae. 

Ast pues, la primera actividad en el análisis preliminar es el definir las 

especificaciones del proceso, siendo algunas de las principales especificaciones que se' deben 

cubrir las que a continueción se eurneran: 

1.- Análisis de Tectiologias; Donde re establece la comparación entre los procesoe a 

partir de No. de operaciones unitarias, disponibilidad tanto de tecnologia' como de Mfonnación, 

No. de secciones, etc.. 
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CAPrrULO 1 

2.- Análisis de Equipo: En este punto se involucran tanto cantidad como tipo de 

equipos, así como su disponibilidad, 

3,• Análisis de Proceso: Es aquí donde se incluyen todos aquellos parámetros que 

involucran la ruta química llevada a cabo en el proceso. 

4.- Análisis Ecológico: Los criterios a seguir en este análisis se basan en el tipo de 

tratamientos, si es que existen, que se le dan a los efiuentes producidos durante el proceso. 

5.- Análisis Energético: Existe aprovechamiento de la energía producida en el 

proceso, consumo de servicios auxiliares, etc.. 

El primer paso es el de clasificar criterios para cada una de las tablas anteriores. 

Las alternativas que no satisfacen criterios esenciales se eliminan. El paso siguiente ea el dar a 

cada uno de los criterios elegidos, una jerarquía de prioridad, asignándole una puntuación (del 1 al 

10 por ejemplo), la cual tiene que ver con la manera en que éstos se relacionan con el proceso, es 

decir, si le afecta directa o indirectamente, si un criterio se encuentra intrínsecamente ligado a otro, 

etc.. Finalmente, a cada proceso o tecnologia se le asigna un valor o calificación de acuerdo a la 

puntuación del criterio. Posteriormente, se suman todas las evaluaciones obtenidas de cada 

proceso, para con ello hacer una discriminación en base a la mayor puntuación, ya que esta 

determina no sólo cuales alternativas son mejora, sino el grado de superioridad. 

Una vez que se ha seleccionado una oportunidad de desarrollo, el paso siguiente es 

el de elegir la tecnologia mediante dos etapas principales, las cuales se denominan "Estudio 

Interno" y "Estudio Externo". 
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CAPITULO 1 

11~1~111.11111~..«•••••••• 

1.1.1 Estudio Interno, 

Dentro de este estudio se deben tomar en consideración los siguientes aspectos; 

a) IdinWicacl6n de  proveedores de tertiolosías,  Cuando se ha seleccionado el 

producto a fabricar, y se ha elaborado su estudio de factibilidad es importante identificar los 

proveedores potenciales de tecnologia, tratando de obtener la mayor cantidad de información 

posible de cada uno de elloa; para lo cual es recomendable revisar periodicamente: publicaciones 

en revistas técnicas, publicaciones comerciales de productos, directorios y catálogos de fabricantes 

de productos (equipas, servicio', firmas de ingsniecia y «multada, guisa y manuales de compra), 

publicacicoes de institutos de investigación, así corno el regirlo nacional de tranitiffincia de 

twookSla CRNIT). 

b),~fustoázakkkaz. Con respecto a los palos de donde se deriva la 

tease,* pus capitalizar las oportunidades saloccicoadae, México cuanta con diferencias 

básicas, tu cuales es armario identificarla pata muitnizar lu que nos Pavonan y minimizar 

tu que nos dastivorsosn, 

Taba difamadas puedo ser numeradu como sigue: 

1,- Capacidad de producción (demanda, importación-.aportación) 

2.- Materias prirnu (punza, dispatibilidad) 

3,- Producto (oalided, supacificacionsa de puna) 

4.- Subproductoa (marcado pera eubprochictos) 

5.- Servicios (disponibilidad) 

6,- Equipo y material de construcción (disposición local del equipo, costo) 

Condiciones ambientales (P atmosférica, viento, '1*) 

8.- Mano de obra (disponibilidad, calidad) 



CAPITULO I 

9.- Regulaciones e incentivos (leyes laborales, exención do impuestos) 

c) exaclerización de  la tecnología.  Reiteradamente se cae en el error de pensar 

que a toda tecnología se le debe dar el mismo tratamiento. Para caracterizar una tecnología es 

necesario tomar en cuenta los criterios: 

I) Establecer, de acuerdo a un módulo de planeación nacional, el aprovechamiento 

de recursos con los que cuenta el pala para el desarrollo tanto tecnológico como industrial. 

II) Referente a los tipos de tecnologías, se hace incapié a la dimensión de la misma, 

es decir, considerando: 

. A) En función del mercado: 

a) Tecnología para productos de exportación 

b) Tecnologia para inductria local 

e) Tecnologia novedosa pasa pequeñas y medianas industrias pata satisfacer 

demandas !altotes 

d) Tecnologia sofisticada indispensable para integrar seduces industriales 

prioritarios. 

13) En ¡lindón del tipo de tecnologia: 

a) Tecnología de oquipo o maquinaria 

b) de ptoducto 

c) de proceso 

d) de operación. 

C) Cotniderando el potencial de asimilación, desarrollo y de la magnitud del aporte 

innovativo: 

a)Tecnologla altamente sofisticada 
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b) Tecnologia de uso onentada a la operación no planeación 

c) Tecnologia elemental con un alto contenido adminisrativo 

d) Tecnologia propia, encaminada a satisfacer necesidades latentes, 

1.1.2 Estudio Externo. 

Para realizar el estudio externo es in>ortante considerar los siguientes puntos: 

a) Qh.terición~f2rMarl(»1  de los_provredffes.  Ya que se ha recopilado toda 

la información referente u los proveedores potenciales de tecnologia, se procede concertar 

comunicación con éstos para iniciar las negociaciones. Una vez que se ha conseguido el contacto, 

se recomienda tener la mayor cantidad de información, sobro todo de la experiencia en el 

licenciamiento de tecnologia, grado de competitividad, asó como cualquier información adicional 

que permita conocer a fondo la capacidad del licenciante. 

Esencialmente, en una etapa preliminar, es necesario darle 

siguientes elementos: 

i .- Capacidad de produceión 

2.- Producto deseado 

3.- Localización y condiciones ambientales y atmosféricas 

4.- Disponibilidad de servicios (agua, combustible, transporte, vapor energía 

eléctrica etc.) 

Así como es fiudamental solicitar al licenciante información roferente a: 

1.- Licenciamiento del proceso 
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2.- Especificación de materia prima necesaria 

3,- Inversión 

4.- Servicios requeridos 

5,- Productos 

6.- Subproductos 

7.- Descripción del proceso 

8,- Asistencia técnica 

9.- Instalaciones necesarias 

10,- Equipo 

b) aolignaffindrioamddikarkpineffin. Para poder analizar el potencial de 

adaptación de una tecnologia e México, ee necesario tomar ea consideración loa siguientes 

aspectos: Naturaleza de la industria, Particularidad de los procesos y Condiciones locales. Tales 

factores permiten el desarrollo de cierta; criterios generales que conllevan a la evaluación de dicho 

potencial. 

* Disponibilidad de tecnologia 

* Costo y estado de desarrollo 

* Sensibilidad a la escala 

* Operación batch o continua 

* Operación con varios productoo, 

*Etc, 

c)..EvaltiacuSti del potencial de  asidiacián. El hecho de cimentar una buena 

negociación y adaptarla a las condiciones locales no es suficiente; también es importante 

implementar mensnismos para ayudar a confrontar la tecnologia adquirida; dichos mecanismos 

11 



CAPITULO 1 

pueden ser los siguientes: 

1.- Promover con los compradores nacionales el desarrollo tecnológico local 

mediante el empleo de incentivos. 

2.- Crear estimulos para las firmas nacionales de ingeniería con la finalidad de que 

realicen un esfuerzo en el desarrollo de la lis. Básica, 

3.- Generación de fondos para inversiones de riesgos junto con los mecanismos de 

promoción y estímulo que permitieran el fomento de la investigación. 

4.- Remientación de programas para la formación de recursos humanos 

encaminados a la selección, negociación, transferencia, adaptación, asimilación y desfollono de 

tecnologia. 

5.- Aprovechamiento del acopio de información técnica disponible de centros de 

información y de la oficina de patentes, para con ello tener, un punto de partida para el desarrollo 

local o mejmas a la tecnologia adquirida. 

Una evaluación tecnológica no es el Único parámetro que establezca la pauta para 

la determinación de si un proceso es o no factible de matización, también es necesario conocer un 

mamo general económico-administrativo, basado ya sea en un estudio exhaustivo de mercado, 

(consumo nacional, importaciones, expoliaciones para la variedad de usos que se le den al 

producto), o bien mediante la realización de análisis sencillos como los que viremos en la presente 

tesis. 

12 



II PROCESOS DE OBTENCION DE AMONIACO. 

ILI Introducción. 

Hoy en dirija reacción del HidnSgeno con el Nitrógeno de la atmósfera para formar 

amoniaco, es la base de la Industria de los fertilizantes nitrogenados. Hasta 1880, se consideraba 

casi imposible para llevarlo a cabo de una manera práctica, aunque en 1754 investigaciones 

realizadas por Priestley lo condujeron a la obtención de amoniaco a partir do cloruro de amonio y 

cal. El primer procesó comercial para la síntesis directa del amoniaco fue el desarrollado por Haber 

y Bosh en Alemania alrededor de 1900's., con el florecimiento de una unidad a escala, capaz de 

producir 80 g/h de amoniaco con un catalizador de osmio. Uno de loe problemas más grandes 

estribaba en tumbar un catalizador que diera una conversión comercialmente considerable abajo 

de 500° C. El catalizador quo se desarrolló eventualmente por Alwin Mittaach en la BASF, 

consistía de hierro promovido con óxido. metálico.. 

Actualmente, las temperaturas en la síntesis de amoniaco se encuentran es el 

mismo rango que las del procela peinado (400 - 650° C) con algunas variaciones que dependen 

del proceso específico. Las investigacionse de Fritz Haber convencieren al consejo de la BASF 

para realizar un trabajo expetimental en el proceso de arao eléctrico, sobre el cual trataron de 

Mouse desarrollos para la alniseie disocia a partir del Hidrógeno y Nitrógeno. Contrataron un .  

Ingeniero, Cul Bosli, quién trabajó en loa detalles de construcción, erigiándoee la planta piloto en 

1911 en Alemania. Mas tarde, 1913, la BASF, montó seta nueva planta en Oppau, Alen cenia, con 

una capacidad de diseno de 30 Ton métricas/día, siendo ésta la primera planta mundial de 

amoniaco sintético. Este proceso se conoce como el de "Haber-Bosch", y la principal diferuncia 

entre el proceso original y las muchas transformaciones desarrolladas hasta la fecha, son la presión 

de operación y ligeras variaciones en la temperatura de operación y el catalizador. 

13 



CAPITULO II 

En E.0 , después de un inicio lento, la industria de la síntesis del amoniaco creció 

rápidamente durante el final de la Primera Guerra Mundial. Alrededor de esta época, otros 

procesos tales como "Casale", "Fauser", "Claude" y "Mont Cenis", fueron desarrollados, 

diferenciándose principalmente del original "Haber-Bosh", con respecto a la presión del loop de 

sintesis. 

El proceso para la producción de amoniaco consiste esencialmente en la reacción 

del Nitrógeno e Hidrógeno a alta temperatura y presión de acuerdo a lo siguiente: 

N2  + 31-12  < 	—> 2NH3  

Básicamente éste consiste de tres pasos: 

1.- Preparación del gas de sintesis. 

2.- Purificación. 

3.- Síntesis del alumna' 

Los dos primeros involucran la generación de hidrógeno, la introducción de 

nitrógeno en la proporción estequiométrica reTierida pera la síntesis, y la moción de venenos 

para el catalizador, los cuales pudieran ser CO2, CO y 1420. El tercer paso incluye la fijación 

catalítica del nitrógeno a temperaturas y presiones elevadas y la recuperación del amoniaco. 

Aunque las condiciones varían grandemente, desde presiones abajo de 100atat, hasta tan altas 

como 1000atm, la química pa la síntesis del amoniaco es común para todos los procesos 

comerciales. 
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CAPITULO 11 

La investigación mas importune en la industria del amoniaco se ha hecho en tomo 

a la obtención del Hidrógeno al mas bajo precio posible, cuyas principales fuentes son: 

a) Gas Natural. 

b) Carbón. 

c) Colee, 

d) Hidrocarburos pesados. 

e) Nafta. 

Esto se puede apreciar directamente sol» la Fig.11-1.15, en la cual se muestra 

Rendimiento de Hidrógeno Va Razón molar de 1.1C, característica de los hidrocarburos y el 

carbón. 

S IIIEIVT11• Ullmanni "Etuydartdia of 	Chemiagr Vobt 13. 
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CAPITULO II 

Los componentes químicamente puros tales como C1-14  y sus homólogos se 

encuentran situados sobre la linea (A), y son los que dan un máximo rendimiento de Hidrógeno. 

Las materias primas tales como (a)Carbón, (b)Lignito, y (h)Gas Natural dan un rendimiento bajo 

de hidrógeno debido a que contienen ciertos componentes inertes tales como S, N2, 02  o 

minerales etc,. Otras fuentes importantes para la producción de hidrógeno son (c)Residuos. 

(d)Nrdia, o gases enriquecidos con 112, como por ejemplo (i)Gas de Coke. Debido a que (l)Existe 

poca diferencia entre los hidrocarburos en base al poder calorífico, (2)E1 costo de inversión para la 

producción de H2  a partir de hidrocarburos ligeros es bajo, y (3)E1 rendimiento a partir de los 

hidrocarburos ligeros es tan alto como se observa en la figura, preferiblemente, si se encuentran 

disponibles, el hidrógeno se produce a partir de éstos, 

Hasta la fecha, prácticamente todo el Hidrógeno para la sintesis de amoniaco se 

obtiene a partir del gas natural o del petróleo, pero existen excepciones do plantas de gas de coke 

quemada Generalmente se prefieren Gas Natural y Practicas de Petróleo gura la preparación de 

hidrógeno, excepto en aquellos países que carecen de fuentes naturales de petróleo o gas natural. 

Con la ayuda de una fuente de energla externa, el hidrógeno se puede producir a 

partir de cualquier fuente exterior o a partir de una mezcla de ellos, Le Pig.IL 1 .25  muestra la 

producción de hidrógeno utilizando diferentes fuentes de energía. 
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CAPITULO II 

Debido a la gran variedad de materias primas susceptibles de sintetizase para 

producir hidnigetro para la lubricación de amoniaco se clasifican en tres procesos: 

1,-Hidrogeno electrolltico 

2.- ()Indación parcial. 

3.- Reformado de vapor. 

En el primer grupo se ineluyen los procesos que utilizan corriente eléctrica para la 

descomposición del agua, en el segundo, los que parten de hidrocarburos pesados, y en el último, 

se incluyen los procesos que provienen de hidrocarburos ligeros. 

En la Fig.11.1.36  se puede aprecien que, pera 1983, loa piemos por Refomración 

con Vapor son los que dominaban el amado, acumulando más del 83% de la capacidad ;mundial 

de producción, y ion loa únicos que están presentes en todas las sesione* del mundo. Por otra 

parte, el Gas Natural se distingue por ser la materia prima más importante, acumulando el 70% de 

la oferta mundial, siendo la única que se consume en todas In zonas productoras del orbe. 

Respecto a los procesos de Oxidación Parcial, contribuyen con el 16.2%, tienen como insumo 

principal el Camisón da Coke y el Lignito, materias primas que participan d'olió de la estructura 

mundial con un 12,3%. Los procesos electmllticos son los que tienen menor aceptación a nivel 

internacional; ponlo cual únicamente son utilizados en patees donde la metiste hidroeléctrica está 

disponible a bajo costo; su participación es de carácter marginal ya que sólo aporta 410,7%. 
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CAPITULO 11 

REGION 

FIG.11.1 .3 ESTRUCTURA DE LA CAPACIDAD 
POR RUTAS DE OBTENCION 
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La selección del proceso en particular o de la alimentación, depende de la utilidad 

de la alimentación y de la economia del area en la cual se constniirá la planta. 

6  Itt": "Perfil del produao:Amentinen". 
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Las reacciones que se llevan a cabo son las siguientes: 

1) En el énodo acune: 

2 Oir(aq) 	>1/2 02/as)  1120(liq) + 2 e' 

2) En el cátodo: 

20 
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11.2 Procesas de hidrogeno clec( rolitico. 

\ lgunas plantas se han construido para fabricar amoniaco a partir de bidnigeno 

producido por hidrólisis del agua, debido u la ah puma con la que éste es obtenido (99.8% Hl  y 

99 6% 0-1. 

El agua purificada es la materia prima; el hidróxido de potasio se agrega para 

aumentar la conductividad, pero no participa en la reacción. Las celdas comerciales varían en 

eficiencia, pero, el consumo de energla ripio es de 4.3 KWhitu3  de 112, el cual corresponde a 8600 

KWh/ton de amoniaco. Adicionalmente a la energía, se requiere de una planta separadora de aire 

para la producción del N2  requerido para el amoniaco. La energia también se utiliza para la 

compresión de 112  y N2  y pera la recirculación de la mezcla de gas a través del Circuito de sintesis. 

La energia total requerida ea aproximadamente 8632 Kw•W/ton de amoniaco (equivalente a carca 

de 8.8 151Kcallton de amoniaco como para una planta sujeta a gas natural). 

El proceso de electrólisis es llevado a cabo al aplicar una diferencia de potencial 

hacia los electrodos de una celda, la cual debe estar cubierta con un electrolito. 



CAPITULO II 

2 1120(liq) + 2 e' 	> I120(gas) + 2 011-(aq) 

así la mecida neta en la celda es: 

1170(liq) 	> H2(gas) + 1/2 02(g as)  

La energía eléctrica requerida para descomponer 1 grumo de 1120 es 

aproximadamente 379Kcal, 

Una celda electrolitica consiste de un contenedor, dos electrodos, una solución 

eleetrolitica y un separador. Los electrodos deben ser conductores eléctricos y tener una superficie 

suficiente para descargar los iones li+  y Oir. El electrolito debe tener una alta conductividad 

jónica, y ser químicamente estable y no volátil. El separador, el cual preste el contacto entre los 

dos electrodos y la mezcla de hidrógeno y Macao, debe ser poroso a la solución electrolltica, 

resistente a la corrosión y mecánicamente estable. 

La Fig II.2.1 muestra un esquema básico de una celda elecfrolltica. El ánodo y 

cátodo están separados por un diafragma, el cual ponle el flujo de corriente. También se 

encuentra cubierta por un electrolito. Como el agua posee una conductividad muy baja no puede 

ser utilizada como electrolito, por ello es necesario agregarle una sal pera incrementar su 

conductividad y minimizar las pérdidas de resistencia del electrolito, lea soluciones comtramente 

utilizadas son: KOH, NaOH y 
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CAPITULO II 

ENUEMA DE 1NA CELDA DE ELECIDOLI8I8 DE AGUA 
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Debido a que a temperaturas mayores se encuentra la mayor conductividad 

eepectfica del electrolito, las unidades de electrólisis operan a una temperatura de 70-90°C. 

Dependiendo del arreglo de loe electrodos y del dios my las celdas pueden ser 

denominadas unipoleuee y bipolares (Fig.11.2.2). Las celdas unipolaree tienen la eanteteriatica de 

que en la parte del ánodo y cátodo están separados de la legión de la celda. Las celdas bipolares se 

caracterizan por que el separador metálico entre doe celdas conectadas en serie airee de cátodo en 

una de las celdas y de ánodo en la subsecuente. El arreglo de las celdas bipolares es similar al de 

los filtros prensa. 
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FIG.II.E.2 DIFERENTES TIPOS DE CELDAS ELECTROLITICAS 
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CAPITULO fl 

MATERIALES: Normalmente, debido a loe altos requerimientos en la protección de la corrosión, 

la electrólisis convencional del R20 con KOH como electrolito, puede ser llevada a cabo en una 

celda de acero al carbón, aunque áreas sujetas al ataque de la ~In son recubiertas con 

plástico, cerámicas o niquelados. El cátodo usualmente es construido de acero, el ánodo y los 

electrodos de las celdas bipolares están normalmente elaboradas de niquelo remibiertas con acero 

al carbón. 
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FIG .11 2,3 CONDICIONES DE OPERACION DE CELDAS ELECTROLITICAS 
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CAPITULO 11 

••••••••••••••••••••••••••.1. 

ELECDIOLISLLMIYENCIONALIEL AOVA; Como ya se mencionó, un sistema 

convencional de electrólisis utiliza una solución alcalina como electrolito (normalmente KOH), 

estos sistemas presentan anglos unipolams y bipolares. Las condiciones de operación más 

comúnes para este proceso son: Presión ambiente o alta presión (mayor de 30atin.) y 70 a 90°  C, 

Voltaje de In celda de 1.55-2.05 V y densidad de corriente 2-3KA/m3, El consumo energético es 

alrededor de 4-5KWIilm3  de H2  producido. 

La Fig.II2,37  muestra las condiciones de operación para unidades comerciales 

electroliticas, 

7  RIENTE: 1.111.menn't "Ertrycloptdia of Indusfrial Clitinisfry" Vo14 13. 
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CAPITULO II 

PLANTASIE HIDROGENO FIZTROUTICO: Ademas de las unidades de electrólisis, una 

planta de hidrógeno electrolitico consta de (Fig.112.4): 

1) Una unidad rectificadora, en donde la corriente alterna que es abastecida a la planta se 

rectifica y se swninistra al voltaje requerido, 

2) Un proceso de desmineralización del agua mediante una unidad de intercambio jónico, 

con la finalidad de evitar la acumulación de substancias en la solución electrolitica, ya que éstas 

envenenan los electrodos o bien promueven la corroaión, 

3) Una celda electiolltíca, 

4) Un sistema de separación y enfriamiento de los gases, en el cual, debido a que la energía 

eléctrica que se embista a la celda electmlltica se pierde en forma de calor, se hace necesario el 

enfriamiento de las canicular; gaseosas de 112  y 02, 

5) Un lavador de gases, 

6) Un sistema de ncirculación del electrolito, el cual garantiza la temperatura de operación 

del mismo, sal como la reposición del electrolito matado, 

7) Un sistema de balance, con la finalidad de almacenar temporalmente loa gases 

producidos en la celda electrolttica (112  y 02) para posteriormente suministrarlos a las siguientes 

unidades de proceso, 
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CAPITULO II 

8) Un sistema de filtrado, el cual se encarga de remover las impurezas que se encuentran 

presentes en el gas, 

9) Un sistema de compresión, donde se eleva la presión para las condiciones de operación 

requeridas en la síntesis de amoniaco, 

10) Un sistema de purificación de gases, el cual puede consistir desde una simple 

condensación para remover la humedad presente o de la conversión catalítica del 02, y 

11) Una etapa de secado por absorción, para eliminar  el agua que no se condensó en la etapa 

anterior, y así proporcionar el 112  con las condiciones requeridas para la síntesis del amoniaco. 

El consumo de agua en una planta de electrólisis es de 0.8051/m3  de H2  producido 

más pérdidas por evaporación. 
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FIG «II .2.4 DIAGRAMA BASICO DE. UNA PLANTA DE ELECTROLISIS 
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» n CO •t• In/2 H2 

o CO AH = -123 Mimo! 

C + H2O » CO +112  D11=-1-1191U/mol 

Cultor  t n/2 0 2  

C + 1/202 	 

Con la adición de vapor, el hidrocarburo o el carbón reaccionan para formar 

hidrógeno y monóxido de carbono. 

H 	+ n1120 	 » n CO + (irtni/2) H2  
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11.3 Procesos de olidacién parcial. 

El hidrógeno es principalmente producido a partir de los procesos de reformación 

con vapor, sin embargo, existen algunas plantas que lo producen por la oxidación parcial de 

hidrocarburos. La reformación con vapor estará descrita nds adelante como un proceso catalítico y 

por consiguiente operando a presiones tan bajas que las requeridas pira la oxidación parcial no 

catalitica de aceites pesados. Alimentaciones tales como aceites pesados, aceites residuales y 

asfaltarías no podrida ser utilizados en los procesos de reformación con vapor debido a los 

contenidos de azufre y altos puntos de ebullición; por el contrario, la oxidación parcial de 

hidrocarburos es utilizada en la producción de gas de síntesis, 

Mediante los procesos de oxidación parcial, el carbón o los hidrocarburos pueden 

reaccionar con oxigeno sin la necesidad de un catalizador y así ser "parcialmente quemado? de 

acuerdo con la reacción: 



CAPITULO II 

El proceso es autotermico; esto significa que no se necesita suministrar energía 

externa, La temperatura es de alrededor de 1100 a 1500°C. 

El proceso de oxidación parcial ofrece las ventajas tanto de contar con una amplia 

gama de materias primas (ya que se pueden emplear Hidrocarburos más pesados que la Nafta, así 

como el Gas Natural y la misma Nafta, pero los costos de operación de estas plantas es más alto 

que por el de reformación con vapor, es por esto que rara vez se emplean materias primas ligeras) 

como, con una gran tolerancia para las impurezas. La desventaja principal es el alto costo de 

capital, ya que requiere de una planta de separación de aire para suministrar oxigeno en las etapas 

do gasificación y Nitrógeno. 

El petróleo crudo se puede utilizar, pero la carga más común es el residuo pesado 

que se obtiene del proceso de refinación del petróleo. Esta fracción puede contener 3.5% de azufre, 

dependiendo del contenido en el crudo y en el proceso de refinación. La carga típica necesaria es 

de 0,74 toneladas de residuo por tonelada de amoniaco, en adición, cerca de 0.23 toneladas de 

petróleo, o su equivalente en otros combustibles, se requiere pina la generación de vapor y 

electricidad. 

El gas del horno de coquización contiene alrededor de 55% de hidrógeno, 25% de 

metano, 8% de monóxido de carbon, 6% de nitrógeno y pequeflas cantidades de hidrocarburos más 

pesados, CO2  e impurezas. Presumiblemente el gas de coque podría aer utilizado para producir 

amoniaco por reformación con vapor, sin embargo, la practica más usual es la de oxidación 

parcial. 
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por tonelada de amoniaco. 

La secuencia en el procesamiento para la producción de gag de shdesis utilizando la 

oxidación parcial es como sigue (Fig. 11,3.1). 

CAPITULO II 

Por tanto, los procesos de oxidación parcial son empleados nomudinente para 

alimentaciones de carbón o hidrocarburos pesados, los cuales no pueden ser manejados por 

reformación con vapor. 

En arios recientes, se ha dado mucha importancia a los procesos de gasificación con 

carbón, debido a la disminución de las reservas de gas natural y de petróleo ad como al 

incremento en sus pmcios, sin embargo, la mayor parte de estos esfuerzos ha sido dirigida hacia la 

fabricación de amoniaco substituyendo gas natural por gas de síntesis, ya que aún so cuenta con el 

problema de energía y costos elevados. 

La oxidación parcial basada en la alimentación de hidrocarburos pesados para la 

producción de gas de síntesis fue desarrollado después de la Segunda (»ene Mundial, Loe dos 

procesos comerciales naayonnente conocidos son loe desarrollados por "Shell" y "Texaco". Lam 

condiciones de operación en la generación del gas varían desde 1200 hasta 1370°C, y de 32 basta 

83 ata 

Nonnalmente, en los poemas de producción de amoniaco por oxidación paicial, el 

combustible total y loe requerimientos de materia prima son de 0,97 toneladaa do petn5leo pesado 

1) Gasificación de la alimentación con oxigeno y vapor. 

2) Recuperación de calor a través de de la generación de vapor de alta presión. 

3) Remoción de carbón y cenizas. 
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1) Remoción de ácido sulfhídrico y ri.eupcnicion de azulic. 

S) Reacción de cambio de gas de agua para permitir la razón de 

hidrogena: monoxido de carbono. 

6) Remoción de dióxido de carbono. 

7) Metanáción de óxidos de carbono. 



FIG .3.1 DIAGRAMA BASICO DE UNA PLANTA DE OXIDACION PARCIAL 
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CAPITULO E 

11.4 Procesos de reformación con vapor. 

El hidrógeno producido a partir de los procesos de reformación con vapor se lleva a 

cabo inicialmente con una desulfurización de la alimentación, la cual se hace reaccionar con vapor 

en un reactor diseñado especiabuene y en un horno para producir el gas de síntesis. El CO en el 

gas de síntesis es convertido y separado como CO2. El CO y CO2  residuales en el gas de síntesis 

se hidrogenan a metano para introducirlo como tal al reactor de atetaría de amoniaco. 

Para este proceso, hidrocarburos gaseosos o fácilmente vaporizables pueden 

convertirse catailticamente a hidrógeno y monóxido de carbono de acuerdo a la siguiente reacción 

total: 

CnH(2n+2)  + n 1120 

 

» n CO + (2n+1) 112  

 

o, para la materia prima más utilizada, metano: 

CH4  + H2O 	 » CO ± 3 112  áll=+206 KJ/mol 

La reacción es eadoténnica. Las altas temperaturae, altas proporciones de vapor 

hidrocarburos y bajas presiones lavotean la forrnación de hidrógeno y cnosteddo de carbono. 

Simultáneamente a la reacción de reformación, el equilibrio do la reacción de mliteoito del gas de 

agua se alcanza: 

CO +1120 	 » CO2  + 1.12 All=-411(.1/1not 
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Por consiguiente, una mezcla de hidrógeno, monóxido de carbono, dióxido de 

carbono, agua y metano siempre se tiene. 

Generalmente, los requerimientos de calor para la reacción se obtienen por 

calentamiento indirecto en un reactor tubular empacado con un catalizador do niquel a través del 

cual pasa el gas. Debido a la sensibilidad al envenenamiento del catalizador, los gases de la 

materia prima son cuidadosamente desulfurizados. Posteriormente, se mezclan con vapor 

precalentado (con una proporción de vapor-carbón de 2.5.4.5 mol de FI20 por reo! de C), y se 

pasan a través de una multitud de "tubos de reformado", arreglados verticalmente en un homo. 

Típicamente éste contiene de 200-400 tubos de 10.12m de longitud, 75.140min de diámetro 

interno y 11-18nun de espesor. El homo se arregla de tal manera para calentar los tubos desde el 

exterior con una gran cantidad de quemadores. El material comunmente utilizado hoy en die es 

acero fundido centrifugamentelIK40, el cual permite una presión de operación de hasta 39 atm., y 

temperaturas en la pared del tubo hasta de 950°C. En un diseño nuevo, este tipo do materiales 

permiten un incremento en la presión y/o temperaturas de operación. La proporción vapor-carbón 

debe de ser lo suficientemente alta para prevenir el depósito de carbón en los tubos con catalizador 

del reformador primario, el cual causa manchas calientes que pueden reducir la vida útil tanto del 

catalizador como de los tubos, 

Cuando se utilizan hidrocarburos más pesados (Nafta), una etapa llamada 

"enriquecimiento del gas" puede utilizarse comente tulla del retomada primario. En este caso, 

la mezcla del vapor y el hidrocarburo se transforma a temperatutas relativamente bajas (400-

500°C) y la proporción vapor-carbón es menor a 2 en el gas enriquecido en metano. Este gas es 

convertido en el reformador primario bajo las condiciones normales eu el reformado, Para la etapa 

del gas enriquecido actualmente se dispone de tres procesos comerciales: "British Gas Pror.ess", 

"BASF-Lurgi Proceso" y "Japan Gasoline Process", 
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Un proceso de reformado con vapor ha sido desarrollado en Japón en una planta 

piloto, el cual ha reportado que puede operar sin una previa desulfurización y por lo tanto es capaz 

de gasificar Nafta, crudo y residuos atmosféricos. 

Dependiendo de la presión, temperatura y proporción valor•cauix5n, el contenido de 

metano residual en el gas reformado es nonnahnente de 7-10%, aunque en algunos casos llega a 

ser de hasta 30%. En el reformador secundario (autoténnico) se completa satisfactoriamente el 

reformado primario reduciendo el metano residual tanto como sea posible e introduce el nitrógeno 

necesario para la síntesis de amoniaco, El gas elluente del reformador primario se encuentra 

normalmente hasta 830°C, correspondiente a un alto contenido de metano residual de 7.5%. Es 

entonces combinado con aire precalentado mediante un dispositivo de mezclado de acuerdo a los 

requerimientos estequiornétricos del nitrógeno, posteriormente pasan a través de una cama 

catalitica de triquel que se encuentra dentro de un reactor refractario (reformador secundario). El 

oxigeno introducido con el aire quema una proporción del gas de mezcla y eleva la temperatura a 

la salida del quemador de 1200°C La conversión de metano entonces procede adiabáticamente, 

correspondiendo a una cantidad de metano residual de 0.2-0.3%vol. En este proceso la 

temperatura decrece hasta 1000°C. El reformador secundario y el catalizador de este reformador 

debe estar libre de albea, de otra manera, los compuestos volátiles que contiene la atasca se 

depositan en la superficie de transferencia de calor de la caldera de recuperación de calor. 

El nitrógeno ya presente en el gas natural tiende a causar una reducción de la 

proporción de aíre en el reformador secundario y a una reducción de la elevación de la temperatura 

en el reformador secundario ast, para mantener la misma cantidad de metano residual, la 

temperatura de salida del reformador primario debe incrementarse. 
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Por otra parte, existen procesos que introducen una gran cantidad de aire al 

reformador secundario del que corresponde a la estequiometría , por lo que la conversión de 

metano se realiza en el reformador secundario en lugar del reformador primario. El nitrógeno en 

exceso debe ser removido del sistema, lo cual puede hacerse antes de que la mezcla de gases entre 

:11 loop de síntesis, o incrementando la purga en el mismo. 

Los procesos por reformación con vapor acumulan aproximadamente el 83% de la 

producción mundial de amoniaco. Las diferentes etapas se efectúan a distintos niveles de 

temperatura, su rango varia de O a 1200°C; por tanto, se utiliza combustible para calentar los 

reactivos, Aunque se picnic una porción importante de calor, se recupera mucho, por ello .las 

plantas de amoniaco basadas en gas natural requieren alrededor de 8,6 millones de Kcal en 

combustible y materia prima, adicionalmente, se necesita una cantidad subetaucial de energla 

eléctrica, aunque la mayor parte de la energía mecánica es suministrada por turbinas impulsadas 

con vapor generado con el calor recuperado por el pmceso. 

Las materias primas para la elaboración de amoniaco mediante el proceso de 

reformación con vapor son las siguientes; 

0113.111111101: Es la principal materia prima pata la elaboración de amoniaco, 

actualmente, el 70% de la capacidad instalada mundial utiliza esta materia prima. El gas natural 

se clasifica en "asociado" y "no asociado"; el primero viene con el petróleo credo y se libera al 

disminuir la presión en la planta de separación petróleo-gas, el cual se consideraba con frecuencia 

un subproducto indeseable en la producción del petróleo, el segundo, proviene de yacimientos, 

Metano.; El metano de cualquier procedencia se puede utilizar como materia prima 

para elaborar amoniaco, una fuente prometedora es la descomposición anaeróbica de desperdicios 
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o de biomasa. La fennentacion anaeróbica produce un gas que contiene cerca de 55% de metano, 

el remanente es únicamente CO2  que se puede separar con un lavado de monoctanolamina u otros 

solventes.  

Qulásaadoskiatram Contiene úniramente propano y butano. Estos materiales 

son relativamente caros, pero más baratos que la nafta. El gas natural sintético es prácticamente 

metano puro,pmcede del c.adión y puede considerarse como una fuente futura en la producción de 

amoniaco. 

niftal En aquellas áreas del mundo donde el gas natural no su encuentra 

disponible, la nafta se vió favorecida para la producción de amoniaco por n3futuración de vapor, 

particularmente en el período 1950-1974, cuando era relativamente barata y las refinerías de 

petróleo la producirla en exceso. A partir de esta fecha, el precio comenzó a subir y algunas plantas 

diselíadas originalmente para consuma nafta tuvieron que ser cambiadas a oran materias primas 

como gas natural, gas natural licuado o gas licuado del petróleo; como resultado, pocas plantas 

han sido disertadas para utilizar esta materia prima. 

Gases de Refinería', Las refinerías de petróleo producen una variedad de 

subproductos gaseosos que pueden utilizarse como materia prima. La composición de este gas 

varia ampliamente, por lo general contiene H2, C114 , e hidrocarburo« peradoa que, por 

reformación con vapor pueden transformarte en amoniaco, 

Las etapas de las que consta este tipo de procesos son: desulfirrización, refonnación 

primaria y secundaria, conversión del CO, remoción de CO2, irretanación„ compresión, y abasia 

del amoniaco. 
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En la etapa de desulfurización, la pureza de las corrientes de proceso es de 

particular importancia, ya que el catalizador de niquel es altamente susceptible a envenenamiento 

con azufre. El método mas común es el de adsorción por carbón activado a 15 ó 500  C, o mediante 

una reacción con óxido de zinc. Frecuentemente, la regeneración del adsorbente es empleada, y se 

lleva a cabo por calentamiento y lavado con vapor o gases calientes. 

El propósito de la reformación primaria es la de convertir la alimentación a 

hidrocarburos a hidrógeno y monóxido de carbono por reacción con vapor, con el calor disponible 

y la adición de aire. 

La reformación secundaria tiene como objetivo fundamental el de complementar la 

conversión de metano a hidrógeno, monóxido de carbono y dióxido de carbono, así como el de 

suministrar la demanda de nitrógeno para la síntesis del amoniaco; operación que se efectúa 

adiciciando aire en la cantidad requerida. 

Con la operación de conversión de CO, la cantidad de éste dismffluye en 

aproximadamente menos del 1%. 

Después de la etapa de conversión, el gas puede contener 18% o nada de CO2, 

dependiendo de la composición de la materia prima, después de enfriarlo, se emplea una solución 

absorbente para eliminarlo, En los arios 40's se empleó agua, las desventajas principales que 

presentaron fueron los altos consumos energéticos y pérdidas de hidrógeno y nitrógeno solubles en 

agua a alta presión. Posteriormente, entre loe anos 1940 y 1960, se utilizó una solución a120% de 

monoetanotrunina, después de 1960, en la mayoría de las plantas ee utilizó carbonato de potasio 

con aditivos para promover la absorción e inhibir la corrosión. Actualmente se emplean otros 

solventes que por regla general son liquido orgánicos. 
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En la etapa de metanación las reacciones que se llevan a cabo son el reverso de las 

de reformación, generalmente se producen a una temperatura de 320 - 400°  C, dependiendo del 

CO CO2  contenido en el gris. 

Después de la etapa de metanación, el gas debe de ser comprimido a la presión 

requerida para la síntesis. Dependiendo do la capacidad se emplean compresores centrifirgos (con 

una capacidad mayor de 600 -1500 tpd), o reciprocantes (plantas pequeftas con menos de 500tpd). 

La síntesis del amoniaco se realiza a una temperatura de 400 - 450°  C, utilizando 

un catalizador do fierro y un promotor de potasio y alúmina. 

Aunque los convertidores que se utilizan en el presente, están basados en el 

principio original, - combinación de 112  y N2  a alta presión en presencia de un catalizador 

adecuado - la selección de un tipo particular de convertidor depende de las condiciones locales. En 

los últimos años se ha desarrollado un nuevo convertidor en Osterrelchische Stickstoftwerke AC 

en Linz, Austria, el cual tiene varias ventajas sobre los otros convertidores utilizados en la 

actualidad. 

Los más importantes tipos de convertidores que se conocen hoy en &a, se pueden 

clasificar como sigue: 

1) Convertidores empacados continuos. 

2) Convertidores empacados, subdivididos en varias secciones; el calor de 

formación de amoniaco, se libera en cada paso empacado, se incrementa la temperatura del gas a 

una temperatura definida; la temperatura del gas se reduce después por inyección directa de una 
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mezcla fria de I-12-N2  entre los espacios tibies de cada paso. 

Una planta convencional de reformación con vapor incluye las siguientes unidades 

(Fig.11.4.1); 

1) Unidad de desulfurización. 

2) Reformador primario con vapor, 

3) Reformador secundario con vapor. 

4) Mutadores de alta y baja temperatura. 

5) Absorción y remoción de CO2. 

6) Unidad de metanación para remover CO y CO2 residuales. 

7) Unidad de síntesis de amoniaco. 

8) Unidad de separación y enfriamiento de amoniaco. 
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FIG.II.4.! DIAGRAMA BASICO DE UNA PLANTA DE REFORMACION CON VAPOR 
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III LICENCIADORES DE TECNOLOGIAS. 

Los licenciadores de los procesos a analizar en la presente Tesis son: 

HIDIMEN_. ELZ;TROLI111;Q: 

1) Fauser, 

QXIDACION  PARCIAL, 

1) Casale. 

2) Claude. 

3) Haber-Dosh, 

4) Koppers-Totzek. 

5) Lurgi. 

6) Monte Cenis. 

7) Shell. 

8) Texaco. 

9) Winkler. 

RORMACION CON VAPOR:  

1) AMV Procesa. 

2) C.F. Brown & Co. 

3) Haldor Topsoe A/S. 

4) Haldor Topsoe. 
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5) LCA Process. 

6) M.W. Kellogg Co. 

7) Pritchard Co. 

8) UHDE GMBH 

111.1 Descripción de cada tecnologp. 

111.1.1 Procesos de Hidrógeno Electrolliico: 

1) Fauser, 

Este proceso incorpora algunas características especificas. El hidrógeno electmlitico 

que proviene de las celdas de Fauser, y el nitrógeno que proviene de la unidad de aire liquido o de 

una unidad de purificación que emplea gases generados en la torre de absorción, son 

mezclados y comprimidos de 200 a 300 Mm. Posteriormeinbs se hacen pasar por un separador de 

aceite y se envían a un quemador de oxígeno. 

En el quemador de oxigeno cualquier cantidad do éste ea la mezcla de gas, se 

combina con el hidrógeno en presencia de un catalizador de cobre. 

El agua formada ea condensada cibera ea un enfriador y ea :movida en un 
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CAPITULO In 

111.1.2 Procesos de Oxidación Pardal: 

1) Casale. 

Opera a presiones de 500 - 900 MI». Las altas presiones permiten la licuefacción 

del amoniaco a tempéialniatire se pueden obtener mediante el uso de agua de enfriamiento. 

La base del control del calor en el catalizador es dejar de 2 a 3% de amoniaco en el 

gas que se alimenta al convertidor, con lo cual se llega a retrasar la razón de formación del 

amoniaco, y elimina el calor excesivo generado del catalizador. 

2) (:laude. 

Este proceso de sintesis de amoniaco parte del proceso Haber más que cualquier 

otro. Después de que el amoniaco es recibido en el proceso Chancle, el gas residual es eliminado a 

la atmósfera o es utilizado por su alto contenido caloritico. La gran cantidad de calor involucrado 

para la conversión de la mezcla hidrógeno-rútrógeno requiere de un diseño especial del 

convertidor. 

En el procedo Claude original, se utiliza hidrógeno MACA& par 

fraccionada del gas de un horno de coke y nitrógeno de la licuefacción del sine. 

3) I laber-13osl 
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En este proceso, el hidrógeno proviene del carbón que se deriva del coke; éste es 

primero cargado con aire; el calor liberado por la formación de dióxido de carbono aumenta la 

incandescencia del coke. Los productos de la combustión son venteados hacia la atmósfera. 

Posteriormente, el vapor es adicionado, conteniendo la mezcla dióxido de carbono, 

monóxido de carbono e hidrógeno. El nitrógeno requerido para la síntesis del amoniaco es 

suministrado mediante la adición do una cantidad suficiente de productos de combustión 

provenientes de la carga hacia la corriente de vapor. 

El CO presente en el gas es convertido a hidrógeno y dióxido de carbono mediante 

una reacción con el vapor bajo un catalizador. El gas convertido es comprimido y lavado con una 

solución amoniacal cuprosa con la finalidad de remover el monóxido de carbono no 

convertido. Luego, el gas relativamente puro consistiendo de tres partes de hidrógeno y una de 

nitrógeno es alimentado hacia el loop de slntesis. 

El amoniaco es removido de la corriente de efluente mediante un lavado con agua. 

4) Koppers-Totzek. 

En éste, la gasificación se lleva a cabo a presiones bajas y temperaturas muy altas, 

lo que asegura esencialmente una alta conversión de hidrocarburo., Una mezcla homogénea de 

carbón pulverizado, oxígeno y vapor reaccionan produciendo una temperature de 1480°  C, a la 

cual, todos los hidrocarburos son convertidos a CO, CO2  y H2  lo que reduce a 0.1% el nivel de 

CH4. Los gases de salida del gasificador contienen 112S, mismo que es removido en la etapa de 

purificación. Dependiendo de la capacidad de los gasificadorea pueden tentar dos o cuate) cámaras 

de quemadores. 1.a gasificación por una combustión parcial requiere de un tiempo de residencia en 

el gasificador de menos de l seg. El gas crudo es procesado en una serie de operaciones quo 
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incluyen generación de vapor, lavado, compresión, remoción de CO2, lavado con N2  y síntesis. 

El carbón empleado como materia prima para la fabricación de amoniaco mediante 

este proceso es finamente pulverizado e inyectado con vapor y oxigeno dentro do una cámara do 

combustión, la cual opera a una temperatura justo arriba del punto de fusión de las cenizas. El gas 

caliente es introducido en una caldera de recuperación de calor y es enfriado, por la generación de 

vapor de alta presión, a una ternpartura de alrededor de 40°C. 

Un lavado con agua remueve las cenizas y el holla El gas enfriado es comprimido 

a aproximadamente 34 atm., para la remoción, mediante un lavado con metanol a 38°C, de 1-12S, 

CS2, COS y CO2  En el minador de alta temperatura, el gas desulfurizado contiene alrededor del 

58% de CO. Después de la saturación con vapor de agua, el gas es recalentado pera la conversión 

máxima de CO. El gas se comprime hasta 49 atm. y se lava con metanol a -58°C para una nueva 

remoción de CO2. Convencionalmente, esta etapa es seguida por un lavado con N2  a -190°C, el 

cual remueve el CO, Ar y CH4  residualm, siendo este el último paso de purificación del gas. 

Después de un ajuste final de la noón 112:N2, el gas ea comprimido en un loop de 

amoniaco. 

Debido a la alta pureza, el gas de sintesis fluye directamente al convertidor y la 

fuga se hace innecesaria. 

Este proceso se Milla poco en plantas existentes. A diferencia de la ruta del 

proceso "Logi", produce tibiamente un problema pequeño de afluentes, pero requiere de una 

planta de oxigeno de alrededor de tres veces Inas grande, así como mucho más energía de 
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compresión. La única ventaja que representa es que al adquirir de 3 a 4 reactores, presente mayor 

conflablifidad en la conversión. 

La gasificación a presión atmosférica es una desventaja considerable para este 

proceso ya que el trunafto y costo del equipo, así como también los requerimientos de energía 

eléctrica para la compresión del gas de síntesis se incrementan significativamente. 

5) Lurgi. 

En este proceso, el carbón es gasificado en un reactor de cama fija, el cual emplea 

oxigeno y vapor alrededor de 20 - 30 atm, en donde el secado, la volatilización y la gasificación 

son efectuados a eficiencias térmicas de mas del 90%. 

Dependiendo de las características de la alimentación, el rango de temperaturas de 

gasificación son de aproximadamente 560 a 620° C. A estas presiones y temperaturas, 

relativamente altas, las cantidades de metano y dióxido de carbono contenidos en el gas crudo son 

considerablemente mayores que en la reformación convencional (normalmente 10-11%). El gas 

crudo es tratado poateriormente mediante' diversas etapas en las que se incluye recuperación de 

calor perdido, remoción de alquitranes, fenoles y otros productos, lavado con metanol (Proceso 

Rectisol), tratamiento para remover azufre y dióxido de carbono, lavado con nitrógeno para 

producir gas de síntesis de alta pureza, compresión y finalmente sintesis de amoniaco. 

En el convertidor, el gas se cambia a 112  sin la utilización de vapor adicional, 

alcanzando un contenido residual de CO de aproximadamente 1 a 5%. El gas se enfila en un 

sistema de recuperación de calor, y se purifica mediante el proceso Redigo! para remover el CO2, 

compuestos saturados y otras impurezas. El gas purificado lirio se trata mediante un 
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lavado con N2  liquido, adicionando el necesario para la alineara del amoniaco y remoción del 

CO2  y C114, los cuales se reciclan hacia una corriente lateral. La fracción de metano producido se 

reforma con vapor y se recicla a la unidad Rectisol para limpieza general. 

Se puede emplear una unidad de separación eriogónica del gas, esto en el caso de 

que se quisieran producir simultáneamente con el amoniaco otra linea de gases de sintesis. 

El licor del gas producido en la etapa de gasificación es tratado para remover 

Moles mediante un proceso "Pheno Solvan". 

6) Monte Cenia. 

Este proceso fue originalmente desanollado para utilizar hidrógeno upando del 

horno gasificador de colee del proceso de licuefacción y el nitrógeno es obtenido mediante el uso 

del mismo proceso. Las caractaisticas principales de ene proceso es que opera a presiones de 100 

atm o menores, y a la temperatura del catalizador de alrededor de 400° C. 

La mezcla de hidrógeno y nitrógeno deepoés do comprimirse a 100 atm, es 

calentada a 330°  C en interrambiadores; posteriormente se pava por un purificador de CO, en el 

cual, mientras se pone en ~tacto el gas con un catalizador de Ni, el CO y el oxigeno contenidos 

en pequeñas cantidades en el gas reaccionan con el hidrógeno pant fcemar metano y agua. 

7) Shell, 

En el palmo Shell, la materia prima ea alimentada al reactor por medio de una 

bomba reciprocante, donde el combuatóleo o una mezcla de fracciones pesadas son 
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bombeadas en un rango de presiones de 39-99 atm. mas altas que las prevalecientes en el reactor 

islependiendo del tamaño del reactor), en donde al mezclarse con vapor la alimentación es 

convertida a carbón, metano y radicales de hidrocarburos durante un tiempo de residencia corto. 

En seguida, lo; hidrocarburos reaccionan rápidamente con oxigeno para formar dióxido de 

carbono, vapor y calor liberado, el cual es nuevamente utilizado para la reacción de ladromburos 

que es altamente endotennica. Finalmente, los gases producto alcanztui el equilibrio en su 

composición por medio de la reacción de cambio con el gas de agua. Así, el gas de síntesis 

producido contiene sulfuro de hidrógeno y carbonil sulfuro que deberán ser removidos antes del 

mutador de alta, La temperatura de precalentamiento es tal que la viscosidad cinemática del 

combustóleo sea de 20 mm2  /seg la cual corresponde aproximadamente a la del diesel a 

temperatura ambiente, En casos excepcionales, la viscosidad de algunos residuos pesadas, 

posiblemente con la adición de hollín, puede ser más alta por lo cual la temperatura de reacción se 

elevarla debido a una pobre atomización. 

La mayoría de los aceites pesados pueden atomizarse abajo de los 300°C, lo cual 

significa que vapor saturado de hasta 108 atm, puede utilizarse para el precalentamiento. Los 

calentadores a fuego directo solamente se requerirán para precalentar los aceites residuales de altos 

puntas de ebullición.  

El oxigeno también se precalienta con vapor saturado. Frecuentemente, el vapor de 

media preeión generado en la caldera de recuperación de calor es utilizado direetamenté como 

vapor saturado por el vapor de procela, pero un número de plantas operan con vapor de alta 

presión en donde se exporta vapor para generación de energía eléctrica y vapor de proceso 

sobrecalentado lo cual significa un ahorro en los costos. 
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El vapor se mezcla con el oxigeno y se alimentan al reactor a través de un anulo que 

mica al atomizador del aceite; se debe tener mucho cuidado que la mezcla se homogeinice 

rápidamente. El quemador, en el cual también se alojan el atomizador y las entradas de oxigeno y 

vapor, es m'ijada por agua. El reactor es refractario, pero se han tenido mejores resultados cuando 

el material tiene un alto contenido de alúmina. 

La mezcla de gases abandonan el reactor a una temperatura de 1350°C. Se enfrian 

en una caldera de recuperación de calor a unos cuantos grados arriba de la temperatura del vapor 

saturado; el vapor saturado de hasta 118 aten. se genera a partir del calor sensible del gas. 

El hollín es removido en dos etapas. La mayor parte se elimina con un lavado con 

agua, se recoge en un separador de hollín y se alimenta a la unidad de recuperación de honra 

Durante el lavado del gas, una pequeña cantidad de agua de lavado se evapora y el punto de todo 

del gas se incrementa ligeramente. Cano una regla, la mayor parte del contenido calórico del gas 

abajo de su punto de rocío se utiliza también para calentar agua o el condensado do la turbina en 

un precalentador antes de que se introduzca al lavador de gases, En el lavador, el hollin remanente 

se remueve hasta un contenido residual de menos de lrog/m3, Debido a que el agua que res 

alimentada al lavador se encuentra fria, el gas se enfría a una temperatura ligeramente superior a la 

ambiente.  

8) Texaco. 

Los combustibles en el proceso "Tomo" so ptecalientan y bombean hacia el 

gasificador junto con vapor de alta pasión y oxigeno proveniente de una unidad de separación de 

aire. La reacción se lleva a cabo a altas tempenduras desde 1200 basta 1500°C, y no requiere de 

catalizador. Las reacciones que se llevan a cabo son complejas, sin 
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embargo, se considera que el petróleo es desintegrado para formar carbón, metano y otros 

hidrocarburos gaseosos; estos productos son parcialmente oxidados a CO, CO2  y H2O, y 

parcialmente transtbnnados por vapor e hidrógeno. 

la ahme.ntación de carbón es fuuunente pulverizada y licuada con agua, 

posteriormente es enviado al gasificador, el cual opera a 39 atan. (sin embargo, es cap& de operar 

a presiones superiores a 178 atan.), donde es parcialmente quemado con oxigeno a una temperatura 

tan alta que todos los hidrocarburos líquidos son completamente eliminados. El calor de las gases 

de salida del gasificador son recuperados mediante la generación de vapor. Las cenizas son 

removidas via un sistema cerrado de mi tolva de escoria con agua. Después de dejar el 

gasificador, el gas es lavado para la remoción del carbón que no reaccionó, éste contiene alrededor 

de 48% de CO, 37% de 1-12  y 14% de CO2, para una alimentación que centella 74.2% de C y 

5.2% de 112. 

Posteriormente a la conversión, el gas es enfriado, conteniendo una cantidad baja 

de metano y es tratado a continuación en el reformador de alta tempertura. El nitrógeno se adiciona 

justo antes del metanador. 

Tanto en el proceso Shell como en el Texaco, se ha incorporado la recuperación de 

calor de las muy altas temperaturas de los gases afluentes, la remoción de carbón de los gases 

producto así como el reciclaje del carbón recuperado. Ambos procesos tienen alimentaciones, 

principios químicos, gases producto y catalizadores resistentes al azufre (CoO-Mo039‘1203) 

semejantes, pero difieren en su tecnología. En el proceso Shell, la alimentación de hidrocarburos, 

el vapor y el (»claro son precalentados y alimentados al reactor como corrientes separadas las 

cuales son mezcladas a la salida del quemador, mientras que, en el proceso Texaco la alimentación 

de hidrocarburos es premezelada con vapor y precalentada. 
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9) Winkler, 

Este proceso emplea una cama fluidizada para la gasificación del carbón. Opera a 

una presión superior a 3 atm, y consecuentemente, las etapas de procesamiento son similares al 

proceso "Koppers•Totzck". 
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111.1.3 Procesos de Reformación con Vapor: 

1) N'AV Process. 

El gas natural alimentado se mezcla con H2  recirculado, se calienta y se 

desulfuriza. Se enfría por precalentamiento de la alimentación al desulfurizador antes de pasar al 

saturad« de gas, en donde se pone en contacto con condensado caliente de proceso circulante. El 

gas de alimentación del &mirador se mezcla con una cantidad de vapor del homo para dar vapor, la 

razón del carbono es del orden de 3:1, se pa:calienta en el dueto de la chimenea de gas y se 

reforma a 700-800°  C y 28-35 atm.. El gas mezclado ca entonces alimentado al refonnador 

secundario con un exceso de aire de proceso sin calentar. Este opera a una temperatura de 900-

950°  C. Un emir típico co el reformador secundario es de alrededor de 1%, aunque el nivel óptimo 

dependerá de los requerimientos económicos de la planta. El gas reformado se enfría por la 

generación de vapor sobrecalentado de alta presión y entonces se transforma en un convertidor de 

alta y bajas temí:a-turas. El enfriamiento del gas reformado entre los convertidores de alta y baja 

temperaturas es efectuado por un precalentantieuto de la alimentación del saturad« de gas 

circulando agua. El calor en el gas que abandona el convertidor de baja temperatura u empleado 

para precalentar una caldera de agua de alimentación de alta presión. 

El gas enfriado del convertidor de baja temperatura es llevado a una planta de 

remoción de CO2  de bajo consumo energética Posteriormente, el gas ea comprimido a 69.79 aun. 

y se metano. 

El gas metanado es enfriado, secado y alimentado al loop de síntesis de amoniacr), 

el cual opera a 69.79 atm. Luego, el gas circulante riel loop de síntesis de amoniaco es mezclado 

con gas de síntesis seco y se alimenta al chtulador. El gas proveniente 
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del circulador es calentado y pasado por un catalizador nuevo de síntesis de amoniaco de baja 

presión conocido como "ICI", para producir amoniaco. 

El gas caliente que abandona el convertidor de amoniaco es enfriado. El amoniaco 

se separa del gas parcialmente enfriado utilizando refrigeración mecánica. Los inertes y el exceso 

de N2  del loop de síntesis de amoniaco se remueven por la toma de una purga de la circulación, y 

se CIMA a un tratamiento en una unidad de recuperación de 112, el cual posteriormente se recicla 

por una succión al recirculador. 

2) C.F. Braun & Co. 

La alimentación desulfurizada se mezcla con vapor precalentado y se alimenta al 

reformador primario, en donde el gas y el vapor reaccionan con un catalizador de níquel para 

formar 112  y óxidos de carbón. El afluente, con raleado el 20% de metano sin reaccionar fluye a un 

reformador secundario a alrededor de 732°  C y29 atm.. 

El aire de proceso es comprimido, precalentado y alimentado al reformador 

secundario. Del 30 al 50% más de aíre es empleado para tener In proporción de 3:1 (112:N2) para 

la shitesis del amoniaco. El exceso del nitrógeno es removido mediante un purificador criogénico. 

El efluente del reformador secundario es enfriado para la CCOVIMIbil de 899 a 388° 

C generando vapor. Fluye sobre una carne del convertidor convencional catalítico de baja 

temperatura. D'acucia/mente todo a CO2  es removido por el absorbedor, utilizando una solución 

de carbonato de potasio con o sin activadores, solventes orgánicos, en los cuales el CO2  tiene una 

alta solubilidad. 
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El gas que sale del absorbedor se precalienta a 600°  E, entonces el metanador 

remueve las trazas de CO2  y CO. El etluente del metanador es pasado a través de un tamiz 

molecular pata remover la humedad y otras trazas de compuestos que ixxirlan congelarse a las 

temperaturas criogénicas utilizadas. 

El purificador criogénico trata el gas antes de la sintesis. La alimentación al 

purificador contiene de un 60 a un 70% de hidrógeno, 30 a 40% de nitrógeno, 2 a 3% de metano y 

cerca de 0.5% de argón. La alimentación es enfriada a -176°C y se rectifica. El gas rectificado es 

una mezcla que aun mantiene una proporción de 3:1 y un 0.2% de argón, y únicamente trazas de 

metano. El gas de desecho que contiene metano y nitrógeno en exceso es enviado para quemarse. 

El gas de síntesis se comprime y se mezcla con el gas recirculado, y posteriormente 

se alimenta al loop de síntesis. Aquí se precalienta y se pasa a través del convertidor de síntesis, y 

el producto amoniaco se separa, El gas sin reaccionar ea reciclado al «opima. El argón y trazos 

de metano se purgan y lavan con agua, y posteriormente se recimulan para mirlos con el efluente 

del nietanador y se enviar' al secador. 

3) Haldor Topsoe AJS. 

El punto principal de este proceso es la desulfurización de la carga de hidrocarburos 

por medio de óxido de zinc caliente a 400° C. En el caso de que la alimentado:1 de hidrocarburos 

contenga compuestos sulftuados, el paso de la hidrogenación se instala miente mili* del 

recipiente de óxido de zinc. 

La reformación de la alimentación do hidrocarburos y vapor se realiza en dos pasos, 

uno es una reformación primaria en un homo tubular, y el segundo una reformación 
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secundaria autotennica. El horno Topsoe es diseflado con quemadores de pared radiantes 

colocados en varios niveles. El contenido de calor sensible en el gas que deja el refonnodor 

secundario se utiliza para la generación de vapor de alta presión en una caldera de calor de 

rechazo, y para precalentar la caldera de alimentación de agua de alta presión. 

La conversión de CO del gas reformado toma lugar en dos etapas, la primera de 

ellas es operada a 2100  C a la entrada y contiene un catalizador de cobre. La segunda etapa de 

conversión es operada a 1800  C a la entrada y contiene nuevamente un catalizador de cobre de alta 

actividad. El calor de reacción se utiliza para la caldera de pmcalentamiento de agua de alta 

presión. La remoción del CO2  se basa en la absorción de éste por medios !laicos, pana lo cual no 

se necesita calor para la regeneración. 

La etapa de metanacion se utiliza para la remoción de CO y CO2  residuales en el 

gas. El loop de presión se encuentra en el rango de 136-213 ates., dependiendo de las condiciones 

locales. 

El calor de la reacción se utiliza para la generación de vapor de alta presión o para 

la caldera de precalentarmento de agua de alimentación de alta presión. 

4) Halda• Topsoe. 

La carga de hidrocarburos se desulfuriza y se mezcla con vapor ala entrada del 

reformador primario, para reaccionar con un catalizador en base nivel. En el reformador 

secundario, el gas de proceso se combina con aire precalentado y promueve sobre el catalizador. El 

gas mezclado reacciona sobre un catalizador de hierro-cromo en el convertidor 
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a 371°C, para convertir CO a CO., y H2, seguido de una reacción promovida a 221°  C, sobre un 

catalizador cobre-zinc-cromo. 

El CO2  es removido en mm unidad de absorción-regeneración convencional de dos 

etapas. El CO y CO.)  residuales se metanizan con fI2  sobre un catalizador de níquel a 3I5°C y se 

enfría antes de ser enviado al loop de síntesis del compresor de gas do composición. Una vez 

comprimido, es enviado a) loop de enfriamiento de amoniaco, donde, después de pasar por un 

segundo enfriador, el amoniaco liquido es recolectado. El gas reciclado se calienta y se comprime 

por el reciclamiento, es entonces cuando pasa a através de un cambiador caliente antes de entrar en 

flujo radial al convertidor. 

5) LCA Procesa. 

El gas natural alimentado se desulfuriza a 250°C y se envía a un saturador de 

gases. El saturador utiliza el condensado caliente del proceso corno la primera fuente de vapor de 

proceso. Una pequeña cantidad de vapor se suministra a la salida del saturador para proporcionar 

la relación adecuada de vapor-carbón de alrededor de 2.5;1.y se precalienta a 450 °C Les 

readantes se alimentan al Reformador Primario calentado por gas (GER), el cual opera con una 

temperatura de salida de 700 a 750°C y a una presión de 30 a 40 atmósferas. La mezcla gaseosa 

se alimenta a un reformador secundario, el cual utiliza una cantidad mucho mayor de aire de 

pexeso de la requerida por la estequiernetria. El afluente del reformador secundario se enfría al 

utilizado como una fuente de calor para la reacción de reformación primaria y pera precalentar los 

reactives. La reacción de mutación se lleva a cabo en una sola etapa isotérmica. 

La mezcla de gases enfriada a 40 °C se pasa por wr sistema de purificación 

preswizado el cual remueve el nitmgeno en exceso, el CO2  y parte de los metes, 111CO2  se 
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puede recuperar del gas de desecho que se libera del sistema de purificación. El gas producto que 

sale del sistema do purificación se fulana, enfria y se seca antes de entrar al loop de sintesís de 

amoniaco en la succión de la recirculación y se mezcla con el gas recaudado. 

1.a mezcla de gases se calienta y se alimenta al reactor de síntesis, el cual opera ala • 

presión de 80 atmósferas. 

El calor generado por la reacción de síntesis do amoniaco se recupera en una 

caldera que se encuentra a la salida del reactor, la cual opera a 60 atmósferas, 

El amoniaco se condensa y separa del efluente del reactor de síntesis al vaporizar el 

amoniaco producto. El gas sin reaccionar se recircula. La purga del gae del loop de sinteeis se 

reutiliza como gas de Mitosis. 

6) M.W. Kellogg Co. 

El gas natural de alimentación es suministrado a alta presión (44 81311 y 15° C) y 

entra al tambor de separación para la eliminación de los liquido». El gas que sale por el domo del 

tambor de separación entra a los deaulfarizedores cuyo objetivo es eliminar los compuestros de 

azufre que lleva el gas a las condiciones de entrada, ya que atoe sea *inflo pera los Molimiento 

quo son empleados en los reformadores y loe muladares. Despliés, entra a un precaltertador con la 

finalidad de aumentar la temperatura huta 371°  C, pera posteriormente entrar a un segundo 

desulfurizador el cual contiene una guarda de oxido de cobalto y oxido de molibdeno que tiene 

como finalidad el descomponer los compuestos de azufle más pesados que no se eliminaron en la 

adsorción con carbón activado. En este punto 9C recibe una corriente de gas de stntesis rica en 

hidrógeno y sirve para hidrogenar los compuestos de azufre, 
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Una vez que se han eliminado los compuestos de azufre, la coniente se une con una 

corriente de vapor de media presión. La mezcla es precalentada para posteriormente pasar a la 

sección de reacción del reformador primario. La reacción de reformación es fuertemente 

exotérmica, y el calor es dado por los quemadores que se encuentran en la zona de combustión del 

honro, los gases de combustión pasan por dos etapas de convección para transferir calor residual a 

los serpentines de carga mezclada. También se unen los gases de combustión que salen de la 

caldera auxiliar, la cual se utiliza para generar vapor de alta presión. 

El gas parcialmente reformado sale a una temperatura aproximada de 8180  C y 

entra al reformador secundario donde se mezcla con una corriente de aire precalentado, el cual se 

suministra a una determinada cantidad para que se guarde una :elación de 3/1%mol de H2/N2. El 

calor que se requiere para llevar a cabo la teación es suministrado por la combustión del gas que 

salió del reformador primario. La maulla pasa a través de una cama de catalizador de níquel 

soportado en alúmina. A la salida el gas tiene una composición do 0.1% de metano y una 

temperatura de 1004° C. La corriente se divide en dos para generar vapor y ceder calor a otra 

corriente, la cual entra al imitador de alta temperatura donde se lleva a cabo la conversión de CO a 

CO2  empleando un catalizador de fierre. 

El gas sale e intercambia calor con otra corriente, para posteriormente entrar al 

matador de baja temperatura con 220°  C muna cama catalítica de cobre. 

El gas de síntesis crudo con bajo contenido de CO y alto en CO2  es mezclada con 

condensado de proceso basta bajar au temperatunt hasta su, punto de rocío. Posteriormente es 

llevado hacia la torre absothedora donde es pasado con una solución de K2CO3,1a cual se lleva la 

mayor parte del CO2  de la comente del gas 
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El gas que aun posee residuos de CO y CO2  llega con una temperatura de 300° C 

la entrada del reactor de metanación, donde los óxidos de carbono son convertidos a metano. 

Una vez que se ha purificado el gas, éste se comprime mediante 4 etapas de 

compresión, hasta 199 atm.. La mezcla de gas de síntesis es enfriada hasta 43°  C. 

En el convertidor se lleva a cabo la reacción de síntesis de amoniaco a 211 atm. y 

450°  C. El amoniaco producto es separado y subenfriado para lograr su máxinut condensación. 

7) Pritehard Co. 

La carga de gas se desulfuriza, se mezcla con vapor y se reforma en un reformador 

primario. Después de In compresión, el aire se precalienta y se mezcla con el gas reformado en el 

reformador secundario para proveer la estequiometrla necesaria de H2/N2. El calor de la reacción 

es utilizado para elevar el vapor a presión suficiente pera soplarlo con la alimentación. 

La conversión de CO a CO2  es efectuada en dos etapas: primero en el mutados de 

alta temperatura y posteriormente en el mutada de baja temperatum El calor de las corrientes de 

proceso es nuevamente utilizado pan' elevar más vapor y proveer calor para el sistema de remoción 

de CO2. 

La purificación final del gas de síntesis es llevada a cabo por metanación. 

El loop de síntesis opera a una presión nominal de 156 atm.. 
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El gas de alimentación comprimido se junta►  con el gas reciclado y se alimenta al 

módulo del convertidor do síntesis, el cual consiste de un cambiador alimentaciónielluente, tres 

recipientes que contienen individualmente una cama catalítica y una caldera de rechazo. El vapor 

en exceso se eleva y es disponible para la exportación. 

El amoniaco fonnado en el convertidor de Mutemis se separa en los separadores 

primario y secundario. La condensación del producto se lleva a cabo por refrigeración, 

8) UHDE CiMBH. 

Es un proceso riguroso para el diseno solamente utilizado en tecnologlas probadas. 

El concepto integra los siguientes elementos: 

Aplinción de una turbina de gas integrada al proceso. El compresor de aire del 

proceso es accionado por la turbina de gas; la descarga de los gases calientes de la turbina se 

utilizan para la combustión de aire en el reformador primario. 

Combinación de generación de vapor/supercalentador ea el gu de proceso comente 

abajo del reformador secundario. 

La combustión de aíre de la turbina de gas se precalienta en el banco de convección 

del reformador primario. 

Presiones de reformación más altas aproximadamente de40 atm. comparados con 

los32 atm. de las plantas convencionales con el mismo tiempo de vida esperado de los tubos. 
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Apliurci,lu de hn siSICIllil tísico de rernocion lc (r)., rSeleso1:1 regenenindo 

principalmente por alivio de presida no por calor. 

Aplicación de una unidad de absorción del tipo de refrigeración. La unidad opera 

corriente abajo del convertidor de baja temperatura. La carga de refrigeración cubre los 

requerimientos para la eficiente remoción de CO.,, síntesis de amoniaco y enfriamiento de 

amoniaco phslucto abajo de -33° 

Síntesis de amoniaco a baja presión de 188 atm., la cual se puede alcanzar 

utilizando un compresor de solo dos cubiertas, 

Enfriannento indirecto del reactor de síntesis de runoniaco. El reactor de tres camas 

tiene cambiadores de calor indirectos entre éstas. La concentración de amoniaco se puede 

incrementar alrededor del 25% a la salida del reactor, resultando en decremento correspondiente de 

la cantidad de gas reciclado, 

La caldera de vapor de alta presión en el loop de stnte,sis es combinada con el 

reactor de síntesis de enfriamiento-indirecto. 
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IV COMPARACION Y SELECCION DEL PROCESO MAS VIABLE. 

IV,t Inlroducción. 

Desde 1984 hasta 1990 la capacidad instalada nacional de las plantas de amoniaco 

en operación fuó de 2812 inTon/atIo, cantidad que se vio reducida en un 2.7% a finales de 1994 

(Fig.IV.1.1)1. 

Como ya se mencionó anierionnente, el amoniaco reprenda o producto 

sumamente importante para la economía de nuestro pais debido tanto a sus destinos finales, como 

por el volúmen de consumo que se ha obtenido y se estima alcanzará pus el atto 2000 (Fig, 

IV.1,2)2  

1 .b 111 
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CAPITULO IV 
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CAPITULO IV 

En 19704, la demanda interna de amoniaco se triplicó hasta llegar a la suma de 

562.9 ni Ton. Este incremento se debió a que la fabricación de fertilizantes era su empleo principal; 

aunque comenzaban a surgir las primeras aplicaciones industriales. PEMEX puso en operación 

nuevas unidades (una en Camargo en 1967 y otra en Cosoleacaque en 1968), con la finalidad de 

apoyar el crecimiento industrial del amoniaco en nuestro país. 

En 1971, la capacidad instalada nacional referente a la fabricación de fertilizantes 

nitrogenados fue inferior a un millón y medio de toneladas per año, lo que equivalió a 483 

mTon/año de amoniaco; el volúmen de este producto destinado a la porción agrícola del país se ve 

complementado con la utilización de amoniaco en aplicación directa, la cual alcanzó la 

considerable suma de 190 mTon. En este atto, no obstante cuando el balance "oferta-demanda" 

resultaba aún negativo, comenzaba la etapa de exportación con 325 Tan a pesar de las 115 mTon 

de amoniaco que so recibían del exterior. 

Para 1974, se introdujo lo que sería la mayor importación de amoniaco realizada 

por nuestro país recibiendo 256 mTco; cifra que unicamente participó en el consumo nacional con 

un 31,9% y a finales de 1977 se registró la última importación de amoniaco que se realiza en 

nuestro país (65 mTon) logrando que la demanda interna se aprobase a las 990 m'Iba y la 

exportación se incremente a más de 40 niTon. 

Con la apertura de las nuevas plantas IV y V de Coaoleacaque, Ver. (1977 y 1978 

respectivamente) y la segunda del complejo petroquímico en Salamanca, Gto. (1978) se logra un 

crecimiento de la capacidad instalada de nuestm país, con respecto a la de 1976, de un 131.5Vo así, 

de ser importadores a nivel mundial pegamos a convertimos en exportadores; con lo que se logró 

que, para 1978 obtuvieniruar la autosuficiencia en el pata en materia de producción de amoniaco. 
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Actualmente la demanda intenta es satisfactoria, generándose ligeros excedentes 

para exportación, a futuro será necesario conservar la autosuficiencia que hasta ahora se ha 

conseguido y elevar la decreciente producción agrícola de nuestro país. 

Tornando como referencia el marco teórico anterior, se espera que (siguiendo la 

proyeccion que muestra la Fig.1V.1.44), para el año 2000, se alcance una producción nacional do 

amoniaco de 4772 m Ton sin retornar a la dependencia económica con otros paises, 

3  FUENTE: "esto. loOmre de Gobierno CSG". 

4  FUENTE: "PerfUes económicos listernacionales". 

82 



CAPITULO IV 

1V.2 Comparación y Selección. 

El proceso y el diseho de una planta de amoniaco está principalmente dictaminado 

por la disponibilidad de las materias primas y la economía de la región. El gas natural, cuando se 

encuentra disponible, es la alimentación más económica. 

Durante 1960 a 1972 hubo un exceso de nafta y de cornbuatoleo razón por la cual 

se permitió que fueran costeables como para ser utilizados como combustibles, debido a esto, 

surgieron las plantas que basaban su alimentación en nafta. Sin embargo, para el proceso de 

reformación con vapor, el contenido de azufre en la nafta o en el condal:tolo° se ha tenido que 

reducir por abajo de 0,5 ppm pana prevenir el eaveoemaraiento de los catalizadores. Los niveles tan 

bajos de azufre en el combustoleo no son económicamente coeteables debido a los altos puntos de 

ebullición. 

Durante los sesentas, se vió la necesidad de recurrir a un proceso basado en el 

combustoleo, pero no exiatla un catalizador que pudiera funcionar satisfactoriamente en la 

premian de azufre. Posteriormente fueron desarrollada tanto un proceso como un catalizador que 

permiten la reformación con vapor de alimentaciones que contienen azufre cuando estas son 

económicamente disponibles, lognindo con ello eliminar los costos de desulftaización antes del 

reformador primario. Esto también ilustre el papel tan importante que juega la alimentación en la 

fabricación de hidrógeno pata la producción de amoniaco, ad como su inlimispindencia con loa 

procesos de refinación. 

Alimentaciones tales corno el gas de cake, lar cuales no son dependientes de las 

operaciones de refinación, se utilizan en China e India. La descomposición electrolltica del 
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CAPITULO IV 

agua unicamente es utilizada en Noruega, Canadá y Egipto, en donde la electricidad e3 disponible 

a un menor costo, 

ha preferencia en la producción del hidrógeno para la obtención del amoniaco es a 

partir de los hidrocarburos debido al hecho de que la demanda energética, utilizando 

hidrocarburos, es más baja que la utilizada en la electrólisis del agua. El proceso electrolitico solo 

se utiliza bojo ciertas condiciones económicas y donde la energía hidroeléctrica se encuentre 

disponible. 

Asi pues, la comparación y selección del proceso para la producción de amoniaco 

será realizada turnando en consideración que, la diferencia entre los tres tipos de procesos está 

burda fundamentalmente en la prepanición del gas de sintesis, ya que las etapas subsecuentes 

tienen loa mismos partmetroe de operación. 

Corno sabemos, el gas de antena esté conpuesto por hidrógeno y nitrógeno con 

una relación estequiornétrica de 3:1. La mayor cantidad de hidrógeno se produce a partir del gas 

natural y de algunas fracciones del petróleo, ambas como rancia prima o también como 

subproducto. Un pequedo porcentaje se ptoduce electrollticamente, el cual se obtiene a partir de un 

proceso electroqulmico. 

Considsnindo la hiede correlación entre los codos de le Insta y loe codos de loe 

hidrocarburos, es poco probable que el alto porcentaje de loe procesos que utilizu hidrocarburos 

pera la elaboración de amoniaco cambien eubetancialmente en un futuro próximo. 



cAPITUID IV 

Actualmente, e177% del hidrógeno producido se obtiene a partir de gas natural, el 

18% de fracciones del petróleo, 4% por medio de la electrólisis de soluciones acuosas y el 1% 

restante a partir de otras fuentes. 

El costo de la producción de hidrógeno utilizando como materia prima el agua por 

medio del proceso electrolitico, ea muy alto debido a la cantidad de energía eléctrica requerida. El 

consumo se encuentra entre 4 y 5 Kw•Hr/m3  de hidrógeno (STP). 

Esto implica que pera producir el hidrógeno necesario para 1 Ton de amoniaco so 

requieren 8632 Kw-Hr, lo que equivale a NS1515.74. Hay que tomar en cuenta que la energía 

consumida e3 tipicamente la requerida por el proceso electroquiniico, sin tomar en cuenta tanto el 

equipo de bombeo como compresores y &miar equipo que requisen de la electricidad par» su 

funcionamiento. 

El alto costo del hidrógeno producido per medio de ate proceso hace prohibitivo el 

utilizado romo una alternativa para la producción de amoniaco, 

Según 111111)am-1's, el costo dula producción de hidrógeno (Fig.TV.2.1)1  es menor 

utilizando como materia prima al gas natural, 

8  FUENTE: Ulbmuut's "Enlvelopedia of bollisilrialChmestry" Vol A 13. 
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De acuerdo con lo anteriormente desarrollado surge la necesidad de hacer un 

estudio más especifico para el caso de nuestro pais, en el cual se toma corno bases la producción y 

las ventas de gas natural y combustóleo. 

Como se puede observar en la Fig.1V.2.29, la producción de gas natural en México 

llegó a un máximo en el atto 1983, a partir del cual comenzó un descenso gradual de la misma. 

Esto no implica que la producción del gas natural en nuestro pais decaiga drasticamente, hecho 

que se puede corroborar mediante una proyección realizada a partir de 1995 hasta 2018. 
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Aunque se observe una lipa tendencia de incruneatanie el voltam de las vergas, 

éstas siempre quedarán cubierto por la producción de ges natural, lo cual hace viable el producir 

amoniaco a partir de gu natural. 

En lo referente al cosnbustóleo, se observa que la tendencia del vollimen de ventas 

internas (Fig.I.V.2.4)9  crece a la par con su producción (Fig.IV.2.5)9, 
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Se tomó como fecha de término el alto 2018 para esta proyección debido a que se 

consideró que el lapso de tiempo en el cual se construye y se pone en operación una planta de 

amoniaco es de alrededor de 3 anos, aunando a esto 20 anos, los cuales se considerarían como el 

tiempo de vida útil de la misma, 

Para el ano 2018, se espera que la producción del gas natural sea del orden de 

30,000 mm m3  stps al atto. 

Pa otra parte, el volnmen de ventas internas de gas natural (Fig.IV.2.3)9, tiende a 

incrementaras gradualmente sin que se espere un descenso en el volúmen de las mismas. 
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CAPITULO IV 

Después de haber analizado la producción y el volumen de ventas para el 

combustoleo y gas natural, se realizara un ligero análisis económico para los procesos que tienen 

como alimentación estas materias primas, 

Esta comparación de procesos (FigIV.2,6) se basa en consumos e inversiones 

estimadas para plantas comunes que producen 1000 Ton/dia de amoniaco, incluyendo almacenaje 

de a amoniaco, generación de vapor, recuperación de azufre y 10% por contingencias. 

Los consumos son de 6.3 MM}Ccal de gas natural, 0.96 Ton de combustóleo y 2 

Ton de carbón por Ton de amoniaco, 

El carbón corno materia prima para producir amoniaco, también es analizado en 

Ceta comparación, ya que éste puede ser procesado per medio de la oxidación parcial, aunque no se 

toma como fuente viable ya que este insumo únicamente lo producen dos paises Inglaterra y 

Australia, razón por la cual no ce muy conveniente el depender solamente de dos naciones para el 

suministro de materia prima; ya que el precio quedaría fijado por el pala productor y no por el 

mercado. Para fines de tener un marco de referencia se incluye al carbón como materia prima en 

esta comparación de procesos. 
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P-IGD.2.5 Costos de produceion de amoniaco utilizando 
'arias alimentaciones (case: 330,000 ton cortas/ario; 330 dias/año) 

ateaº Reformacion N$/Ton 
)rirnd 	con vapor 

de Gas Natural 

Oxidacion NS/Ton 
parcial 

de Cornbustoteo 

OxidacIon NS/Ton 
parcia! 

de Carbon 
Carbon 

888.92 NS/Ton 
Combustoleo 

.9323.85 NS/Ton 

Gas Natural 	6.3 litiKaal 
!@32.26 NS/11r1Kcal 

ervtotos Auxiltares 
Agua tr.E. 

203.24 

0.96 Ton/Ton 310.89 

0.30 NS/m-3 	9.56 m"3/Ton 2.87 22.81 m"3/Ton 6.90 
BF1,1 

0.2 NS/m"3 	1 814 Kg/Ton 0.36 2267.6 Kg/ton 0.46 
Electricidad 

0.18 14/Kv-h 	20 Kv-h/Ton 3.60 110 Kv-h/Ton 1 9.80 
Supervision 

8.94 NS/h 	8 Hombres/turno 5.15 11 Hombres/turno 7.08 
13 turnos) 
Vapor 

3.8 NS/MriKcal 
Catalizadores 6.87 4.96 

Costos directos totales 222.09 350.81 
Enversion del capita: 

Planta en L.B. 	NI 150 14 204 
Costos fijos, 24Z inversion 114.Q7 155.04 
Costo total de Produccien 336.09 505.85 

2 Ton 
	

1 77 841 

11 .40 m-3/Ton 	3.45 

2721 Kg/Ton 	0.55 

170 Kv-h/Ton 	30.5 

20 Hombres/turno '12.87 

5 Ton/Ton 
	

19.00 
4.96 

249.30 

NI 210 
1 59 .60I 
408.911 



CAPITULO I V 

De los resultados de la comparación se puede observar que los costos totales de 

producción en NITon de amoniaco para los tres procesos son: 

• Refonnacion con vapor de gas natural 	 336.09 

• Oxidación parcial de carbón 	 505.85 

• Oxidación parcial do cotnbustóleo 	 408.90 

Para completar esta comparación se realizó un análisis de punto de equilibrio* de 

loe pomos involucrados, obteniéndole como resultados: 

• El proceso de reformación con vapor de gas natural alcanzarla su punto de 

equilibrio a los 131 días de operación de la &uta, por lo que en mame de tm atto ya se obtendrían 

utilidades, 

Mientras que, ea el proceso de oxidación parcial del combustóleo, enipezazian a 

obtener» ganancias en un plazo no menor de un aro de haber puesto ce operación la planta, o que 

equivaldite a que su punto de equilibrio se alcanza alrededor de 335 días, 

De acuerdo a todo lo anteriormente expuesto, se hace ver que lo más recomendable, 

dadas las condiciones actuales de nuestro pais es el producir hidrógeno mediante la utilización de 

gas natural como materia prima, descartándose en primara instancia al proceso de hidrógeno 

elictivlitio3 debido a sus muy altea costos tanto de abdicación cano de moción (tnmrráticos, de 

materia prima, etc.) y al proceso de oxidación parcial que, aun cuando pudiera ser una buena 

solución pera nuestro pala si llegara a faltar su natal), pe teadrian que modificar laa plantas 

existentes en su mimara etapa (preparación de la carga), elevando con ello los costos de operación 

de las plantas ya existentes en nuestro país. 

Ver "¡limita XI. 
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SECUENCIA Y CRITERIOS DE ANÁLISIS PARA EVALUAR CADA 

TECNOLOGIA. 

Como ya es sabido, so tienen tres tipos de procesos para la fabricación de amoniaco 

(Oxidación Parcial, Reformación con Vapor e Hidrógeno Electrolitico), y cada uno de éstos cuenta 

con varios licenciadores. En el capitulo anterior, primero se discriminó el tipo de proceso mejor, 

tornando como base de partida el tipo do alimentación empleada, para que en el capítulo posterior 

se comparen las distintas tecnologías de cada licenciador y con ello determinar cual es el más 

viable. 

Dentro de éste capítulo se pretende dar una visión de los criterios que serán 

considerados, así como sus respectivas puntuaciones, para realizar la discriminación dentro de 

cada análisis; así pues se tienen los siguientes: 

• ANALLIGSZEIESINOLOGIAS: 

- Disponibilidad de infomsación. PUNTUACION: 0. 10 

-Comercialización. PUNTUACION: 0 - 2 

- Disponibilidad de tecnologia". PUNTUACION: 0- 2 

- Disponibilidad de materias primas.PUNTUACION: 0 - 5 

- Número de operaciones unitarias. PUNTUACION: 0 - 5 

92 



- Condiciones especiales: PUNTUACION: 0 - 3 

- Información sobre catalladores.PUNTOACION: 0 - 5 

- Complejidad del proceso. PUNTUACION: O - 4 
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ANALLSIS F.Q.U.12121 

- Número de equipos. PUNTUACION: O - 10 

- Equipo critico. PUNTLJACTON: 0 - 8 

- Disponibilidad de equipo. PUNI1JACION: 0 - 5 

- Equipos especiales. PUNTUACION: 0 - 8 

- Materiales especiales. PUNTUACION: 0 - 5 

* ANALISIS DÉ PROCESQ 

Los criterios genéricos empleados en eta sección se besan principalmente en 

algunas reglas Heurísticas: 

- Presión: Si no se puede trabajar a presión atmosférica, se puede hacer a 

presión basta 20 atm , ya que es mejor que a vado. PUNTUACION: 0 -10 

* Si no se especifica la presión no se deben! suponer atmosférica. 

- Temperatura: Se prefiere Tamb hasta 168°C.PUNTUACION:0 - 9 



CAPITEL() V 

- Subproductos con valor cotnercial.PUNTUACION: 0 - 3 

* ANALISIS RCOLOGICO. 

- Produce emisiones contaminantes.PUNTUACION: 0 - 10 

- Disposición de residuos. PUNTUACION: 0.7 

- Tratamiento de efluentes. PUNTUACION: 0 - 5 

- Reutilización de efluentes. PUNTUACION: 0 - 3 

ANÁLISIS ENIRGETICO:  

- Integración térmica del proceso. PUNTUACION: 0 -10>  

- Consumo de servicios auxiliares. 

Agua de enhiamiento. PUNTUACION: 0 - 8 

Vapor. PUNTUACION: 0.8 

- Ccenbuslibles. PUNTUACION: - 6 

- Gaseosos. 

- líquidos, 

- Generación de vapor, PUNTUACION: 1 

Electricidad. PUNTUACION: 0 - 4 



VI ANÁLISIS DE TECNOLOGIAS. 

Las tecnologías a analizar, que en el capitulo conespondiente fueron detalladas, sun 

las siguientes: 

1)AMV Procese, 

2) C,F, Brown ik Co, 

3) Haldor Tomo§ A/S. 

4) Haldor Tomos). 

LCA Procers. 

6) M.W.Kellegg Co. 

7) Pritchard Co, 

8) URDE GMBH 

Para poder entender de una macan más duelos Gritada que tiraron Minados en 

cuenta para realizar cada uno de los aMhuia propuesto" 02 este trabajo, m dará in el mmnie 

capitulo y d'otro de cada sección, una breve explicación de loe puntos analizados y, posteriormente 

se premiará la tabla correspondiente e cada análisis. 

V1.1 Análisis de tearlegier. 

En «te punto, se evaluó la cantidad y la 

calidad de la información; asignándola una mayor puntuación a la taroologia que proporcione la 

mayor infamación posible acerca del tipo de momo, condiciones de operación de la muceta o en 

su C11110 de la totalidad de los equipo", tipo y cantidad de catalizador a utilizarse 
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en las operaciones unitarias que lo requieran, consideraciones. en el diseno, información sobre el 

tipo de cinética que se llevará a cabo en los reactores, etc.. 

La información que se pondrá a consideración en este análisis será del tipo de 

literatura abierta, es decir de la información que se pueda conseguir en libros, revistas y 

enciclopedias especializadas. 

Comercialización; Para determinar el grado de comercialización para cada 

tecnologia se buscará información acerca de la cantidad de plantas instaladas en el mundo que 

fueron diseñadas y construidas con cada una de las distintas tecnologías. 

La calificación que se le asignará a cada tecnologia estará en función de la cantidad 

de plantas instaladas, esto es, cuanto mayor sea el número de plantas diseñadas con una 

tecnologia en particular, mayor será el número asignado como calificación. 

Dispunibilidid de tectiologial Este punto se evaluara tomando en cuenta los diseños 

especiales de algunos equipos críticos para el proceso. Estos diseños al catar patentados por una 

compañía son reservados y su consulta sólo ea posible si se tiene un contrato con el licenciader. 

La puntuación que se asignará a cada proceso será mayor 

presenten menor número de equipos diseltados con una tecnologia patentada. 

Pon Analizar este meg" se investigilrí Pala 

cada tecnología cuales son las materias primas de las que se pede y si el poroso pttede trabajar con 

una materia prima distinta. 
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IPOLM VI.1.1 ANÁLISIS DE TECNOLOGIAS 
TECNOLOGIAS 

PARÁMETRO 1 2 3 9 S 6 7 — 
 

EVAL . 

Disp. Informacion 7 8 6 6 6 10 4 3 0 • 1O 

Comeroializaoion 0 I 1 1 0 2 0 0 0"- 	2 

Diem . Tecnologia 1 1 1 1 0 2 1 0 0- 	2 

Disp . Mat. Primas 0 2 5 3 0 4 0 0 0- 	5 

sOp . Unitarias 2 1 3 1 I 3 5 0 0 . - 

TOTAL 1O 13 16 15 7 21 1O:  

CAPITULO VI 

Así, a la honi de calificar, el valor numérico estará de acuerdo a la variedad de las 

materias primas cuidas que el proceso pueda realizarse, es decir, para las tecnologías que puedan 

funcionar con dos o más materias primas, el número propuesto será mayor. 

Nineutsie...upet-agiuno  unitarias; Una de las actividades relevantes del Ingeniero 

Químico es el entrenamiento práctico de la descomposición de un proceso complejo en etapas 

tísicas individuales, las cuales reciben el nombro de operaciones unitarias. 

De lo anterior se deduce que al disetiar una planta, la complejidad de la misma 

disminuirá al tener una cantidad menor de operaciones unitarias, por lo que se calificará con un 

valor alto a aquella tecnología que tenga una menor cantidad de operaciones unitarias. 



Tan importantes son estos equipos para el proceso que muebla veza se selecciona 

la capacidad minina de V planta productiva como el 60% deis capacidad del equipo aitico.  

Para el análisis que se realizará se tomará en cuenta la cantidad de equipos críticos 

que tenga cada tecnologia, tkvorecinado a aquella que prepago un menor aluna de éstos. 

niegonibilide~pni Este punto se enmonta intrineecameate relacionado con 

el anterior, ya que se considera que un equipo critico no siempre es muy tooesible de adoárir por 

sus caracteristicas de fabricación y operación. 

CAP1Tt.J1,0 VI 

VI.2 Análisis de equipe, 

Numero de equipa Un proceso se hace más o menos complejo dependiendo de la 

cantidad de equipos que se requieran para poder llevar a cabo satisfactoriamente la transformación 

de las materias primas a los productos que necesitamos, 

Para calificar este perímetro se estimará el »bien) de equipos necesarios pam cada 

tecnologia, asignándoselo un numero alto a la tecnología que tenga un menor número do equipos. 

F.sgripkailital Es aquél equipo que por las manten:dem del proceso, efectúa una 

operación demasiado importante, adoraba de que por sus dimensiones, el material del que esté 

fabricado, condiciones de operación a las que se encuentre sometido, etc. no se pueda tener en 

almacén un equipo de repuesto. 
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MI pues, será nuevamente favorecido el proceso que presente menor cantidad de 

equipos críticos, ya que con ello se reduciría en gran medida el requerimiento de equipos 

especiales. 

EqUipoLespwiales., Se podhan considerar como aquellos equipos que por sus 

características únicamente pueden ser disecados por los especialistas do cada licenciador de 

tecnologia, tal es el caso de la tecnologia "Lurgi", que en su proceso requiere de un gasificador 

especial, el cual únicamente es fabricado por dicho tecnólogo, 

Tomando en cuenta la definición anterior, la calificación estará de acuerdo al 

número de equipos especiales requeridos por cada tecnología, de esta manera, el valor asignado 

será mayor entre menos sea el número do equipos especiales presentes, 

Malarja~altal Existen ocuiooes en las cuales, debido a la naturaleza de les 

substancias involucradas en el ¡rocoso, los equipos quo estarán declinados para su tnineformación, 

manejo y almacenaje, requieren ser construidos con materiales distintos a loa habituales, por lo que 

se encarece el costo total del proyecto. 

Por lo anteriormente expuesto, se calificará con un valor numérico alto aquellas 

tecnologia, cuyos equipos involucrados en ellas estén construidos casi materiales que no sean 

especiales. 
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TABLA VI.I .2 ANÁLISIS DE EQUIPO 

TECNOLOGIAS 

PARÁMETRO l 2 3 4 5 6 7" 8 EVAL . 

No . de Equipos 3 5 I 0 5 10 5 10 X O- 10 

Equipos Cr- ticos 4 4 1 4 4 8  2 X 0- 	8 

Elisp , Equipo 5 2 I I I 4 2 1 0- 	5 

Equipo Espeoial 8 I 0 0 2 7 2 5 0- 	8 

Materiales Esp . 5 1 5 5 5 5 5 5 0- 

TOTAL 25 13 20 I5 22 29 21 II 
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VI.3 Análisis de proceso. 

Prlailz. Este parámetro es importante ya que a partir de él se genera mucha 

información que es trascendental en el proceso tanto para el Ingeniero de Proceso, quien 

establecerá bajo ciertas condiciones de operación pnxtetentinackis el equilibrio de una reacción o 

bien podrá determinar el estado fisico de las substancias involuradas, como para el Ingeniero 

Mecánico, el cual realiza los cálculos de los esfuerzos a los que estarán sometidos los equipos que 

se involucren en el proceso. 

Para la evaluación de este punto se deberá analizar la cantidad y el tipo de 

información que de cada tecnologia se pueda obtener, siendo aquella tecnología que, además de 

trabajar a una presión inferior en sus equipos críticos, proporcione la mayor cantidad de presiones 

de operación de sus equipos restantes, la que será calificada con la mayor puntuación. 

~EL Al igual que en el punto anterior, la tecnología calificada con el 

mayor valor será aquella en la que sus equipos críticos operen a una temperatura menor y que 

ademas aporte las temperaturas de operación pan), loe restantes equipos, 

CCILIdiálltILUPWiltbi. Como condiciones eapeciales entendemos a aquella$ que 

por la naturaleza de las micciones requiere de cierta atmósfera inerte o ternpecaturaa y preciones 

que rara vez se prmealatin en algún tipo de proceso distinto, mi como lavado can substancias 

criogénicas o bien, la utilización de procesos adicionales pera el adecuado funcionamiento de la 

-a, 
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Por este motivo, se aplicará una mayor calificación a aquella tecnología cuyo 

proceso sea menos complicado, es decir, que requiera menor cantidad de condiciones especiales 

para una mejor operación del mismo. 

CanidsdidadleUxormoi La complejidad de un proceso depende en gran medida 

de las condiciones de operación, sal como del grado de pureza de Lis materias primas, su estado 

ftsico tanto de éstas como de los productos generados por el mismo, etc.. 

Tomando como punto de referencia lo anterior, se deduce que al diseñar una planta 

se elige por conveniencia aquella tecnología que presente la menor cantidad de situaciones que 

compliquen su diseño. De esta manera, en la presente tesis se le asignará un valor numérico alto a 

aquella tecnología que tenga la menor occoplejidad posible. 

Igfouggkaggbalgeggelgidami Un catalizador ea loa substancia que acelera o 

retarda la rapidez ocre que le transformo loa reactivar, sin reaccionar o fumar pute activa del 

producto o de la reacción. Le información que se posea sobre loe catalizadores ea de vital 

importancia para un adecuado dimito de loe equipos empleados dentro del proceso (tela como 

torres reactivas, reactores etc.). Dicha información se refiere al tipo de soporte del catalizador, 

menos, tiempo de vida medie del catalizador, regenerabilidad, etc.. 

Se beneficiará ea la prahración aquellas tecnologia. lie posean mayor cantidad de 

información de loe peámetros anterionnente mencionados, 

StrlagortuciaLoon_Iglar~; Todos los procesos en algún o algunos de sus 

pasos intermedios, generan uno o varios subpoductos ya sea, como parte integral del 
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proceso o bien, como una substancia que ya no será parte del mismo plira la obtención del 

producto final, por lo que deberá ser removida del proceso. 

Cuando se trata del primer caso, no se presenta ningún problema ya que el producto 

intermedio continuará transformándose hasta la obtención del producto final, pero cuando sucede 

lo del segundo caso, este subproducto se convierte en una substancia indeseable para el proceso ya 

que repercute en el rendimiento de las reacciones posteriores, y hasta en algunos casos se 

convierte en un veneno para los catalizadores empleados en el mismo. 

Una forma de aminorar un poco esta situación es vender, si se tiene un mercado 

disponible, los subproductos generados en dichos procesos, así, una tecnologia en la cual los 

subproductos generados tengan un alto valor comercial es 111/13 rentable que aquellas en las que los 

subproducto* tengan que ser dispuestos de alguna forma sin que ésto conduzca a la generación de 

una agrada monetaria. 

De esta manera, la tecnologia en la cual los subproductos generados tengan un 

valor comercial dentro de algún mercado obtendrán la calificación más alta. 



CAPITULO VI 

TABLA 

PARAMETRO 

VI,1 

I 

.3 

2 3 

ANÁLISIS 
TECNOLOGIAS 

4 

DE 

5 6 

PROCESO 

7 — 8 EVAL . 

PresIon 10 X 8 X 5 8 7 6 0 - 10 

Temperatura 9 X X X 7 8 X X0-9 

Conds .Espeolules 3 I 3 3 3 3 3 0 0- 	3 

CompleJldad 4 2 4 4 8 4 4 4 0- 

InF . sobre los 
catalizadores X 2 3 4 X 5 X X O• 

Subproduotos 
con valor. 3 X 3 X I X 3 3 0- 

TOTAL 29 5 21 II 18 28 17 13 



CAPITULO VI 

VI.4 Análisis ecológico. 

Enaisione,s_contanntraMoi Actualmente, uno de los puntos más importantes que se 

deben de tornar en cuenta para la determinación de si un proceso es factible o no do llevarse a cabo 

es, sin lugar a dudas, el análisis ecológico debido al impacto ambiental sobre el cual repercutirá la 

puesta en operación de dicha tecnologia. 

Un proceso que emite demasiados contaminantes hacia la atmósfera es un proceso 

sucio que está atentando contra el equilibrio ecológico de una comunidad donde se encuentre 

asentada la planta, es par esto que al aílÁli.9 iS ecológico se lo dió un lugar dentro de la 

discriminación realizada para las tecnologías propuestas. 

Si bien no se puede contar con un proceso que no emita ninguna clase de 

contaminantes a la atmósfera, se podrá conaiderar a aquél que en menor cantidad despida 

emisiones hacia esta, dándosele una mayor calificación que a los procesos que produzcan y emitan 

mayor cantidad de contaminantes. 

DiaPoilluld~ Otro punto impcdarate a considerar dentro de este análisis, 

es el de la disposición de residuos, que muchas veces no tienen un "lugar" especifico dentro de un 

proceso. Estos son también Lentes contaminantes, ya que si no se dispone correctamente de ellos 

pueden deteriorar el equilibrio ecológico de ríos, unes etc.. 

Existen procesos que por ejemplo, determinan que sus residuos pasen a tratamiento 

antes de ser desechados, en estos casos, se calificar* C.4311 una puntuación mayor que en los que no 

se mencione el paradero ni el tratamiento específico de los residuos generados durante el proceso. 
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Reurilizaakkelluejricx Algunos procesos tienen la oportunidad de reutiliza• los 

efluentes que desalojare reincorporándolos al proceso, ya sea para guardar la relación 

estequiornétrica requerida, o bien, para reducir los costos que implicada el tener una planta de 

tratamiento de efluentes de mayor Lantano. 

Es por esto que, la evaluación de este punto, so realizará tomando en cuenta la 

tecnologia que facilite la reincorporación de ciertos efluentes a una etapa de proceso dándole con 

ello una mayor puntuación. 

Efilialted: La eliminación de los efluentes de un proceso a menudo os un problema 

difícil. Las reglamentaciones sobre la contaminación del aire y de los mantos acuíferos se están 

volviendo cada vez más estrictas. 

Loa afluente(' de un proceso se pueden clasificar básicamente en taré tipos: sólidos, 

liquidar y gaseosos, debido a esto existe un tratamiento especifico pera cada uno de setos: Ciertoo 

efluentes gaseosos pueden ser quemados, siempre) que los productos de la combustión no 

contaminen la atmósfera. Algunos efluentes líquidos pueden ter diluidos y/o neutralizados pera 

luego ser descargados en una corriente en circulación. 

Los desechos inertes, insolubles o imnisciblee en agua pueden ser separados en 

registros de asentamiento, junto con otros contaminantes similares ponentes en la corriente, 

En nuestra evaluación se favorecerá a aquella tecnologia cuyos efluentes de proceso 

sean lo menos denlos al ambiente. 
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PARAPIETRO 

TABLA 

1 

VIII .4 

2 3 

ANALISIS 
TECNOLOGIAS 

4 5 

ECOLOGICO 

6 7 8 EVAL. 

Emisiones a la 
A tmosrera 10 8 8 7 10 8 10 10 - 10 
Dispostoion de 
Residuos 5 5 3 6 5 6 X 7 - 

Efluentes 3 3 2 4 3 4 4 5 - 

Reutilizaoion de 
Efluentes X X X X X X X 3 - 

TOTAL 18 16 13 17 18 18 14 25 



CAPITULO vi 

‘rI.5 Análisis energético. 

Inlegrácili_blauirasieLpeaceso; En los procesos industriales, las necesidades do 

servicios auxiliares (calentamiento y enfriamiento) se encuentran en unción del intercambio 

térmico existente entre las corrientes del proceso. El problema do síntesis de las redes de 

intercambio térmico se pueden resumir en los siguientes términos: dado un conjunto de comentes 

de proceso a enfriar basta ciertas temperaturas especificadas (corrientes calientes) y de un conjunto 

de corrientes de proceso a calentar hasta ciertas temperaturas especificadas (corrientes frias), se 

deberá encontrar una red de equipos pare el intercambio de calor cuya suma do costos do operación 

más el costo de inversión, sea el minimo. 

De oda manera todos aquelloa procesos que presenten una mayor integración 

térmica en sus operaciones unitarias serán evaluados con una mayor puntuación. 

Alpliálialiirmiiiikz Se refiere  aun tipo de agua que se sometió a un procom de 

purificación para evitar precipitación de inundaciones, corrosión y formación de babaza y algas, 

para ser introducida a equipos de intercambio térmico, re loe cuales se realiza un intercambio de 

calor entre una comente del proceso (caliente) y ésta (fria), con la finalidad'de que la comente de 

proceso adquiera un valor deseado de temperatura. 

Una agua de enfriamiento que provenga de una gran Mete inagotable puede ser 

empleada una sola vez y descartada. El agua sin *albergo, es un servicio escaso y es preferible 

recimularla a través de una torre de enfriamiento y retornarla a los usuarios. En ellos sistemas de 

circulación, el agua se suministra típicansente de 3 a 6 °C mas caliente que la temperatura de 

bulbo húmedo promedio del lugar en donde se instalará la planta y se retorna a la torre de 

enfriamiento a un miximo do 49°C. 
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Un pn>ceso que utilice una menor cantidad de agua de enfriamiento siempre será 

más recomendado dado que al ser ésta un insumo escaso, el aprovisionamiento de éste podrá 

realizarse de un modo más operable, por lo que para los efectos de esta evaluación, una tecnologia 

que tenga un consumo de agua de enfriamiento considerablemente menor, será calificada con un 

valor numérico alto. 

Yapa; El vapor no es únicamente una fuente de energía dilecta para la operación 

de bombas y turbinas, sino que también es el medio más útil 	de calentamiento en una 

planta de proceso. Aunque algunas plantas pueden comprar energía eléctrica, la mayoría de las 

plantas de proceso generalmente producen vapor. 

Un departamento central de calderas puede proporcionar vapor para toda la planta. 

En plantas grandes puede resultar económico disponer de varios departamentos de calderas que 

reclutan los costos de t►bertas de distribución. 

Básicamente existen tres tipos de vapor que se consideran: vapor do baja presión 

(menor de 6 Kg/cm2), el cual se emplea generalmente para servicios de calentamiento; vapor de 

media presión (mayor de 6 y menor de 30 Kg/cm2  ), utilizado como 

servicio motriz y en algunos casos, como medio de calentamiento y finalmente vapor de alta 

presión (mayor de 30 Kg/cm2 ), destinado únicamente como servicio motriz. 

Un proceso que consume una menor cantidad de vapor de cualquiera de los tres 

tipos, tiene un ahorro implícito dado que requerirá una cantidad menor de combustible como 

medio para proporcionarle la energía calorífica requerida, por lo que aquella tecnología que tenga 

un consumo menor de vapor se lo asignará una mayor calificación. 
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El suministro de energía electrice se puede hacer, ya sea por medio de un compabla, 

o bien generada dentro de la misma planta, mediante turbinas accionadas por vapor, o por 

genesadores accionados por motores de cccnbuatión intensa. 

Al igual que los puntos anteriores de este análisis, la tecnología que se favoreceré 

con la mayor calificación, inri aquella cuyo consumo de combustible sea menor, 

CAPITULO VI 

Qu'Anille; En las plantas de proceso los combustibles se usan para calentadores, 

reactores y evaporadores calentados a fuego directo, hornos, generadores de vapor, turbinas de gas 

y máquinas de combustión interna, Los combustibles que por lo común se utilizan son: líquidos 

derivados del petróleo, gas natural, combustibles sólidos, como la hulla y el coke y productos de 

desecho. La elección del tipo de combustible depende de su poder calorífico, precio de venta, y se 

encuentra fuertemente relacionada con la economía en la energía comprada, 

En base a lo anteriormente expuesto, se evahuirá con una calificación más alta a 

aquella tecnologia que requiera menor consumo de combustible, 

Energía eledrical La electricidad es una de las fuentes primarias de potencia en las 

plantas de proceso, su empleo se requiere para accionar bombas, compresoras y otros equipos 

mecánicos, asi como para el accionamiento de instrumentos y alumbrado, 

Onmanilmásipoc Existen algunas ocasiones en lae cuales el proceso genera una 

cantidad muy importante de calor, por lo que utilizar agua de enfriamiento para enfriar todas las 

corrientes multarla un coito demaeádo elevado. En edita situaciones existe la posibilidad de 

generar vapor utilimudo dicho calor que seria desechado ala atmósfera. 
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El vapor generado por el proceso puede ser utilizado corno el vapor necesario para 

el funcionamiento del mismo o bien, se puede vender a alguna planta vecina. 

Aquella tecnología cuyo proceso genere vapor ya sea para uso interno de la misma, 

o para ser exportado, será calificada eón una puntuación alta. 

TABLA VI.I .5 ANALISIS ENERGETICO 

TECNOLOGIAS 

PARAMETRO 1 2 3 4 5 6 7 —  8 EVAL. 

Integraoton 10 8 7 10 10 10 9 9 0 - 10 
Termtoa del 
Proceso 
Consumo de, 5 X X 2 X 8 6 5 0- 	8 
Agua do Enf.  . 
Vapor 8 X X 8 X 8 8 8 O - 	8 

Combustible 4 X X 3 6 6 5 2 0 	6 

Eleatrtotdad 2 X X 4 X 3 1 2 0- 	4 

Generatoon de 
vapor 

O 0 0 0 1 1 1 I - 

TOTAL 29 8 7 27 17 36 30 27 
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VL6 Análisis económico. 

Como se ha mencionado en los primeros capítulos de esta tesis, la evaluación de un 

proceso consiste en un análisis; tanto de la ingeniería corno de la economía del mismo; 

desarrollando inclusive un cuidadoso análisis de costos como etapa inicial; esto significa que la 

mayoría de los estudios sobre factibilidad tecnológica van encaminados al aspecto de la 

posibilidad de obtener una recuperación, y qué tan inmediata, del dinero invertido. Para dar una 

idea sobre esto, los costos del proceso deben de ser combinados con los de las materias primas, 

para con ello proporcionar un estimado económico para el prospecto de la operación de 

manufactura, 

En esta sociedad industrial moderna, que se ve tan firertemente influida por 

corporaciones tanto nacionales como internacionales, el proponer una mejora por minúscula que 

ésta sea, en los costos de operación o calidad del producto, puede llevar a una elevada ganancia 

monetaria, Estos actores deben de ser tomados en cuenta de tal manera que nos acarreen a una 

evaluación satisfactoria. 

Aun cuando el desarrollo de los parámetros económicos sea llevado a cabo por 

Economistas y no por Ingenieros, generalmente los primeros no se encuentran calificados para el 

diseño de equipo, definición dula materia prima y evaluación de los costos del proceso, por lo que 

en la práctica, ea más sencillo pera los segundos cubrir estas necesidades si aplica las técnicas 

económicas elementales; ad pues el Ingeniero Quimico con amplios conocimientos debe de ser 

capaz de realizar una evaluación económica de cualquier proyecto existente o propuesto. 

Existen diversos métodos para determinar la factibilidad económica de 

tecnología; en esta tesis se presentan dos alternativas para obtener de una manera muy sencilla 
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TABLA VI.1 .6 ANALISIS ECONOMICO 

~METRO 1 2 3 
TECNOLOGIAS 

4 5 6 

ii  Nen 	. /Ton NH3 242.26 X 244.7 230.76 220.27 229,10 241.94 

UB 255.36 X X 252.8 258,86 277.36  .se 255.68 

Parare, Peteru(R) 0.486 X 0.491 0.479 0.442 0.460 0.485 

a) Costo de reactivo (Gas Natural) 

b) UB utilidad bruta 
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un análisis económico. La primera es basándo el análisis en el parámetro de aceptación de 

Pders; la segunda es realizar un cambio de escala a partir de estimaciones previas mediante una 

relación logaritmica conocida como /actor de seis décimas. 

Para entender mejor lo anterior, la primer alternativa se basa en los requerimientos 

de materia prima (para cada tecnologia), yen el costo del producto por tonelada del mismo, y por 

medio de la heurística se elige el parámetro de Pelen (R) que es el punto que darla la pauta para 

determinar si es realizable o no determinada tecnología, si se obtiene un valor menor a 0.5 (que se 

recomienda para México) quiere decir que es factible económicamente de llevarse a cabo dicha 

tecnología. Esta relación se obtiene al dividir el costo de materia prima entre el costo de producto. 

Como so ha podido observar el anterior es un método muy sencillo y rápido, basado 

en una regla heurística, para determinar la viabilidad de un proceso. 

Ver epindice X2. 
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El segundo método consiste en emplear la fonna simple del factor de seis décimas, 

el cual viene dado pon 

ca  = ra6  c 

donde en  es el costo de la planta nueva 

r es la relación de la capacidad nueva a la anterior y, 

C es el costo de la planta previa. 

Mediante este método únicamente se podrán ausillur 5 de las tecnologial debido a 

que solamente se cuenta con la información de los consumos tanto de materia prima como de 

servicios auxiliares de éstas; dichos datos se pueden encontrar dentro del apéndice X.2. 
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1.71 
6.87 
364.22  

1.71 
6.87 
248.22 

150.00 
114.00 
363.193 
1100 
1500 

1 5).00 
114.00 
436.52 
9E5 
1500 

583)35 436.77 

150.00 
114.00 
337.80 
1000 
1500 

4312.1/3  

150.00 
114.00 
478.22 
1100 
1500 

724.1»  

150.00 
114.00 
362.22 
750 
1500 

/415.61 

TABLA VI.1 .7 Costos de produccion de amoniaco utilizando 
factor de seis ddcimas 

COSTOS így.po-tijeNoLOGIA 

AMV PROCESS  HALDOR TOPSOE  M .KELLOGG  PRITCHARD UHDE 
Gas Natural 

832.26 NS/Mt1Koal 
Servicios Auxiliares 

Agua Enf 
0.30 Nt/m^3 

BFW 
9 0.2 Wien 
Electricidad 
e 0.18 N$/Kv-h 
Supervisran 

8.94 N$/h 
(3 turnos) 
Vapor 
e 3.8 NUM:cal 
Catalizadores 

Costos direotos tot. 
Inversion del oap. 
Planta en L.B. 
Costos fijos, 24%. inv, 
Costo total de Prod 
Capacidad anterior 
Capacidad aotual 
Costo total por el 
factor de 6 Momo. 

223.56 

2.91 

0.353 

8.64 

5.15 

225.82 

81 

0.3536 

1.62 

5.15 

203.24 

2.868 

0.3628 

3.6 

5.15 

222.59 

2.91 

0.3536 

8.64 

5.15 

0.3444 

135.9 

5.15 

1.71 
6.87 
249.193 

1.71 
6.87 
223.50 

1.71 
6.87 
322.52 
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VII SELECCION DE LA TECNCILOGIA MAS VIABLE. 

Como se ha podido observar, los métodos anteriormente presentados son muy 

sencillos y prácticos para la determinación de la factibilidad ecónomica de una tecnología, esto no 

quiere decir que scan los únicos, a gran escala seria necesario recurrir a otro tipo de métodos más 

profundos, pero la finalidad de esta tesis no es el desarrollar un análisis económico, sino más bien 

un análisis tecnológico de los procesos para la fabricación de amoniaco, 

Para seleccionar a aquella tecnologia que sea la que más se ajuste a las necesidades 

de nuestro país, los valores obtenidos de las evaluaciones que se realizaron a lo largo de la sección 

anterior se sumaron, tomando por partes separadas los aspectos que involucran las necesidades 

del proceso, es decir las cinco primeras evaluaciones (Tabla Val) y por otra peste los análisis 

económicos. 

Asi pues, se elegirán las tres tecnologlas quo hubieran obtenido las calificaciones 

más altas dentro de los parámetros concernientes al proceso, poateriormente, las tres tecnologlas 

serán comparadas por el aspecto económico, el cual determinanl aquella que sea la más adecua& 

TABLA 

ANALISIS 

V11,1 

1 

SUMA 

2 

DE 

3 
TECNOLOGIAS 

4 

EVALUACIONES 

5 6 7 8 

DE TECNOLOGIAS IO l3 I6 15 7 21 1O 3 

DE EQUIPO 25 13 20 15 22 29 21 11 

DE PROCESO 29 5 21 11 18 28 17 13 
ECOLOGICO 18 16 13 17 18 18 litt 25 

ENERGETICO 29 8 7 27 17 36 30 27 

TOTAL 11 	1 55 77 85 82 132 92 79 
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En base a los resultados obtenidos anteriormente, se observa que las tecnologlas 

que consiguieron las calificaciones alas altas fueron: 

Tecnologia 	 puntuación 

• AMV Process 	  111 

* M.W.Kellogg Co. 	  132 

° Pritchard Co. 	92 

Para determinar do entre éstas cual es la más recomendable, se revisada los 

factores do aceptación de Petera que se obtuvieron en el análisis económico recordando que, es 

recomendable que dicho factor sea menor de 0.45, 

Tecnologia 	 factor de aceptación 

• AMV Procesa 	 0.486 

• M.W.Kellogg Co 	 0.442 

Pritchard Co. 	 0.460 

y el costo de fabricación calculado mediante el factor de sois décimas: 

Tecnologia 	 Costos de 

fabricación 

SíTon 

• AMV PLOMO 	 436.77 

• M.W.Kellogg Co. 	 430.83 

• Pritchard Co. 	 724.84 
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De los dos atullisis económicos realizidos coincidieron en que las tecnologías 

M.W.Kellogg y AMV Process son las mejores económicamente para llevarse a cabo; por lo tanto y 

tomando en cuenta todos los aspectos desarrollados, se puede deducir que la tecnologia más 

aceptable la M.W. Kellogg Co., quedando como una segunda opción para ser factible de llevarse a 

cabo la tecnologia AMV Process; en cuanto a la tecnologia Pritchard Co, aún cuando convenga en 

el aspecto tecnológico, no conviene económicamente (de acuerdo al factor de seis décimas), 



Una ver que se ha llegado a la conclusión de que existen tanto la tecnologia, como 

la conveniencia de construir una nueva planta industrial se comienzan las Actividades de 

Ingeniería de Proyectos, las cuales son; 
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VIII PERFIL DE INGENIERIA BASICA. 

VIII.1 Introducción. 

Existen dos grandes campos en las actividades que realizan los Ingenieros 

Químicos: Uno relacionado con la creación (diseño y construcción) de nuevas plantas industriales, 

y el segundo que se refiere a la operación de plantas ya existentes. 

Para la creación de nuevas plantas se requiere fundamentalmente de la 

Investigación Tecnológica, ya que es en ésta donde surgen los nuevos procesos y las nuevas 

plantas. Esta investigación se considera que ha terminado cuando se han determinado tanto las 

materias primas, como las condicione. de operación (presión y temperatura), rendimientos, 

recirculaciones y productos finales. 

La Investigación tecnológica por si sola, no puede producir una nueva tecnologia, 

también se requiere de la ayuda de la Planeación Económica, ya que, después de haberla realizado 

correctamente y a fondo, se determina no sólo el momento oportuno en que deberá arrancar una 

nueva planta, sino también cual ea la tecnologia más adecuada considerando distintos puntos de 

vista corno son:el económico, el de materias primas, localización, distribución de productos, mano 

de obra, etc.. 



cApriuu) vin 

a) Ingeniería Básica: Es la responsable del dimensionamiento de la planta, de todas 

las corrientes de materiales que se procesan, del intercambio de calor en todos los puntos donde 

existen, así como de todos los equipos necesarios para quo la planta opere adecuadamente. Así 

mismo, se especifican tanto las condiciones de operación, presión y temperatura, gastos y niveles 

en todos los equipos, como las especificaciones de la instrumentación para mantener dichas 

condiciones. 

b) Ingeniería de detalle: Esta se refiere a la realización en detalle de todo aquello 

especificado por quienes desarrollaron la Ingeniería Básica, durante esta etapa se hacen los diseños 

de torres, recipientes, cambiadores, selección de bombas, compresores y accesorios, así mismo se 

disertan las tuberías, cimentaciones, edificios, sistema eléctrico, etc.. 

e) Compras: Son altamente especializadas, y se encuentran a cargo de Ingenieros 

especialistas en cada tipo de adquisición. 

d) Construcción: Es esta la etapa donde se hacen converger la Ingeniería de Detalle 

y las Compras, ya que los plano., normal y especificación," proporcionan la forma de construir 

los equipos y materiales adquiridos para eregir una planta que opon bajo las condiciones 

establecidas en las bases de diseno. 

e) Arranque: Es, finalmente, la etapa definitiva'de la oxesción de una nueva planta. 

Es necesario verificar todos los circuito., probar de manera individual los equipa e inetnimentos 

para que funcionen bajo las condiciones especificadas, ere.. 
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DIAGRAMA VIII 

.4.1 

-+ 

-› 

nreoligaolon 

tecnologia 

ingenierio 
de 

Detalle  

Ingeniarlo 
de 

Proyecto. 
+Construccion—> Arranque 

Planeacion 
induotrial 

Adquisicion 
de equipo y 
mete/latee 

-Eléctrica 

-Instrumentación 

-Mecánica 

-Tuberías 
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Es ésta la fase inicial de un proyecto industrial, ya que comiste en la elaboración de 

un conjunto de documentos a partir de una tecnología existente. 
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Estas actividades son desarrolladas por las firmas de Ingeniería, y constituyen el 

disefto y la construcción de plantas, y son secuenciales, tal y como se puede observar en el 

siguiente diagrama: 

La Ingeniería Bkiica, como rama de la Ingeniería Química es elaborada por 

Ingenieros Químicos de Proceso, ea conjunto con Ingenieros especialistas de: 



CAPITULO VIII 

Esta serie de documentos comprenden desde la infomnIción que permita diseñar 

una planta operable, segura y bajo control, hasta la Ingeniería del Proceso necesaria para el diseño 

de los equipos e instalaciones de dicha planta. 

124C1IMIDMIQUE_COFORMAN  LA INGENIERIA 13ASICA 

1) BASES DE DIS0q0; Es el documento inicial en el cual se fijan los 

lineamientos dentro de los cuales se efectúa el diseno de la planta. 

2) 	CRITERIOS.  DE DISEÑO., En este documento se establecen o informan la 

aplicación de todos aquellos criterios considerados dentro del diserto del proceso y equipo 

3) DESCR1PCION DEL PROCESO, Mediante este dominado se pirateado dar o 

conocer las caractertsticas principales del proceso pare poder facilitar la posterior interpretación de 

los diagramas de flujo de proceso correspondientes. 

4) LISTA DE EQUILXI. Dentro de este documento se encuentra el listado, y la 

infamación correspondiente (CLAVE, SERVICIO y CARACTERISTICAS), tanto de los equipos 

de proceso, corno de los servicios auxiliares de la planta. 

5,113ALANCEDEJSZIERULLENEW111 ate documento da a conocer el 

resultado del balance de melena y energla de la planta, !albeado» en particular a las corriente; de 

proceso que se indican en el Diagrama de Flujo de Proceso (entradas, salidas e interconexiones). 
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0 DIAGRAMA Di 	Define y describe de una nytnera 

esquemática el proceso para el que se está diseñando la planta. 

Zl REQuERmarro 	 AGIZITES 

QUIMICQS. Se establece, de una manera detallada cada servicio y agente químico, sus 

caractensticas, condiciones de entrada y retomo de la planta, consumos normales y máximos por 

equipo- 

13)_IYFORMACION COMPLEMENTAR l& Contiene información del proceso 

proveniente de un análisis previo del mismo, bajo condiciones especiales, teniendo como base el 

Balance de Materia y Energía para las condiciones normales de operación 

9) DIAGRAMA DE_LiALANCE12,SERYICEILAUXtLIARES: En este 

documento, se hace una representación de los equipos mediante bloquee, refiriendo los servicios 

que cada uno do ellos requiere. 

10) HOJAS DE DATOS DE EQUIPO DE PROCESO; Es el documento en el cual 

se presienta la información necesaria que se requiere preporcionar para fines de Diseño y/o 

Especificación y/o Compra de algún equipo. 

11) DIAGRAMAS DE TUBERIA E  INSIMBENTACION DE  PROCESO; En 

este diagrama se incluyen todos los equipos de proceso de la planta, tanto en número como en 

arreglo definitivos, tubería, válvulas, instrumentos, líneas de envicies auxiliare*, válvula de 

seguridad, clave, nombre y características más representativas de loe equipad de pomo, sal cano 

notas aclaratorias y necesarias para la interpretación conecta del diagrama. 
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12)._DIAGRAMAS  DE TUBER1A E INSTRUM1117  'IACION DE  SERVICIOS  

¿SI  IXILIARES1  Se obtienen a partir del dingnuna de balance de servicios auxiliares, mostrando la 

distribución de los distintos servicios a los equipos que así lo requieran, así como su posición 

relativa de entrada y salida de acuerdo al plano de localización general. Esto diagrama no incluye 

diámetros ni especificaciones de tuberías. 

13) LISTA_ILLINEAS_DEJIWCESQ: Se presenta un resumen de todas las 

lineas del proceso, incluyendo en este diámetro, servicio, numeración, especificación, origen y 

destino do las lineas, así como presión y temperatura máximas de operación. 

1.4)ELANQDE_IIICALIZAZION GENERAL DE EQUIPO' Ea una 

representación del proceso visto en planta, en él se involucra el arreglo general del equipo, 

considerando vientos dominantes y reinantes, indicando sus coonienadas, mostrando «portería de 

tuberías, así como la separación de los equipos con respecto a Mar, áreas do illintediállOtO, 

control, accesos. Como complemento, se presenta la lista de equipo °calderada con sus 

características principales. 

1, 	\/4. 	• t;• 11; 	►  r rolirks 	e 	• 	aor e j• 

En él se representa de manera esquemática el conjunto de líneas que se envían al sistema de 

deefogue, sin dimensiones, numeración ni especificaciones. Se prepara de amado a las Diagrama,' 

de Proceeo y Planos de Localización General de Equipar. 

16) INDICE DE SERVICIOS, Es en ene documento donde se presentan las 

condiciones de presión y temperatura de operación máximas de los sistemas de proceso, y, en 

función de estas condiciones, se refieren las especificaciones de tuberia empleadas en el proyecto. 
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171 IbUeri_12LIB511~7.1)51 lis similar al anterior, sólo que en éste 

documento se presenta la información necesaria para la ubicación de todos los instrumentos del 

Rocoso, permitiendo de manera rápida la localización y características de cualquier instrumento, y 

observaciones que ayuden a la localización de algún detalle importante de especificación, 

instalación o cambio, 

113,1121AGEAMAIDEDLSTRUMENTACIQX En este documento se incluyen los 

elementos que conforman un circuito, y la manera que mi enlazados entre si, tanto su ubicación, 

como la información simbólica de los suministros. 

Estos diagramas, ad como loa circuitos lógicos de control, son la base para el 

entablado y alambrado en campo y en tablero, ya que proporcionan la secuencia que se sigue pura 

las seriales de transmisión, control, corte, alarma, etc. 

19) HOJAS DE DATOS PARA INSTRUMENTOS• Ca nen la infamación 

GICGCNIThl para el cálculo y especificación de instrumentos, se besan en loe datos proporcionados 

tanto en los Diagramas de Flujo de Proceso, como en las Hojas de Dato.. Contienen diámetros, 

tipo de elemento primario de medición, locali7arión y datos de diedlo para medidoras y 

registradores. 

Es tal donando que 

se emita para cada grupo de instrumentos, en el que se &acriben las caractedsticaa principales 

para cada instrumento de acuerdo a su servicio, identificación, etc. 

125 



CA1111111,0 VI11 

21)._1-10.1A,S_DE_JIATOS-1211 VALYULAS__DE.__SEQUIIII1911; Indican la 

alización, materiales, tipo de válvula de seguridad, condiciones de flujo, temperatura de 

operación y de relevo, presión de operación y de ajuste de la válvula, etc. 

22). 	 HQZS_IDE_DATOS  DE_YALYILAIDE_C.OXIIIQL; Se indican en este 

documento el tipo de válvulas de control, tamailo preliminar del cuerpo, tipo de brida, 

características del tapón, condiciones de diseño de la válvula, etc. 

21),SUMA1110 DEAL~PARQS_YARRANQUESI En este documento se 

presenta la información de cada disparo, ya sea de alarma, paro o arranque, así como el resumen 

de las seriales de disparo calculadas para la posterior calibración de los interruptores do monitores 

o de campo que intervienen en el proceso. 

LOGICOS DE 	En este documento se presenta la 

lógica que se deberá seguir para el ejecutamiento de un circuito de protección, indicando, que 

acción deben tener los interruptores, alarmas, válvulas de control, gobernadores, motores, etc. 

25) BASES DE DISEÑO DELTABLERO PRINCIPAL DE CON'MQL_Y_Db' 

TABLEROS LOCALES, En este documento se define las secciones tanto para el tablero principal, 

como pera los tableros locales requeridas, as! como su configuración. Se deberá indicar las 

dimensiones preliminares del cuarto de control y la información necesaria parada especificación y 

determinación de la capacidad de los sistemas de alimentación neumáticos o eléctricos. 

21,11.11154EIAIBASICASDLOPERACISK En este documento se analizan 

los comportamientos generales de la planta, refiriéndose a los lineamientos bajo los cuales operará 

de forma adecuada tanto en situaciones nonnales como especiales. 
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GENERALES,_LEYESIOAS_ Y SIMB.O.I.D.S1 

Proporciona una lista de todos los planos de localización general de equipos de la unidad de 

proceso, diagramas de proceso y de servicios auxiliares que integren el paquete de Ingeniería 

Básica del proyecto, asi mismo, las notas generales que se aplican sobre ellos, y la simbologla 

empleada de válvulas, accesorios en tuberías, instrumentos de medición, etc. 

28) ESPECIFICACIONES ~LES y  PRACTICAS 12EINCIEJSURIA1 En 

este documento se presentan las prácticas básicas bajo las cuales se encuentra apoyada la 

especificación e instalación de instrumentos, dispositivos de protección y construcción de tableros, 

proporcionando los lineamientos generales que se deberán seguir y/o modificar de acuerdo con los 

requisitos especifico, de cada proyecto, elaborados por el especialista. 

El desarrollo de la Ingenieda Básica, y la profundidad a la cual ésta se efectúa, 

depende principalmente de las necesidades del cliente, y las posibilidades del grupo que realiza 

dicho trabajo. 

Lo anterior hace evidente la necesidad de definir cual será el alcance que tendrá el 

desarrollo de la Ingeniará Barrica de la aeurión de reacción de la puente Tesis, planteando 

entones* ha siguientes documentos a realizar: 

a) Bases de diseño. 

b) Criterios de diseno. 

c) Descripción de la sección de reacción. 

d) Lata de equipo de la sección de reacción. 

e) Balance de Materia y Energía. 

.1) Diagrama de Flujo de Proceso. 
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g) Diagrama de Tubería e Instrumentación. 

h) Dimensionamiento de equipo de la sección de reacción. 

1) Hojas de dalos de la sección de reacción. 



En algunos procesos químicos industriales no intervienen reacciones quimicas sino 

únicamente operaciones para la separación de especies químicas y fases, conjuntamente con el 

equipo auxiliar necesario. 
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VIII.2 Justificación de la elección de la sección de reacción. 

Los procesos químicos industriales manufacturan productos que difieren en la 

naturaleza quimica de las alimentaciones del proceso, que son nusterias primas naturales de los 

reinos mineral, animal o vegetal, productos intermedios, productos guillaos comerciales o 

residuos. 

Un proceso químico comprende diferentes tipos do operaciones que se realizan bien 

por cargas o en forma continua. Estas operaciones pueden clasificarse en la siguiente forma: 

Operaciones clave: 

a) Reacción quimica. 

b) Separación de productos químicos. 

e) Separación de fases. 

Operaciones auxiliares: 

a) Comunicación o retirada de calor. 

b) Comunicación o retirada de trabajo. 

c) Mezcla o división. 

d) Aglomeración de sólidos mediante reducción de tamaAos. 

e) Separación de sólidos por tonta». 



2.- Purificación del gis de dielesis. 

a) Eliminación del CO2  por adsiceeión con solución 1C2CO3  y aditivos. 

b) /detestación para la conversión del CO y CO2  a C14. 

1- Síntesis del euienlaco. 

e) Compresión del gu de síntesis. 

b) Conversión del gas de sintesie en amoniaco. 

e) Separación por condensación del amoniaco del ges de diatesis. 

4.- Purificación del amestleco producido. 

a) Sistema de refrigeración. 
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En muchos de los procesos químicos interviene, por lo menos, un reactor químico 

acompañado de un cierto número de separadores. 

En el caso de la producción del amoniaco, las operaciones que intervienen en las 

etapas de las que consta su elaboración son: 

1.- Preparación del gas de proceso. 

a) Desulfuriración por adsorción y por reacción. 

b) Reformación primaria con vapor. 

c) Reformación secundaria con adición de nitrógeno. 

d) Conversión de CO a CO2. 



CAPITULO VIII 

A) GENERALIDADES. 

A.1) Antecedentes. 

De acuerdo a las necesidades crecientes mundiales en cuanto a los requerimientos 

de una mayor producción de alimentos en los campos agrícolas, el amoniaco juega un papel muy 

importante en la elaboración de insumos agrícolas, por lo que éste tiene un reconocimiento 

irrebatible de ser un producto petroquímico básico. 

Lo anterior arroja como consecuencia la necesidad de realizar la Ingeniería Básica 

de la sección de reacción de la planta productora de amoniaco dentro del complejo petroquímico 

Coeoleacaque, Ver. 

Para cubrir dichos requerimientos en cuanto a la demanda de amoniaco, el presente 

trabajo será desarrollado en base a la tecnología Kellog, perteneciente a la empresa lider en la 

producción de amoniaco anhidro, M.W. Kellog Co. 

A.2) %ideo de le &edén. 

La sección de reacción procesará la *arrice* de pa de eínteeis, previamente 

enfriada, proveniente del metanador para la Inducción del producto final amoniaco anhidro. 

El gas do síntesis se procesará por medio de un ccovertidor catalítico donde se 

realizará la síntesis del amoniaco y se condensará por posteriormente ser enviado a la sección de 

refrigeración, para de esta manera poder almacenarlo en las esferas destinadas para dicho fin 
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A.3) Tipo de Proceso. 

La sección de reacción estará situada dentro de la planta productora de amoniaco 

anhidro, la cual utilira el proceso Kellog, propiedad de la licenciadonr M.W. Kellog Co., que 

consiste en la reformación con vapor del gas natural para producir el gas de síntesis que será 

utilizado como alimentación para dicha sección. 

B) CAPACIDAD, RENDIMIENTO Y FLEXIBILIDAD. 

11.1) Factor de Servicio. 

La unidad será disertada para operar de manera continua durante los 365 das del 

arlo. 

0.2) Capacidad 

a) Diseño: 

La sección deberá estar disertada para producir 1500 Ton cortas/dia. 

by Normal: 

La capacidad normal de la sección será igual a la, de &sedo, 

e) Mínima: 



Competición (ibniebtr) 

178.0 

C41111111111111111C 

CH4 

N2 

H2O 

112 

Ar 

39711  

39.6 

12297.0 

50.9 

C) ESPECIFICACION DE LOS PRODUCTOS. 

Corriente: Eflonte del tambor separador de amoniaco. 

Compeammte 	 Competir*" (MmielAsr) 

	

CH4 	 3.1 

	

N2 	 1.1 
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La capacidad mínima de operación de la sección deberá ser del 65% de la 

capacidad de diseco, 

R3) Fiedbilidad. 

La sección no operará a falla de electricidad, vapor, agua de enfriamiento o aire de 

instrumentos, pero deberá contar con ciertas facilidades para poder efectuar un paro ordenado, 

seguro y bajo control, 

C) ESPEC1FICACIONDELAS ALIMENTACIONES. 

Corriente: Alimentación al compreaor de gas de aloteeis. 



D) CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN LIMITES DE SATERIA. 

Amoniaco 

Gas de purga 

CAPITULO VIII 

Componente 
	

Composición (Iinnolihr) 

	

/42 
	 2.2 

	

Ar 
	

0.3 

	

NI-13 	 7344,2 

Corriente: Vapor total a quemador. 

Componente 

CEI4 

N2  

H2 

Ar 

N113  

Composición (1Innollhr) 

174.2 

254.1 

762.4 

50.5 

31,5 

E) CONDICIONES DE LA ALIMENTACION EN LIMITES DE I3ATERIA. 



No se dispone de almacenamiceto para alim ntacion y productos dentro del limite 

de batalla ecin~ido dentro de la sección de resecion. 

I) SERVICIOS AUXILIARES. 

L1) Vapor. 
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G) ELIMINACION DE DESECHOS. 

G.1) Normas y requerimientos. 

Se aplicarán las nonius técnicas ecológicas vigentes de la Secretada de Desarrollo 

Social. (SEDESOL). 

G.2) Sistemas seleccionados pm-a los tratamientos de desechos. 

a) Incinerador de gases. 

b) Fosa de quenado de condensados y aceites. 

c) Planta de tratamiento de agua. 

ti) Drenajes pluvial, aceites y sanitario por separado. 

II) INSTALACIONES REQUERIDAS DE ALMACENAMIENTO. 



1.4) Aguo pera servicks'y usos saultários. 

Fuente de suministro 	  

Presión en L.B. 	  30 psig 

Temperatura en 1.13. 	  ambiente 

Disponibilidad 	  la requerida 

CA PITULO VIII 

1.1,1) Vapor de alta presión. 

Fuente de suministro 	  sistema de la planta 

Presión en L.D. 	  600 psig 

Temperatura en L.B. 	  600 °F 

Disponibilidad 	  la requerida 

1.2) Retorno de condensados. 

Presión en LB. 	  39 psig 

Temperatura en L.B. 	  266 °F 

1.3) Agua de enfriamiento. 

Fuente de suministro 	  torre de enfriamient 

Presión en L.B. 	  60 psig 

Presión de retorno en LB. (min.) 	 25 psig 

Temperatura en L.B. 	  90°F 

Temperatura de retomo en L.B. (tduc.) 	 120 °F 

Disponibilidad 	  la requerida 



L$) Aber de »Ida. 

Presión en L.H. 	  100 peig 

Punto de rocío 	  100 °F 

U) Cembiedble. 

1.11.1) Gas. 

Fuente de suministro 	 red del °atiple» ~quimba 

Naturaleza 	 gas natural 

CAPITULO VIII 

1.5) Agua potable. 

Se suministrare en garrafones. 

L6) Agua contra incendio. 

Presión en L.B. (nilii) 	  100 peig 

Temperatura en LB. 	  ambiente 

Disponibilidad 	  la requerida 

1.7) Aire de leatimeedes. 

Presión en L.B. 	  100 peig 

Punto de rucio 	  100 °F 

Humedad 	  0% 



1.10.2) Atimestodán ra motores. 

Fuente de suministro 	  sistema de la planta 

Termión 	 

Fuer 	 

Frecuencia- 

1.10.3) Alimentaciht de energía eléctrica de emergencia. 

142 

CAPITULO vm 

Peso molecular 	  18.0 lbJlinnol 

Densidad relativa 	  0,625 

Poder calorlfico bajo 	 889 BTU/I13  

Presión ea L.B. 	 50 psig 

Temperatura en LB 	 ambiente 

Disponibilidad 	  la requerida 

1.10) Electricidad. 

1.10.1) Enero> para alumbrado e instrumentos. 

Fuente de suministro 	  sistema de la planta 

Tensión alumbrado 	  220 V 

Tensión instrumentos 	  120 V 

Fases 	  1 



1 	 32.6 	4.1 	0.9 	1.4 

2 	 36.6 2.9 LO 2.8 

3 	 35.5 	4.3 	0.4 	3.4 

4 	 36.0 3.0 1.0 2.3 

5 	 26.3 	2.2 	0.8 	1.7 

K) SISTEMAS DE SEGURIDAD. 
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Se contará con un sistema de fuerza ininterrumpida para tener un paro ordenado y 

seguro de la sección. 

1.11) Teléfonos. 

Otros. 

1.12) Desfogue. 

Se disertara un sistema de desfogue de la sección de acuerdo a la contrapresión 

minium en quemador, la cual sed de 7.5 psig. 

3)AGEN1'ES QUIMICOS. 

Catalizadores. 

No, catalizador 	ConneatraciMs de los componentes primarios (%peso) 

FeO A1203  K20 CaO S102  Mg° 1102  
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K.I) Sistemas cont raincendlo. 

Los criterios empleados para definir las áreas de riesgo y de protección contra 

incendio de la sección, serán basados en las especificaciones del N.F.P.A. 

K2) Protección personal. 

Su diserto será basado en los criterios dispuestos por la N.F.P.A. 

L) LOCALIZACION DE LA PLANTA. 

La localización de la planta de amoniaco es en el complejo petroquímico de 

Cosoleacaque, en el Estado de Veracruz, en el municipio de Codicilo:cuque, situado entre 109 18° 

00' de latitud Norte y loe 94° 38' de longitud Oeste, quo limita el Norte con el Golfo de México, al 

Noreste con Coatzacoalcos, al Este con IzimallAn del Sureste, al Sureste con Minatith, al Sur con 

Ido Coatzacoalcos y al Oeste con Chinameca y Octeapan, en zona de clima cálido húmedo con 

influencia marina. 

La elevación con respecto al nivel del mar es de 50 m. 

M) BASES DE DISEÑO CIVIL. 

M. 	Regulaciones de viento y sismos. 

Se acepta el manual de diserto de obras civiles de la C 
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M.2) Nivel de piso terminado 

Pendiente. 

M.3) Nivel freá tico. 

Los datos y bases topográficos se realizarán por la compañia encargada de la 

Ingeniería Civil. 

M.4) Información general sobre el tipo de suelo. 

El estudio geológico del suelo será realizado por la compañía encargada de la 

Ingeniería Civil. 

M.5) Edificios y construcciones dentro de L.B. 

Cuan° de control. 

N) BASES DE DISEÑO ELECI'RICO. 

Ni) Código de clasificación de áreas. 

Se acepta la utilización de los códigos N.E.M.A. y N.E.C. 

N.2) Resistividad eléctrica del terreno. 
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Será proporcionada de acuerdo al estudio de mecánica de suelos proporcionados 

por la compallia encargada de la Ingeniera Civil. 

N,3) Caraderisticas de la alimentación a motores. 

Potencia 111' 	Volts 	Fases 

de O a 3/4 	120 
	

60 

de 1 a 100 	480 
	

60 

> 2000 	2300 

N.4) Corriente para alambrado. 

Deberá aumininnuse x220 V y tata fase. 

N.5) Corriente para bisbiseando de control. 

La tensión será de 120 V y una fase. 

N.6) Tipo de acometida dentro de L.B. 

La acometida de la sección sed la misma que se empleó en las demás secciones de 

la planta. 

N.7) Alumbrado de eatereencia. 
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Se contara con sistemas de emergencia que proporcionarán luz eléctrica y respaldo 

a los sisternas de cómputo y control por el tiempo que se interrumpa el suministro principal. 

O) BASES DE DISEÑO PARA TUBERIAS. 

0.1) Codigos de diserto y normas. 

Se aplicarán todas las normas 	A.S.T.M y A.S.M.E. 

0,2) Soportes de tuberías y trincheras. 

Los soportes serán de concreto armado. No se permitirá la utilización de trincheras. 

0.3) Drenajes. 

Loa drenajes que se utilizarán deberán cumplir con los siguientes requisitos: 

A) Drenaje industrial. Conducirá los desechos quimicoe acuosos que requieran 

tratamiento posterior a la planta de tratamiento de agua, 

B) Drenaje sanitario. Será el propio para proporcionar éste servicio en la 'acción. 

C) Drenaje pluvial. Exclusivo para el desalojo de agua de lluvia y lavado del área. 

D) Drenaje aceitoso. Manejará loe aceites, alquitranes y otros orgánicos que 

requieran tratamiento antes de su disposición Anal. 

0.4) Maquetas y dibujos, 
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No se requieren. 

P) BASES DE DISEÑO PARA EQUIPO, 

P.1) Compresores. 

Tipo preferido 	  Centrifugo 

Accionador 	  Turbina 

Sobtedisetto 	  10% 

P.2) Bombas. 

Tipo preferido 	  

Accionadores 	  

Sobtediserlo 	  

P.3) Cambiadores de calor. 

Factor de incrustación de diseno 	 

Sobro:diseno 	 

P.4) Recipientes. 

La presión de diseno será 10% ó 30 psig arriba do la presión máxima de operación, 

la que resulte mayor. 
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Q) BASES DE DISEÑO PARA INSTRUMENTACION. 

Q.1) Talikro de control. 

Será del tipo gráfico. 

Q.2) Tipo de instrumentación. 

La instrumentación será electrónica para el fácil procesamiento de datos. 

Q,3) Grado de instrumentación de la sección. 

Deberá ser automática con control distribuido, 

Q,4) Calibracien de bistnimentos. 

Las unidades de calibración deberán 

Presión 	  lb/in2  

Temperatura 	  

Flujos 	  113/hr 

R) NORMAS CODIGOS Y ESPECIFICACIONES. 

R I) Códigos de dimito y nomas para tuberías. 
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CAPITULO VIII 

Dimensiones: A.S.M.E. y A.N.S.1. 

Tuberías de fuerza y servicios. 

Tuberías de proceso en refinerías. 

Refrigeración. 

Manuales A.S.T.M. 

Tubería y accesorios de acero 	  parte 1 

Acero; recipientes a presión 	 parte 2 

(forjas, refuerzas, estructural etc.,) 

Materiales: A.S.T.M. 

Petróleos Mexicanos: Norma T101 Requisitos generales de diserto para tuberías de 

proceso y servicios auxiliares. 

R.2) Códigos de indio y normas para cambiadores de calor de coraza y tubos. 

Diego 	  

Selección de materiales 	  A.S,T.M, 

Fabricación 	  A.S.M.E 

Soldadura 	  A.W.S. 

Prueba 	  A.S.T.M. 

R.3) Códigos de diseno y normas para recipientes a presión. 

Diseño 	  A.S.M.E. 

Selección de materiales 	  A.S.T.M. 

Fabricación 	  A.S.M.E 

Soldadura 	  A.W.S. 

Prueba 	  A.S.T.M 
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Estructuras 	  A.I.S.C. 

R4) Códigos de diseño y normas para reactores. 

Diseño 	  A.S.M.E. 

Selección de materiales 	  A.S.T.M. 

Fabricación 	  A.S.M.E 

Soldadura 	  A.W.S. 

Prueba 	  A,S.T.M. 

Estructuras 	  A.I.S.C. 



CAPITULO VIII 

V111.4 Criterios de diseño. 

Este documento tiene como objetivo primordial el establecer e informar acensa de 

todos aquellos lineamientos, criterios y normas, tanto del proceso como de equipo, que deberán 

cumplirse para el diseño de la sección de reacción de la planta de amoniaco. 

Dichos criterios deberán de ajustarse al máximo a lo especificado en el documento 

anterior (Bases de diseño), y so describirán en base a flexibilidad de la planta, criterios de 

sobrediseflo de equipo, accionadores y equipo de relevo, flujo y especificaciones de productos, 

diseño ternrico, expansiones futuras, etc., en cada uno de los casos, los criterios de diseño 

particulares seán lo nula apegados a los criterios generales, a excepción en donde claramente so 

especifique. 
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A) CRITERIOS GENERALES. 

A.1) Alimentación a la sección. 

La alimentación al compresor de gas de síntesis deberá ser la especificada en las 

bases de diseno. 

A.2) Operación de ly sección. 

La sección se (venni en régimen estacionario, de tal manera que se produzcan 

547,500 Ton de amoniaco anhidro/ano durante los 365 días, con un factor de servicio de 1, 

operándose las 24 hrs al dia. La producción de amoniaco por día será de 1500 Ton. 

La sección podrá trabajar con una capacidad mínima de bula un 65% de la 

capacidad total de diseño. Lo anterior significa 355,875 Ton anuales o un total de 975 Ton diarias. 

A.3) Productos. 

Unicameinte se obtendrá amoniaco anhidro, 

AA) Ampliacieraes futuras. 

No se tienen contempladas ampliaciones fatigas, ni modificaciones que permitiera 

operar la sección pata obtener otro producto diferente del especificado en las bases de sisen°. 
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La proporción óptima de 112:N2, para que la sección opere, satisfactoriamente, 

deberá ser de 3:1, 

La actividad del catalizador aumenta con partículas más pequelas de éste, debido a 

que la razón de área superficial del catalizador a su volumen de incrementa, por este motivo, el 

italiano del catalizador que se utilizará será de 6 a 10 IBM. 
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A.5) Sobrediseño. 

Todos los equipos se sobrediseñarán en un 10%. Si algún equipo requiere de un 

sobrediseflo mayor, éste se especificará en los criterios de diseño particulares de los equipos. 

El sobrediseño no se extenderá para el manejo de flujos difeienles o mayores a los 

especificados. Todos los sobiediseños tendrán como finalidad el darle flexibilidad a la sección. 

13) CRITERIOS GENERALES DE DISEÑO DE PROCESO, 

B.1) Iternxiián. 

Las altas temporaturas incrementan la razón de la reacción, pero disminuyen la 

cantidad de amoniaco en el equilibrio, intensificando la degradación térmica del catalizador, por lo 

que la temperatura de operación de la sección de reacción no deberá de ser mayor a 842 °F. 

El porcentaje de amoniaco en el gas efiuente del convertidor disminuye cuando se 

incrementa el espacio velocidad, debido a esto, el rango en el cual se operará normalmente la 

sección será de 8,000 a 60,000 lir I. 
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13,2) Condensación. 

Para loops de síntesis de alta presión, la temperatura con la cual el amoniaco se 

puede condensar es fácilmente obtenible con aire o agua de enfriamiento. 

Para presiones uu poco más bajas en el loop de síntesis se requieren temperaturas 

por debajo de la ambiente para obtener una separación satisfactoria, Corno una regla, el amoniaco 

vaporizado en cambiadores de calor es utilizado para obtener dielms temperaturas bajas. 

En un sistema de refrigeración de multietapas, el compresor de refrigeración tendrá 

varios niveles de micción los cuales corresponderán a las distintas presiones de evaporación. De 

acuerdo a la temperatura que se quiera obtener corno medio de cuajamiento, el compresor de 

amoniaco descargará a una presión de 176 a 220 psig. 

B.3) Com:troika. 

Para plantas con capacidades de 1,200 a 1,500 Ton/dla, la presión nominal de 

síntesis será de alrededor de 3000 psig, 

Siempre que el diseno lo permita, la compresión de la incirculación se efectuará 

catjuMemente con el ~vicio de compresión del gas de síntesis. 

B.4) Rufo de Nidos. 

Se considerará que las velocidades en las tuberías no excedan, para gases 100 ít/seg 

y para liquidas 12 tt/seg. 
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C.1) Bombas. 

Se buscará especificar bombas cuyo diámetro del impulsor sea una vez menor al 

diámetro máximo del mismo, esto con la finalidad de darle una autyor flexibilidad al sistema. 

El máximo de revoluciones por minuto permitido sett de 1700, ya que 

velocidad mayor tendría un alto consumo energético. 

Se deberá buscar siempre una distribución de tal manera que se logre una Cabeza 

de Succión Positiva Efectiva adecuada can la finalidad de asegurar un correcto tbncionanúento de 

la bomba. 

CAPITULO VIII 

Los limites en las velocidades aseguran que los diámetros que se obtendrán por el 

diseno, serán muy cercanos al minino económico, además de garantizamos que el patrón de flujo 

será turbulento. 

Se utilizarán tuberías de diámetro comercial en cuanto los diseños do los equipos lo 

permitan, pi-ocurrido evitar al máximo el empleo de tubería especial. 

B.S) Transferencia de calor. 

Se le dará prefeiencia a los arreglos de intercambio térmico que presenten una 

mayor integración térmica. Esto asegura que la utilización de servicios auxiliares sea la mlnima 

posible. 

C) CRITERIOS GENERALES PARA EL DISEÑO DE EQUIPO. 



Se dará prefisreecia a cixoputiores cariasen, para pilotas con capacidades de 

1,200 a 1,500 Ton/dia, de lo contrario, le emplearán compreeores reciprocantee. 

Los compreaoms centrifirgoe debasán ser capaces de 121.131ellf flujos de 4.9MM a 

6.21\M &t'Ir @STP de gas de einteeis, cuya eficiencia deberá ser como minimo del 76%. 

La carga minina del compresor será del 65% de la carga normal. 

CAPITULO Vul 

La Cabeza de Succión Efectiva Disponible deberá ser de por lo menos mayor en 1 in 

a la requerida por el equipo impulsor. 

Se buscará que los equipos al arrancar, la operación se lleve a cabo a descarga 

bloqueada, con la finalidad de facilitar pruebas, arranque de la sección y mantenimiento. 

C.2) Compresores. 

La relación de compresión no deberá exceder de 7, de lo contrario será necesario 

realizar la operación en múltiples etapas que cumplan con este requisito. 

En el caso de que se inquiera el empleo de varias etapas, la diferencia entre las 

relaciones de compresión de éstas no debe ser muy grande. 

La temperatura de salida de los gases no debe exceder de los 350 a 400°F, de lo 

contrario deberá ser utilizado equipo especial. 
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El diámetro interno máximo permitido de la coraza deberá ser de 42 in., salvo que 

alguna ccesidrución extraordinaria en el diseno exige algún valor mayor del permitido. 

Para fluidos corrosivos, incrustantes o de muy alta presión su dimito se realizará 

por el lado de los tubos, los fluidos viscosos o condensantes deberán ir por el lado do la coraza. 

La calda de presión permisible para llquidos en punto de ebullición será de 1.5 a 3 

lb/in2, para otros servicios será de 3 a 10 lb/in2. 

158 

CAPITtn,t) VII1 

Se preferirán compresores cuya carcaza se encuentre provista de 4 boquillas cuando 

el &rente del convertidor se enfríe con el producto recuperado antes de pasar a la recirculación de 

compresión. 

C.3) Cambiadores de calor. 

Con la finalidad de evitar el diserto de cambiadores de calor muy complejos, se dará 

preferencia al arreglo de cambiadores 1-2, ya sea en serie o en paralelo, permitiéndose si así lo 

requiriera el diseño, más pasos únicamente por los tubos. 

El factor de easuciamiento será considerado con un valor máximo de 0,003. 

La longitud nubdina permitida de los tubos deberá estar comprendida dentro del 

rango 16-20 fi, cuyo diámetro externo deberá ser de 3/4 in., estos valores pueden modificarse 

siempre y cuando exista una situación extraordinaria que lo oruga en el diseno. 
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La diferencial mínima de acercamiento de temperaturas será de 20°F para servicios 

normales. 

C.4) Reactores. 

Para producciones de amoniaco que se encuentren dentro del rango de 1,000 a 

1,800 Ton/din so deberá emplear convertidores del tipo "quench", formado por múltiples Minas 

catalíticas, las cuales cuentan con un intercambiador que tiene la finalidad de remover el calor 

generado por la reacción. 

Se seleccionará aquél convertidor cuyo intercarnbiador de calor se encuentre 

localizado arriba y afuera de la coraza presurizada. 

Debeni mantenerle la relación estequiométrica de 3:1, para evitar que la eficiencia 

de conversión decaiga drásticamente. 

El porcentaje de amoniaco en la corriente de recimulación al convertidor tendrá que 

estar comprendida entre 1.5 a 5.0%. 

La temperatura en el reactor no debe de exceder de 842°F debido que el 

catalizador sufre una descomposición térmica& temperaturas mis altas que ésta. 

La presión de :digerís se encuentra en función de los requerimientos de compresión. 
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VIII.5 Descripción de la sección de reacción. 

Incluye la información más relevante del proceso (P y '1) que nos permita conocer 

las caracteristicas y condiciones de operación de los equipos involucrados en el mismo, 

A) COMPRESION DEL GAS DE S1NTESIS. 

El gas purificado y libre de condensado de proceso que llega al Limite de Batata, 

sin residuos de CO y CO2, con 1.09 de CI-14  y una relación de 112:N2  de 3: Womol, se comprime en 

el Compresor de Síntesis GB-101, hasta 764 psig dentro de la primera etapa de compresión, 

posteriormente el gas es enfriado hasta 100°F en dos etapas: la primera por intercambio de calor en 

el Enfriador de la Primera Etapa de Compresión EA-101 contra la carga al Metanador y la 

segunda con agua de eefriamiento en el Condensador de la Primera Etapa de Compresión EA-102, 

donde parte del agua se condensa. La mezcla pega al Tanque de SepresCión de la Primera Etapa de 

Compresión FA-101, en donde el agua separada fluye al drenaje mediante el controlador 

indicador de nivel 1,1C-101. El gas entra a la segunda etapa de ocrammaión del compresor GB-101 

para ser comprimido hasta 1441 pais. 

El gas es nuevamente enfriado en dos etapas: la primera por intercambio térmico 

con el Enfriador á la Segunda Etapa de Compresión EA-103 beata I00°F y la segunda con 

amoniaco producto en el Condensador de la Segunda Etapa de Compmsión EA-104 hasta 46°F. 

Este condenan la mayor parte del agua remanente, misma que se separa en el Tanque de 

Separación de la Segunda Etapa de Compresión FA-102 y fluye al drenaje mediante el controlador 

indicador do nivel LIC-102. Los pasos de remoción de agua aseguran mayor vida del catalizador y 

un amoniaco producto de alta purem. 
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El gas libre de humedad entra a la terrera etapa de compresión en el compresor 013-

101, donde la presión se incrementa hasta 3028 psig, posteriormente el gas que sale del compresor 

G13-101 se une con el gas de recirculación tintes de pasar a la etapa final de compresión. 

La mezcla de gas de stulesis, que consta aproximadamente de 4 palles de 

recirculaciou y 1 parte de carga fresca, es enfiada, con agua de enfriamiento, en el Enfriador de 

Gas de Síntesis EA-105 AB hasta obtener una temperatura de 109°F, a continuación, la mezcla 

enfriada es separada en dos comentes paralelas con la ayuda del controlador indicador de flujo 

FIC-101, de las cuales una de ellas constando de aproximadamente el 65 % del flujo, pasa a través 

del tren de refrigeración, quien se encuentra constituido por el Primer Enfriador Refrigerante de 

Amoniaco EA-106, el Segundo Enfiiador Refrigerante de Amoniaco EA-107 AB y por el Tercer 

Enfriador Refrigerante de Amoniaco EA-108 AB, la otra corriente con el 35% instante, 

intercambia calor en el Intere,ambiador de Calor de Proceso EA-109 AB. Ambas corrientes son 

recombinadas antas de paaar al Refrigerante de Amoniaco de Baja Temperatura EA-110, en donde 

se baja la temperatura basta -9°F, coa lo que se debe lograr remover aproximadamente el 90% de 

amoniaco dentro del Tambor de Separación de Amoniaco FA-103. El gas proveniente del tambor 

FA-103 ea recalentado hasta 60°F en el intereambiador EA-109 AB, pera regresar al compresor 

GB-101 para la última etapa de compresión que incrementa la presión del gas hasta 3234 piel. 

Esta corriente se calienta primero costa la comente efluente del Ccovedidor de Síntesis DC-101, 

en el Precalentador de Carga del Convertidor EA-111, para posteriormente también calentame en 

el interior del comeatidor DC-101 contra la misma coeriento en el Intercembiador de Calor del 

Convertidor de Síntesis EA-112. 

Es en este punto donde el gas de síntesis contiene H2  y N2  con una relación de 3:1, 

junto con un 12% deC H4  y Ar, y turca de 3% de NH3, 
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13) CONVERSION DEL GAS DE SINTESIS A AMONIACO. 

En el convertidor DC-101, el gas de síntesis es dispersado a través del catalizador 

de Fe304  con promotores, a una temperatura aproxinuida de 842°F y una presión de 3205 psig. Es 

en estas condiciones en las que se lleva a cabo la conversión a amoniaco mediante la tracción: 

5N2 + 1.5112 	 > NH3  4 calor 

El duerno del convertidor DC-101, con una temperatura de 583°F y 

aproximadamente 15% de amoniaco y 14% de inertes, es enfriado basta 109°F primero por 

intercambio de calor con agua de enfriamiento en el Enfriador del Efluente del Reactor EA-113 

y luego contra la carga de alimentación al convertidor DC-101 en el intertarabiador EA-111. 

El flujo proveniente del intercambiador EA-111 se combina con le carga fresca de 

la primen etapa de comgesión y se enfila en el intercambiador EA-105 AB, dividiendose el flujo 

en dos corrientes paralelas las cuales pasan por el tren de refrigeración como ya se describió 

anteriormente. 

Una corriente ramificada proveniente del intercambiador EA-111 se enfila en un 

tren de enfriamiento pera el gas de purga, el cual comiste de el Primer Enfriador del Gas de Purga 

EB-101 y el Segundo Enfriador del Gas de Purga EA-114, antes de enviarle al Tanque &pudor 

de Gas de Purga FA-105. Todo el amoniaco condensado que se acumula en el eeparador FA-105 

se conduce al tanque separador FA-104 por medio del controlador indicador de nivel LIC-104 , 

Los gases incondensables enfriados en el intercambiador EB-101 se conducen al sistema de gas de 

purga. El controlador indicador de flujo FIC-102 
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regula el [lujo de gas de purga del domo del separador FA-105. El objetivo de la purga es evitar 

que la concentración de los inertes (C.114  y Ar) se incrementen, lo cual se reficjtuia en una 

disminución de la conversión de amoniaco. 

El convertidor DC-101 esta equipado con un Calentador de Arranque BA-101. 

Este calentador se utiliza para que el convertidor alcance la temperatura de la reacción durante el 

arranque de la sección. La carga al calentador BA-101 proviene de la linea que alimenta de gas 

de síntesis al convertidor DC-101. La salida del calentador BA-l01 se alimenta a la parte 

superior del convertidor en el limite de las camas catallticas. 

C) SEPARACION POR CONDENSACION DE AMONIACO DEL GAS DE 

SINTESIS. 

El amoniaco producto que es separado en el tambor FA-103 es subenfiiado para 

lograr una máxima condensación de amoniaco, Dicho subenfriarniento, que es llevado a cabo a 

una presión de 2911 psíg, conduce a que una fracción del gas, que contiene III, N2, CH4  y Ar, sea 

disuelto en el liquido dando como resultado un amoniaco producto contaminado. Es por esta razón 

que es necesario pasar al gas a un Segundo Tambor de Separación de Amoniaco FA-104, 

utilizando para este propósito el controlador indicador de nivel LIC-103 , manteniendo la 

temperatura constante, pero bajando la presión hasta 63 psig, logrando con lo anterior la 

separación de la mayor parte de loe gases disueltos en el amoniaco. La porción separada de 112, 

N2, C114  y Ar se unen con una corriente de gas de purga de la salida del convertidor DC-101 que 

sirve para conservar la concentración de loe inertes dentro del circuito de sIntesis. 

El amoniaco recuperado en el segundo tambor FA-104 es dirigido al Limite de 

Batería. 
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VIII6 Lista de equipo. 

En la lista de equipo se nos presenta una relación de tos nombres de los equipos, 

que describan la función que desempatan dentm del proceso. 

Adyacente a cada renglón del nombre del equipo se debe proporcionar cierta 

información escancia] como lo es la clave en la cual, por medio de un par de letras se hace 

referencia a un equipo en particular, o bien, las dimensiones globales y las principales 

características de operación. 

Estas anotaciones deben proprcionar de una manera precisa los datos requeridos 

para un prediseito de loe equipos empleados. 

Se ha eusecido lo 'islotes claves para difirrentes equipos de proceso tales eximo: 

BA- 	 Hornos o calentadores a fuego directo. 

DA- 	 Tones o columnas. 

DC- 	 Reactores. 

EA. 	 Cambiadas* de calor de haz y envolvente. 

EB- 	 Cambiadora de calor de tubos concéntricos. 

El> 	 Serpentines. 

EG- 	 Solosires. 

FA- 	 Recipientes de proceso 

PD- 	 Recipientes para alimentación. 

GA- 	 Bombas. 

GB- 	 Compresores. 

GC- 	 Agotadores. 
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A todas las unidades de proceso se les debe asignar un número individual que 

deberá aparecer junto a la clave del equipo del que se trate, La unidad de dicho número se refiere a 

la cantidad de unidades existentes de un mismo equipo, las centenas se refieren a la sección de la 

planta, ya que como es muy común, una planta puede estar constituida por diferentes secciones. 

Las últimas letras indican el número de equipos que realizan la misma función dentro del proceso 

y/o que presentan las mismas características, 

Como se mocionó, también se debe proporcionar una lista con la información más 

relevante del equipo tal como: 

Inforcanibladoreo ir calan 	 Bombas: 

Servicio 	 Servicio 

Diámetro 	 Flujo de diaetto 

Longitud 	 NPSH 

Carga térmica 	 AP 

Recipientes: 	 Compresoras: 

Servicio 	 Servicio 

Diámetro 	 Flujo de diseño 

Altura 	 BHP 

Espesor 	 it de pasos 

Reactores: 

Servicio 

Diámetro 

Longitud 
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CLAVE 	SERVICIO 	 CARAC. 

BA-101 	Calentador de amague 

DC-101 	Convertidor de síntesis 	 L-51114" D=9' 

EA-101 	Enfriador de la primera etapa de compasión 	Q=5.82 MM EITII/Hr 

L=16' 	D=31" 

EA-102 	Condensador de la primera etapa de compresión Q=9.53 MM BTU/Hr 

L=16' 	D=37" 

EA-103 	Enfriador de la segunda etapa de compresión 	Q=15.38 MM BTU/Hr 

L=16' 	D=31" 

EA-104 	Condensador de la segunda etapa de compresión Q=3.06 MM BTLI/Iir 

EA-105 AB Enfriador de gas de síntesis.  

EA-106 	Primer enfriador refrigerante de amoniaco 

EA-107 AB Segundo enfriador refrigerante de amoniaco 

EA-108 AB Temer enfriador refrigerante de amoniaco 

EA-109 AB Intercambiador de calor de proceso 

EA-110 	Refrigerante de amoniaco de baja temperatura 

EA-111 	Precalentador de carga del convertidor  

L=16' 	D--21.25" 

Q-20.77 MM BTUflt 

L=16' 	D=35" 

Q=13.33 M/4E:ITU/lir 

L=16' 	D=38" 

Q=33.67 MM I3TUffir 

L-20' 	D=37" 

Q=22.4 MMI3T11/11r 

L=16' 	D=36" 

(H0.31 MM BTU/Hr 

L=20' 	D=37" 

Q=19.6 MM BTU/Hr 

1,=20' 	1)=39" 

Q=108.57tv1M BTU/Irl 

L=52' 	D=56,12" 
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EA-1 I 	Intercan ¡hilador de calor del convertidor de sinlesis Q=187.2MMI3TUffir 

L=22` 	D.39" 

EA-113 	Enfriador del elluente del reactor 	 Qr I49.98MM 13TU/11 

L=50' 	D-56" 

EA-114 	Segundo enfriador del gas de purga 	Q=2.00 MM B11J/Iir 

L=161 	D=15.25" 

E13.101 	Primer enfriador del gas de purga 	 Q=0.12 MM 13TUffir 

LitorqutUss=16' 

D=3"/2" 

FA-101 	Tanque de separación de la primera etapa de 

cornpnedón 

FA-102 	Tanque de separación de la segunda etapa de 

compresión 

FA-103 	Tambor de sepamáce de amoniaco 

FA-104 	Segundo tambor de 519111101611 de amoniaco 

FA-105 	Tanque «parador de gas de purga 

G13-101 	Compresor de %lis 

Di=5`6" 	Lt-t-,16'6" 

Di.7` 	L1-t=2 

Lt-t=19'6" 

Di=4' 	Lt-t=13'6" 

Di=1'6" 1,t-t=6' 

G=23.36 MM SCFH 

Btff'=31.632 4 etapas 



resumir como: 

a) Balance de Materia: 

-Flujos ubicas, volumétricos y molares 

Flujos y composiciones para cada componente 

) Balance de Energía: 

-Incluye carga térmica, mediante diferencias de entalpias para cada 

paso del proceso en donde exista ya sea adición, remoción o bien, generación de calor 

c) Propiedades tennollsicas: 

-Propiedades y caracterlsticas de los fluidos del proceso necesarias para el 

dimensiormuniento y especificación de equipo, tuberías e instrumentación. 

Para el desarrollo de éste importantísimo documento se empleó el simulador 

ASPIN PLUS, el cual es una herramienta de gran ayuda que se emplea para minimizar la 

c.:N.1111111) VIII 

VIII.? Balance de materia y energía. 

El balance de malaria y energía es indispensable para la elaboración de un proceso, 

ya que no se conoce una planta química que hubiese sido diseñada sin éstos por lo que se 

constituye como piedra angular de la Ingeniería Química. 

En esencia, para realizar correctamente los cálculos del balance de materia y 

energía, se necesita utilizar las leyes de conservación de masa y energía para determinar los 

requerimientos, tanto de materia como de energía, para el diseno de un proceso. 

La información proporcionada a aprtir del balance de materia y energía se puede 
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carga 	tiubajo que representa el desarrollo del txibuice de materia y energia; éste simulador se 

basa en un enfoque modular secuencia), es decir la resolución del balance se realiza a partir de 

módulos mediante un seguimiento de la secuencia del flujo del proceso utilizando una rutina de 

cálculo a través de la cual se obtienen los valores de las variables de salida corno una función de 

las de entrada, partiendo de las comentes de alimentación al proceso. 

Para realizar el calculo del proceso es imprescindible identificar en primer lugar los 

ciclos de recirculación, así como el asigner valores "supuestos" a las corrientes de corte de manera 

tal que se inicie un ciclo iterativo; es necesario hacer converger en un mismo bloque estableciendo 

la secuencia de cálculo del sistema cuando existan múltiples corrientes de corte. 

Otra ventaja que posee el simulador ASPEN PLUS es el de que cuenta con una 

estructuro para el almacenamiento de variables, la cual es capaz de acumular grandes cantidades 

de información, así corno manejar distintas fases dentro de una misma corriente de proceso e 

introducir nuevos modelos. 

1(19 



CORRIENTE: 	 1 	S-1 	' 	S-2 	1 	S-3 	5-4 S-5 S-6 S-7 S-8 	; 	S-9 	1 
FA-101 -1-5B-101 ' DE: 	 1 	L.B. 	, 	GB-101 	• 	S.P* 	EA-101 EA-101 EA-102 FA-101 

OB-101 i EA-101 1 EA-101 	S.?" EA-102 FA-101 GB-101 --- 	1 	EA-103 	-1 
FASE: 	 1 

 
VAPOR. 	VAPOR 1 VAPOR 1 VAPOR. VAPOR I MEZCLA VAPOR -1  LIQUIDO 1 VAPOR 

COMPONENTES: Ibm/d/lar 	 1 1 	i 
CO2 	 1 	0M-#7 	0.00Í 	16.59; 	1639 0.00 0.00 0-00 0.00[ 	0.001 
CH4 	 1 	177.861 	177.861 	60.67 	60.67 177.86 177.86 177.86 1.015E-051 	177.861 
N2 	 1 	3979.041 	3979.041 	3979.151 	3979.15 3979.04 3979.04. 3979.04 2.278E-051 	3979.041 
H20 	 • 	39.45f 	39.45 	185.33 185.33 39.45 39.45 22_75 16.701 	22.751 
CO 	 ! 	0.001 	0.00 	100.60 100.60, 0.00. 0.00 0.00 0.00, 	0.00 
112 	 1.193E-'0411 	1.193E+04! 1.267E+04 1.267E+04 1.193E+04 1.193E+04 1.193E+04 2.429E-0411.193E+041 
Ar 	 1 	50.89! 	50.891 	50.89 50.89 50.89 50.89 50.89 

	

6.250E-061 	50.891 

	

0.001 	0.00' 1-11N 	 1 	0.001 	0.001 	0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Fl. t.,10 TOTAL: 1  t --t 

,. , 	. ---, 
lbniolfhr 	11.618E+0411.618E-0411.706E+04 1.706E+04 1.618E+04 1.618E+04 1.616E+04 1.670E+0111.616E4 041 

/ 1.411E+0511.411E+0511.495E+05 Itilltr 05' 1.495E+05 1.411E+05 1.411E+05 1.408E+05 3.008E+0211.409E+ 	; 
cuft/hr 	1 2.565E+051 1.566E4-05 2.754E+05 2.989E+05 1.450E+05 1.331E+05 1.334E+05 5.725E+001 8.796E+041 

I ,- 
'..1 121ABLES DE ESTADO: 1 	1 ; 

TEMPERATURA: F ; 	100.00' 	231.00 1 	158.00 206.00 180.00 100.00 100.00 100.90 l 	231.001 
1 	382.001 	779.001 	414.00 PRES1ON: PSI ' 414.00 779.00 740.00 740.00 0! 7.0.0 	1409.001 

VFRAC 	 1 	1.00! 	1.001 	1.t70 I 	fÓ1 1.00 0.99 1.00 0.00/ 	1.00' 
LFRAC 	 , 	0.001 	000 	0.001 	0.00 0.00 0.01 0.00 1.00' 	0.00,  

	

U.NTALPIA: 1 	 1 _,... 	______- 1 	. 
13TUIlbanol 	-462.73 ; 	454.291 	-1171314 	-833.24 	94.64 -494.56 -367.76 -1.23E-051 	557_§-41 
BT11/11, 	 t 	-53.04 	52.47; 	-133.764 	-95.14 	10.84 -56.69 -42.20 -6835.671 	64.001 
BTU/hr 	 . -7.48E+0617.348E-,  0-61 -2.01E-1-071 -1.43E+07 1.531E+06 -8.00E+06 -5.94E+06 -2.06E+0619.016E+06 

ENTROPLX: 	1 	, 	
-1-- 

1 
BTU/lbanol -R 	1 	-5.161 	-5.12 1 	-4.381 	-3.851_ 	-5.66 -6.55 -6.51 
BTU/lb -R 	 .0.591 	-0.581 	-0.501 	-0.44 	-0.65 -0.75 -0.75 

-39.2211  J6.33 
-2.18; 	-0.73 

_. 	

---1 DENSIDAD: 	 -1-- 	' 	. 
Ibmul/ruft 	1 6320E-O21 4.032E-011 6.198E-021 5.748E-02. 1.115E-01 1.215E-01 1.214E-01 2.916E'00 ; 1.838E-0 il 
Ibkull. 	TT 	0.451 9.009E-011 5.428E-01! 5.000E-011 9.727E-01 1.060E+00 1.055E+00 5.254E+01 11.602E+00- 

PESO MOL. PROMEDIO: 1 	8.72 	8.72; 	8.761 	8.76 	8.72 8.72 8.71J 	18.011 	8.72; 



--  !CORRIENTE: S-10 S-11 S-I2 	T 	S-13 S-14 S-15 5-I6 847 848 
DE: EA-103 I EA-104 FA-102 FA-102 CiB-101 MIXER. EA-105 FSPLIT FSPLIT 
A: 1 EA-104 1 	FA-102 GB-101 - MIXER EA-105 FSPLIT EA-106 EA-109 
FASE: 1 MEZCLA MEZCLA VAPOR .LIQUIDO VAPOR VAPOR. VAPOR. VAPOR VAPOR 
COMPONENTES: IbluoUhr 1 

CO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CH4 177.86 177.86 177.86 7.61E-06 177.86 5633.18 5633.18 3605.18 2027.92 
N2 3979.04 3979.04 3979.04 1.44E.05 3979.04 1.569E+04 1.569E+04 1.004E404 5647.67 
H20 22.75 22.75 0.00 22.75 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .0.00 0.00 
112 1.193E+02 1.193E+04 1.193E+04 1.563E-04 1.193E+04 4.845E+04 4.845E+04 3101E+04 1.744E+04 
Ar 50.89 50.89 50.89 6.17E-06 50.99 1818.84 1818.84 1163.74 654.60 
H3N 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 9134.04 9134.04 5846.77 3288.24 

rLUJO TOTAL: 
IbmoUhr 1.616E+04 1.616E404 1.614E+04 22.75 1.614E+04 8.073E+04 8.073E+04 5.167E+04 2.906E+04 
lb/hr 1.408E+05 1.408E+05 1388E+05 409.50 1.388E+05 8.000E+05 8.000E+05 5.120E+05 2.880E+05 
rutilan- 7.141E+04 6.813E+04 6.431E+04 6.97 4.799E+04 1.822E+05 1.716E+05 1.098E+05 6.176E+04 

DE ESTADO: iVARL%BLES 
TEMPERATURA: F 100.00 75.00 46.00 46.00 291100 142.00 110.00 110.00 110.00 
PRESION: PSI 1400.00 1400.00 1400.00 1400.00 2945.00 .2945.00 2940.00 2940.00 2940.00 
VFRAC 0.99 0.99 1.00 0.00 1.00 1.00 1.001  LOO 1.00 
LFRAC 0.01 0.01 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

NTALPIA: 
BTUnbasol -393.77 -583.21 -627.48 -1.30E+05 1202.38 -432837 -4592.34 -459234 -4592.34 

i 	BTU/lb 	 1 -45.19 -66.93 -72.95 -7.05E+03 139.77 -436.65 -463.26 -463.26 -463.26 
BTU/hr -6.36E+06 -9.42E+06 -1.01E+07 -185E+06 1.934E+07 -3.49E+08 -3.62E+08 -2.32E+08 130E+08 

'ENTROPIA: 
BTU/lbasul -R -7.85 -8.20 4.61 -52.60 -7_23 -12.11 -1236 -1256 -12.56 
BTU/lb -R -0.90 -0.94 -1.00 -2.58 -0.84 -1.22 -127 -1.27 -1.27 

DENSIDAD: 
lbmol/cult 2.610E-01 2370E-01 2.508E-01 326 3.362E-01 4.428E-01 4.704E-01 4.704E-01 4.704E-01 
lb/cuft 1.971E+00 2.066E+00 2.158E+00 58.68 2.892E+00 4.390E+00 4.663E+00 4.663E+00 4.663E+00 

PESO MOL. PROMEDIO: 8.71 831 8.60 18.00 8.60 9.91 9.91 9.91 9.91 



C
,  \
M

U
L

O
 V1

1 1 

/CORRIENTE: S-19 	I S-20 S-21 S-22 S-23 8-24 8-25 S-26 S-27 
BE: EA-106 EA-107 EA-108 EA-109 MUER EA-110 FA-103 FA-103 EA-109 
A: EA-107 EA-108 MDCER MIXER FA-1W FA-103 EA-109 FA-104 GB-101 
FASE: VAPOR MEZCLA MEZCLA MEZCLA MEZCLA MEZCLA VAPOR LIQUIDO VAPOR 
¡COMPONENTES: IbmoUhr 

CO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CH4 3605.18 3605.18 3605.18 202792 5633.1* 5633.1* 5566.71 66.36 5566.71 

L- 	N2 1.004E+04 1.004E+04 1.004E+04 5647.67 '1.569E+04 1.569E404 1.566E404 29.53 1566E+04 
1120 	 1 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00' 0.00 0.00 0.00 
co 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H2 3.101E+04 3.101E+04 3.101E+04 -1-744E+04 4.845E+04 4.845E404 4.839E4-04 51.78 4.839E+04 
Ar 1663.74 1663.74 1663.74 654.60 1818.154 18111.184 1110332 14.82 1803.52 
H3N 5845.77 5845.77 5845.77 3281124 9134.04 9134.04 1899.59 7234.41 1899.59 

FLUJO TOTAL: 
IbmoUhr 5.216E+04 5.216E+04 5.216E+04 2.906E494 8.073E404 8.073E+04 7332E+04 7397E+03 7.332E+04 
Ib/br 5.170E+05 5.170E+05 5.170E+05 2.81E1E405 '&000E+05' 8.0008405 6131E+05 1255E+05 6.731E+05 
coltihr 1.045E+05 9.505E+04 8.849E+04 4.892E404 1.368E+05 1.308E495 1.279E+05 3.368E+03 1.498E+05 

VARIABLES DE ESTADO: 
TEMPERATURA. F 79.00 42.00 1490 10.00 12.00 -6.00 -10.00 -10.00 60.00 
PRESION: PSI 2940.00 2925.00 2925.00 2925.00 2925.00 2925.00 21185.00 2885.00 2885.00 
VFRAC 1.00 0.94 0.92 0.92 0.92 0.91 1.00 0.00 1.00 
LFRAC 0.00 0.06 0.08 0.08 0.08 0.09 0.00 LOO 0.00 

ENTALPIA: 
BTU/Ibmo1 -4851.16 -5524.08 -5968.39 -5978.95 -5972.19 -6221.00 -3814.39 -3.00E+04 -3263.56 
BTU4b -489.34 -557.25 -602.07 -603.13 -602.45 -627.55 -415.32 -1767.63 -355.35 
BTU/hr -2.45E+08 -2.79E+07 -3.01E+08 -1.70E+08 -4.70E+08 -4.90E+08 -2.72E+08 -2.21E+08 -233E+08 

NTROPIA: 
BTU/lbmol -R -13.03 -1431 -15.22 -1526 -15.23 -15.77-  -12.55 -47.72 41.41 
BTU/lb -R -1.311 -1.44 -1.54 -154 -1.54 -139 -1.37 -2.81 -1.24 

DENSLDAD:  

Ibmolkutt 5.021E-01' 5.487E-01 5.892E-01 5338E-01 5.896E-01 6.170E-01-  5.728E-01 2.190E+00 4.893E-01 
03/cuft 4.947E+00 5.439E+00 5.842E+00 5.8*7E+00 5.846E+00 6.117E+00-  5.261E+00 3.725E+01 4.494E+00 

¡PESO MOL. PROMEDIO: 9.91 9.91 9.91' 9.91 9.91 9.91 9.18 16.96 9.18 



CORRIENTE: 	 S-28 S-29 S-30 S-31 S-32 S-33 S-34 S-35 S-36 
DE: 	 GB-10I EA-111 FSPLIT FSPLIT BA-10I FSPLIT FSPLIT DC-101 EA-113 
1-47: - EA-111 FSPLIT 13A-101 FSPLIT DC-101 DC-101 DC-101 EA-113 EA-111 
FASE: VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR. 1 VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR. VAPOR 
COMPONENTES: IbmoUhr 
, 	CO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.001 

5566.71i 
1.195E+041 

I 	CH4 5566.71 ' 5566.71 4119.37 1447.35 4119.37 781.56 665.78 
L873E+03"1.195E+04 

5566.71 
N2 1.566E+04 1366E+04 1.158E+04 4071.19 1.158E+04 2.198E+03 
1120 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.001 
CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 aoo 0.00 0.00i 

3.727E+04 
1803.531 
9239.041 

112 4.839E+04 4.839E+04 3.581E+04 1.258E+04 3581E+04 6.794E+03 5.788E+03 3727E+04 
Ar 1803-52 180332 1334.61 468.92 1334.61 253.21 215.70 1803.53 
H3N 1899.59 189939 1405.70 493.89 1405.70 166.70 227.19 9239.04 

PLUJO TOTAL: 1 
lbmol/hr 7.139E+04 7.139E+04 5.283E+04 1.856E+04 5.283E+04 1.002E+04 8338E+03 6397E+04 6.397E+041 
lb/br 6.556E+05 6.556E+05 4.852E+05 1.705E+05 4.852E+05 9.205E+04 7.842E+04 6356E+05 6.556E+05 ! 

cuft/hr 1.429E+05 1.940E+0511.436E+05 5.044E+05 1.455E+05 2.724E+04 2.320E+04 2.427E+05 1.839E+051 
IVARIABLES DE ESTADO: 1 

307.001 TEMPERATURA: F 89.00 281.00 281.00 281.00 290.00 281.00 281.00 583.00 
PRESION: PSI 3184.00 3148.00 3148.00 3148.00 3142.00 3148.00 3148.00 3116.00 2985.001 
VFRAC 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.001 

I 	LFRAC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00! 
IENTALPIA: , 

BTU/1bmol -3043.16 -1558.34 -155834 -1558.34 -1491.89 -1558.34 -1558.34 -1.80E+03 -4.09E+03! 
-399.141 

2.62E+081 
13T1311) -169.68 -169.68 -162.44 -169.68 -169.68 -175.38 
BTU/hr -1.11E+08 -8.23E+07 -7.88E+07 -136E+07 -1.33E+07 -1.15E+08 

NTROPIA:  
1 	BTU/lbmol -R -11.18 -8.86 -8.86 -8.86 4.77 -8.86 -8.86 -8.59 -11.05 

BTU/lb -R -1.22 -0.96 -0.96 -0.96 -0.95 -0.96 -0.96 -0.84 -1.08 
DENSIDAD: 1 

lbmol/cuft 4.997E-01 3.679E-01 3.679E-01 3.679E-01 3.631E-01 3.679E-01 3.679E-01 2635E-01 3.479E-011 
3.566E+001 

10.251 
lb/cuft 4.590E+00 3.379E+00 3.379E+00 3379E+00 3.335E+00 3379E+00. 3379E+00 2.701E+00 

PESO MOL. PROMEDIO: 9.18 9.18 9.18 9.18 9- 181 	9.18 9.181 	10.25 
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CORRIENTE: S-37 S-38 S-39 S-40 	1 S-41 S-42 S-43 S44 S-45 
IDE: EA-111 	1 FSPLIT FSPLIT EA-114 	1 EA-115 FA-105 FA-105 EA-114 FA-104 
1A: FSPLIT 1 MIXER 1 EA-114 EA-115 I FA-105 EA-114 FA-104 MIXER MIXER 

ASE: VAPOR 1 VAPOR VAPOR VAPOR MEZCLA VAPOR LIQUIDO VAPOR VAPOR 
OMPORENTES: IbimoUbr 

CO2 0.00 0.001 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
1090:0053 27.150 .°°  CH4 5566.71 5455.31 111.33 111.33 11133 109.53, 1.80 

N2 1.195E+04 1.170E+04 238.85 238.85 238.85 238.20 0.63 238.20 25.43 
H20 0.00 0.00 0.00 0.00

- 
 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
112 3.727E+04 3.652E+04 745.24 745.24 745.24 744.09 1.13 744.09 48.91 
Ar 1803.53 1767.46 36.07 36.07 36.07 35.66 0.41 35.66 8.07 
H3N 9239.04 9054.25 186.41 186.41 186.41 30.86 155.55 30.86 9.34 

TOTAL: 1FLUJO 
IbmoUkr 6397E+04 6.269E+04 1.279E+03 1.279E+03 1.279E+03 1.120E+03 1392E+02 1.120E+03 1.100E+02 
Ibilar 6.556E+05 6.425E+05 1311E+04 1.311E+04 1.311E+04 1.041E+04 2.699E+03 1.041E+04 1.393E+03 
adt/br 1.314E+05 1.288E+05 2.629E+03 2373E+03 2.076E+03 1910E+03 7.252E+01 194E43E+03 1.460E+03 

IVARIABLES DE ESTADO: 
TEMPERATURA: F 110.00 110.00 110.00 100.00 9.00 -10,00 -10.00 2.00 -8.00 

' 	PRESION: PSI 2975.00 2975.00 2975.00 2965.00 2945.00 2945.00 2945.00 2925.00 355.00 
VFRAC 1.00 LOO 1.00 1.00 0.M 1.00 0.00 1.00 1.00 
LFRAC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.12 0.00 LOO 0.00 0.00 

ENTALP1A: 
BTUfIbuol -5.75E+03 -5.75E+03 -5.75E+03 -5.83E+03 -7.40E+03 -4.48E+03 -3.00E+04 4.38E+03 -1.01E+04 
BTUJIb -560.78 -560.78 -560.78 -569.21 -721.73 -481.75 -1767.99,  -471.14 -796.26 
BTU/br -168E+08 -3.60E+08 -7.35E+06 -7.46E+06 -9.46E+06 -5.02E+06 -4.77E+06 -4.91E+06 -1.11E+06 

ENTROPIA: 
BTU/lbeatal -R -13.55 -13.55 -13.55 -13.71 -16.72 -12.95 -47.65 -12.73 -11.89 
BTU/lb -R -1.32 -1.32 -1.32 -1.34 -1.63 -1.39 -2.81 -1.37 -0.94 

DENSIDAD: 
IbmoUcutt 4.867E-01 4.867E-011 4.867E-01 4.972E-01 6.161E-01 5.865E-01 2_195E+00 5.640E-01 7.539E-02' 
lb/cutt 4.989E+00 4.989E+00 4.989E+00 5.097E+00 6.315E+00 5.452E+00 3.722E+01 5.290E+00 9342E-01 

¡PESO MOL. PROMEDIO: 10.25 10.25_ 	10.25 10.25 10.25 9.30 16.95 9.30 12.66 
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CORRIENTE: 	 1 	S-46 S-47 S-48 T 	S-49 S-50 8-51 	1 	8-52 S-53 S-54 	I 
pE: 	 I 	FA-104 MIXER SJL• EA-104 S.R.* 	-- EA-106 S.R EA-107 S.R.• 

L.B. -1 L.B. EA-104 R S.* EA-106 SIL* EA-107 S.R.* EA-I08 
ASE: 	 ! LIQUIDO VAPOR LIQUIDO MEZCLA LIQUIDO MEZCLA LIQUIDO MEZCLA LIQUIDO 
OMPONENTES: 1bmoUhrl 

CO2 	 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CH4 	 í 	4.10 172.95 0.87 0.87 9.90 9-90 5.980E-02-  5-980E-02 7.413E-02 
N2 	 0.91 268.40 1.962E-02 1.962E-02 2265E-01 - 2.265E-01 2.091E-04 2091E-04 1.166E-03 
1120 	 0.00 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO 	 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H2 	 4.40 797.04 1.135E-02 1.135E-02 1.2111SE-01 12811E-01 6.617E-05 6.617E-05 5.001E-04 
Ar 	 1.15 50.38 9.4002-02 . 9.4011E42 1.07 1.07 3.754E-03 3.75413-03 7.027E-03 
H3N 	 7381.64 3856-  736.77 736.77 8363.32 8363.32 9358.51 9358.51 6479.08 

FLUJO TOTAL: 
lbasolihr 	----1 7::592E-,-03 1.230E+03 7.418E402 7.418E+0t8.420E+03 8.42013+03 9.409E+03 9.409E+03 6.485E+03 
Ib/br 	 1.258E+05 1.181E+04 1.263E+04 1.263E+04 1.434E+05 1.434E+05' 1.603E+05 1.603E+05 1.104E+05 

adt/Iir 	 3.403E+03 1.611E+04-3.686E+021.378E+04 4.144E+03 5.732E+04 4315E+03 2.936E+05 3.004E+03 
VARIABLES DE ESTADO: 

TEMPERATURA: F 	-8.00 12.00' 58.00 69.00 59.00 69.00 32.00 32.00 0.00 
PRES1ON: PS1 	 355.00 253.00 126.00 116.00 126.00 116.00 62.00 52.00 30.00 
VFRAC 	 0.00 1.00 0.00 0.44 0.00 0.15 0.00 0.38 0.00 
LFRAC 	-," 1 	1.00 0.00 1.00 0.56" 1.00 0.85 1.00 0.62 1.00 

ENTALP/A: 
BTU/lbasol -3.04E+04 -4.49E+03 -2.92E+04 -2.50E+04 -2.92E+04 -2.762404 -2.97E+04 -2.61E+04 -3.03E+04 
BT unb -178539 -50931 > 	-1712.94 -1470.62 -1712.94" -1621.94 -1743.95 -1532.25 -1779.74 
BT U/br -2.26E+08 -6.02E+06 -2.16E+07 -1.86E+07 '-2.46E+08 -2.33E+011 -2.79E+08 -2_46E+013 -1.97E+08 

EN T RO PIA: 
BT U/16~1 -R -48.00 -8.81 -45.55 -37.74 -4535 -42.61 -46.63 -39.30 -47.91 
BTU/lb -R -2.82 -0.92̂   -2.67 -2.22 -2.67 -2.50 -2.74 -2.31 -2.81 

»ENS1DAD: 
IbmoVcadt 	 2.17 7.635E-02 2-013E+00 5.382E-02:2.013E+00 1.468E-01 2.064E+00 3.205E-02 2.159E+00 
lb/cidt 	 36.98 7.327E-01 3.427E+01" 9.165E-01 3.427E+01 2.501E+00 3349E+01 5.458E-01 3.676E+01 

PESO MOL. PROMEDIO: 1 	17.02' 	9.60 17.03 17.03 17.03 17.03 17.03 17.03 17.03 
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CORRIENTE: 	 1 	S-55 S-56 S-57 S-58 S-59 S-60 
DE: 	 1 EA-108 SIL EA-I10 S.11* EA-1L5 S.R.• 
A: 	 1 	S.R.* EA-110 S.R.* EA-115 S.R.* MIXER 
FASE: 	 I MEZCLA LIQUIDO MEZCLA LIQUIDO MEZCLA_ VAPOR .  
COMPONENTES: Ibmol/hr 1- 

CO2 1 	
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CH4 	 ! 7.413E-02 8.121E-02 8.121E-02 2.526E-03 2.526E-03 36.27 
N2 	 I 1.166543 1.086E-03 1.096503 3371E-05 3.971E-05 4.80 

I 	0.00 _1120 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO 	 1 	0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
112 	 1 5.001E-04 3.962E-04 3.962E-04 1.704E-05 1.704505 4.38 
Ar 	 1 7.027E-03 7.607E-03 7.607E-03 2.397E-04 2.397E-04*  6.65 
H3N 	 , 	6479.08 5919.22 5919.22 220.96 220.96 25427 

FLUJO TOTAL: TOTAL: 	1 
Ibruollbr 	16.485E+03 5.919E+03 5.919E+03 220.97 220.97 282.28 
lb/br 	 I 1.104E+05 1.008E+05 1.008E+05' 3.763E+03 3.763E+03 4.755E+03 
cuft/hr 	13.648E+05 2.673E+03 5.916E+05 1.024E+02 3-244E+04 5.906E+03 

: \ AMABLES DE ESTADO: 1 
TEMPERATURA: F jr 	0.00 -28M0 -28.00 -0.50 -0.50 98.00 
PRESION: PSI 	1 	20.00 15.00 5.00 30.00 25.00 253.00 
VFRAC 	 1 	0.35 0.00 0.32 0.00 0.92 1.00 
LFRAC 	 7 	0.65 1.00 0.68 LOO 0.08 0.00 

F.NTALPIA: 
BT U/lbasol 	i -2.69E+04 -3.08E+04 -2.75E+00 -3.03E+04 -2.13E+04 -209E+04 
BT U/11, 	 I 	-1576.91 -1808.90 -1614.47 -1779.74 -1248.28 -1239.84 
BT U/hr 	 1 -1.74E+08 -1.82E+08 -1.63E+08 -6.70E+06 -4.70E+06 -5.90E+06 

ENTROPIA: 	 1 
BT1i/lbinol -R 	' 	-40.39 -49.02 -41.37 -41.91 -28.21 -26.85 
BTU/tb -R 	 -2.37 -2.88 -2.43 -2.81 -1.66 -1.59 

IDENSIDAD: 
Ilnuollcuft 	-1 1.778E-02 2215E+00 1.001E-02 2.159E+00 6.813E-03 4.780E-02 
lb/cuft 	 3 027E-01 

PESO 
3.772E+01 1.704501 3.676E+01 1.160E-01 8.051E-01 

MOL. PROMEDIO:: 	17.03 17.03 17.03 17.03 17.03 16.85 



CAPfalL0 VIII 

VIII.8 Diagrama de flujo de proceso. 

Los diagramas de flujo de proceso (D.F.P.) contienen la descripción gráfica de la 

secuencia lógica de operaciones y procesos unitarios de los cuales consta la planta. Es una 

representación gráfica de todos aquellos equipos que participan en el proceso tales como reactores, 

tones de destilación, recipientes, cambiadores de calor, calentadores a fuego directo, bombas y 

compresores etc., así como su intenelación, claves de los mismos, numerando las corrientes 

principales que los interconectan, comenzando por las alimentaciones y productos, así como 

condiciones de operación mis representativas de cada una de éstas. 

Además, cate documento debe incluir la siguiente información: 

a) Instrumentación básica de control del proceso 

b) Sumario de balances de materia y energía 

c) Lista de equipo con caractansticas y dimensiones de diseflo 

Los D.F.P. son as! la descripción fundamental de la planta y constituyen al 

documento base para las actividades posteriores de la Ingeniería Básica. 
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CAPITULO VIII 

VIII.9 Diagrama de tubería e instrumentación. 

Como se estableció en el documento anterior, el D.F.P. es una base importante para 

la realización de los documentos subsecuentes de la Ingeniería Básica, tal es el caso del diagrama 

de tubería e instrumentación (D.T.I.), el cual no seria posible sin el apoyo del D.F.P. 

En un D.T.I. se muestran absolutamente todos los equipos que so involucran en el 

proceso, así mismo equipos de relevo o bien algunos equipos que por su tamatlo sea necesario 

recurrir a varios que presenten las mismas características y ir-arreglarlos para formar una batería, 

así mismo en este tipo de diagramas se representan todas las lineas del proceso identificándolas 

mediante una clave en la que se involucra: diámetro, servicio, número y especificación, incluyendo 

los accesorios necesarios para su correcta operación. 

Las estaciones de control muestran su arreglo, indicando tambos de las válvulas 

de bloqueo y de desvío, la posición de las válvulas de control a falla de aire, así como las válvulas 

de seguridad indicando diámetros de entrada y salida. Se presenta también la altura de los equipos 

que lo requieran, asi como los niveles mínimo, normal y máximo de operación y las notas para 

diseco de tubería que requieran de consideraciones especiales, 
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CAPI111,t) VIII 

V111.10 Dimenstenamiento de equipo. 

En esta sección se presentan las memorias de cálculo que permiten el 

dimensioniuniento de los equipos requeridos en la sección de reacción, sin ern 	o no se 

presentarán para todos los equipos similares, es decir únicamente se realizará un cálculo 

representativo para cada equipo. 

DC-101 Convertidor de síntesis. 

Cupdjclowkaulnida; Presión 3148 pei 

Temperatura 290° F 

Flujo 729914.0 lb/Hr 

73325.3 Ibmollr 

% Amoniaco 2.59 

% Inertes 10.05 

- CCollisimeskialida: Presión 3116 psi 

Tetuperatura 583° F 

Flujo 729914.0 lb/Hr 

73325.3 IbmoViir 

El convertidor de sintgais se especificó utilizando valores tipicos para convertidores 

con apagado proporcionados por "Technology and manufacture of armonio" de Samuel Site •Izolls. 

Capacidad (Ton cortas) 	  1500 

Presión (psig) 	  3200 
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CAPITULO V11.1 

11111•14111•••••1 	 ..~.1•110.1•••••••1•• 

Composición del gas de entrada (%): 

Amoniaco 	  3 

Inertes 	  10 

Flujo de gas alimentado (MM Kilt) 	 24.5 

Volumen del catalizador (tia) 	  2385 

DiAmetro interno (in) 	  108 

Longitud (ft) 	  700 



= 1 in 	13WG = 12 

tIN = 0.782 in 	Ni  = 398 

0.749 in2 	Pt =1 1/4 in (euad.) 

a" = 0.261819/ftlin 	C'=0.25 in 

Li  --- 16 in 	Pasos = 2 

CAPITULO VIII 

EA•101 Enfriador de la primera etapa de compresión. 

Ti  =231°F 	 ti  - 158°F 

1'2  = 180° F 	 t2  = 231° F 

1'mda --- 205° F 	 tM  = 182° 

LMTD = 23.47° F 

W - 141,100 lb/1-1r 	 w=150,60016/1 ir  

Q 5,816,400 BTU/Hr 

U = 149.69 BTU/I-Ir ft2  

5,816,400 

A -- 	 = 1655.71 112  

(149.69)(23.47) 



coRA7A 

Gas del ruetanador (fluido ftio) 

TUBOS  

Gas de sudesis (fluido caliente) 

(31)(0.25)(8) 

- 	- 0.3444 112  

(144)(1.25) 

(398)(0,497) 

 	- 0.6619 ft2  

(144)(2) 

141100 

- 	- 409645,16 Ibillr tt2  

0.3444 

150600 

	= 227509 lb/FR.112 

0.99 (Fig 28) 

D ea - 	- 0.0825 11 

12 

CAPITULO VIII 

Mota: Como se trata de una mezcla, se tuvieron que calcular los valoras de las 

propiedades medias de Cp, p y k. 

Propieddeanwlini: 

FLUIDO FRIO 	 FLUIDO CALIENTE 

Cp = 2.586 DTU/lb ° F 	Cp = 2.655 13TU/lb ° 

p- 0.0179 ep µ--0.0176 cp  

k= 6.46'104  I3TU/Hr ° 	k = 5.8010 F 

p= 1.0163 lb/R3 	 p= 0.52141b/ft3  



Pt1/3  = (1.93)0  = 1.24 Pri/3  = (1.73)in = 1.2 

(600X0.0646)(1.2) 	 (690X0.0584)(1.24) 

bo= 	=563.78BTU/Hr ft2°F hi = 	=768BTU/Hr112°F 

0.0825 	 0.0651 

(768X0.782) 

hl° = 	= 600.21 HTU/Hr ft2  oF 

Lakicattidallaigist. 

(600.21X563.78) 

Ue = • 	= 290.71 HTU/Hr 112  oF 

600.21 + 563.78 

ámtdrálllaknizia  de calor. 

189 
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(0.0825)(409645.16) 	 (0.0651)(227509.15) 

Res = 	 =7.8.105 	Re,- 	 3.0105  

(0.0179)(2.42) 	 (0.0176)(2.42) 

JH  = 600 (Fig.28) 	 Jli  = 690 (Fig.24) 

	

(2.586X0.0179X2.42) 	 (2.65 i)(0.0176)(2.42) 

Pr= 	 = 1.73 	Pr - 	 =1.93 

6.46#10-2 	 5.8010'2  



CAPITULO VIII 

A - (0.2618)(16)(398) - 1667.14 (12  

Coºficiadukslisellsr. 

5816400 

IJD  = 	 =148.66 81U/H/0 °F 

(1667.14)(23.47) 

EságátárdrusrálL 

290.71 - 148.66 

Rd = 	 = 0.00328 Hr ft2  9/13TU 

(290.71X148,66) 

R. 7.8'105 	 Ree  3,4•105  

= 0.00092 fi2/in2 (Fig.29) 

(12X16) 

"Cruce' (N+1) = 	= 24 

8 

31  

4= 0.00011112/1n2  (Fig.26) 

(1,1•10X227509.15)2(16X2) 

APC 

(5.22•1010 (0,0651)(0,5214) 

áPi  = 0,1028 lb/in2  

190 



cAprrtn,o VIII 

De =- 	2.5811 

12 
	

Gt  = 227509 lb/I-Ir 1.12  

(9.2*10-2X409645.16)2(24X2.58) 	V2  

= 0.0068 lh/in2  (Fig,27) 

(5.22'1010)(0.0825)(1.0163) 	2g' 

AP, = 2.18 lb/12 	 (4)(2)(0,0068) 

	=0,1043 lb/in2  

0.5214 

MIpega = 10 lb/in2  

Alkft  = 0.1028 + 0.1043 = 0.21 lb/in2  

APp„,, t  = 10 Iblin2 



Nruboe 	 = 970 tubos 

2188.68 

(16X0.1963) 

De lo anterior se tiene: 

= 37 in 	 cht  = 3/4 in 

E.M. 7.4 in 	 4)i = 0332 in 

Pasos =1 	 a't = 0,223 in2 	Pt =1 in (trisa) 

a" = 0.1963 ft2/ftiiii 	C' =0,25 in 

L1 = 16 in 

CAPITULO VII! 

EA-IO2 Condensador do la primera etapa de compresión. 

- 184° 	 t i  =90°F  

T2  = 100°F 	 t2  = 120° 

Tmedia 142°  F 	 tmdin  = 105°F 

LMTD - 29.09°F 

Q 	9,530,600 BTU/Iir 

U = 149.6913TU/lir I12  °R 

9,530,600 

A= 	_2188.68112  

(149.69X29.09) 



CAPITULO VIII 

Noia: Para el cálculo do los condensadores, dado que se tratan de condensadores de una 

mezcla de vapor no condensable, se utilizó un programa de computación (incluido en el apéndice 

X.3), el cual consiste en calcular por medio de intrvalos el intereambitulor para posteriormente 

realizar una integración de éstos y conocer el área total requerida para la condensación, con ello 

determinar los coeficientes de transferencia de calor limpio y de diseno, y finalmente el factor de 

obstrucción. 

Dentro del programa se obtienen los valores de la caida de presión tanto para el 

lado de la coraza como de los tubos, al igual que las propiedades medias a cada intervalo; que 

como se mencionó anteriormente, dentro del apéndice se incluyen las propiedades de cada 

componente a las temperaturas requerida' para todos loa intarcambiadores. 

Además de loe datos anteriores, el programa regulen) de: 

---, 0.73 (Fig.28) 

Pud  = 779 psi 

W =141,065.53 lb/lir 

w = 317,686.67 lb/Hr 

Dab =1.47.104  ft2/14r 

= 8.72 lb/lbmol 

 

peno 61.84 112/10  

pamis  = 1.060 lb/ft3  

• = 39.45 mol 

mcir4  =177.86 mol 

mN2  = 3979.04 mol 

naR2  =11930 nml 

• = 50.89 mol 

a) 184 - 170 

b) 170 - 156 
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CAPITULO VIII 

c) 156 -142 

d) 112 - 128 

c) 128 - 114 

0 114 - 100 

Punto Tg Tc UDT , (UDT)p q A=q/(UDT)p DT (D1)p q/(DT» 
------ a 184.0 183.6 23603.96 ---- --- ------ 64,0 ---- 

b 120,0 119.5 8074,11 15839 7397279.0 467,03 23,3 43.65 159487.40 
c 116.0 115.5 7341.04 7707,6 618007.0 80.18 21.2 22.26 27763.12 
d 112.0 111.5 6303.92 6822.5 675132.0 98.96 17.4 19.32 34944.72 
e 108.0 107.5 3717.56 6010.7 726815.6 126.92 15,9 16.63 43705.00 
f 104.0 103.5 5100.93 5409.2 773507.0 142.99 14.0 14.93 51826.00 
g 100.0 99.5 4236.56 4668.7 815624.0 174,69 10.0 12.00 67968,00 

Eq = 11,006,366 B1.11/11- 

EA = 1084,77112  

EcKAT)p  = 395,695 	26 BTU/11r °F 

11,006,366 

	= 27,81 °F 

395,695.26 

C0g6cieglektallimoist: 

11,006,366 

tIc  - 	 = 290.71 BT1J/11r ft2 °F 

(1084,77x27.81) 

194 



364.84 - 180.82 

Rd 	= 0.0028 Hr 332  °F/I3TU 

(364.84X180.82) 

Csaddli 

= 0.087 lb/in2  

AP 	= 10 lb/in2  

11111m. 

= 0.2622 lb/in2  

t  =10 lb/in2 

CAPITULO VIII 

ALULLIIIttauhkellGill do calor dinaliblo; 

A 	(0.1963)(16)(1044) - 3278.99112  

CsxiCitige_dsdliacioi 

11,006,366 

UD = 	 =180.82 BTU/Iir (12 "F 

(3278.99)(27.81) 



Se utilizarán horquillas de 16 ft de longitud 

Tubería IPS 3"/2" 

Cd, 40 

De lo anterior se tiene: 

= 3.068 in 

Qre = 3,50 in 

CAPITI-11,0 

E11401 Primer enfriador del gas de purga. 

I't = 110° F 	 ti  - -10° F.  

T2= 100°F 	 t2 = 2°F 

nimia  105° F 	 tiddhi  - -4° F 

LMTD - 108.99° F 

W 	13,110 lbíl-lr 	 w = 10,410 Ibillr 

Q - 113,428 BTUffir 

U =149.69 13TU/Hr 112  °R 

113,428 

	

A= 	= 6.9524 ft2  

(149.69X108 	99) 



3.068 

	= 0.2556 in 

12 

2.38 

Di  = ----- =0.1983 in 

12 

(3.1416X(0.2556)2- (0.1983)2) 

	= 0,0204 fl2  

2.067 

D 	= 0,1722 in 

12 

(3.1416)(0.1722)2  

at 	--- -- - -- 	=0.023310 

4 

(0.2556)2  - (0.1983)2  

Deq = 	 =0.1311112  

0,1983 

(0.1122X562660.94) 

= 2.9.106  

(0.0138X2.42) 

CAPITULO VIII 

Przliatkunediasi 

FLUIDO FRIO 
	

FLUIDO CALIENTE 

Cp =0.478 ITIU/lb ° F 	Cp 0.52 ETU/lb ° 

= 0.0112 cp 	 1. 0.0138 cp 

k = 0.1779 BTU/Iir ft °F 	k = 3.16*10"2 °F 

p = 5.04 lb/ft3  p = 5.37 lb/ft3  

ANULO 	 TUBOS  

Flash gas (fluido frio) 	 Gas de purga (fluido caliente) 



(150X2.067) 

hio = ---------- =130.52 IITU/Iir ft2  °F 

3.38 

= (0.072)1,3  = 0.41 

(1000X0.417)(0.1779) 

ho = -------- -- 	=565.86 IITU/Hr ft2°F 

0.1311 

Cridiráfilddinittiiia 

(565.86X130.52) 

Ue  = 	-- - ----- = 106,05 IITU/Hr fl2  °F 

565.86 + 130.52 

CAPITULO VHI 

10410 

	 - 510294.11 lb/Hr ft2 	I - 1000 

0.0204 

(0.1311)(510294.11) 	 (0.52)(0.0138)(2.42) 

=2.'106 	Pr- 	 =0,55 

(0.0112X2.42) 
	

3.16•10-2  

=1000 (Fig.24) 
	

Priti = (0.55)13  = 0.82 

(0.478X0.0112)(2.42) 	(1000)(0.82X0.0316) 

Pr - 	 = 0.072 hi - 	 = I 50HTU/Hr ft2°F 

L7791104 	 0.1722 

Re, 



fs  - 0.0035 + 

0,264 

 	4.26*10.3  ft2/in2  

*106)0.42 

(108.99)(19.90) 

Res = 1.106  

=0.009611r tt2  9/13TU 

0.264 

4=0.0035 + 	- 4.4.10-3  ft2/in2  

(2.6*106)0.42 

Eackr_da~kuu 

Rd 	 

Caida de preala 

106.05 - 5929 

(105.03X59.29) 

cArrrui V111 

Arca total; 

(2)(16) 32 0 por lo tanto A = (32)(0.622) = 19.90 fl2  

NIIIIVIrafiCk11111.11LICilQi 

113428 

UD 	- 52.29 BTUiHr ft2  °F 



(4.4*10-3X562660.94)2(3: 

(4.18*108)(0.172X5.04)21 (4.18*108X0.058X5.37)2(2) 

(4.26*10)(510294.11)2(32X4) 

,-- 	 áF = 

V= 

510294.11 

- 26.39 ft/seg 

(3680X5.37) 

pum 10 lb/in2  

áFa  = 101.54 ft 

8(26.39)2  

= 86.5111 

2(32.2) 

P = 44.37 ft 

(44.37X5 	04) 

	= 1.551b/in2  

144 

perro.1 = 10 lb/in2 

AP 

(10134+16.51X5.37) 

61) - 	 = 7.01 lb/in2  

144 



CAPITULO V111 

FA-101 Tanque de separación de la primera etapa de compresión. 

W = 141,100 lb/11r 

Q° — 36.95 ft3fseg 

T= 100°7 

P = 740 lb/in2  

Vfr 	= 0.99 	 Lfr„.  = 0.01 

Wv  = 39.154 lb/seg 	 WL  = 0.043 ibises 

pv  =1.0585 lb/R3 	 pL  = 52.5376 1143  

140954.78 

	 908.1 

155.22 

Como Wvik > 1, se emplea un tanque vertical. 

PASO 1: Se calcula el factor de separación vapor-liquido. 

0.043 

	* SQR(1.0585/52.5376) = 0.00015 

39.154 

= 0.25 

PASO 2: Calcular la velocidad de vapor máxima de diseno, 

202 



PASO 6: Dimenaionamiento preliminar del recipiente. 

Diámetro 5 116 in 

Longitud tangente a tangente 16 ft 6 in. 

203 

CAPITULO VT11 

(11v) k 	0.25*SQ11)(52.5376 - 1.0585)/1.0585J 1.743 Meg 

PASO 3: Calcular el área intima de la sección transversal del recipiente. 

36.95 

Aniiii.   = 21.2112  

1.743 

PASO 4: Determinar el diámetro del recipiente. 

D d = SQ121(4X21.2)/3.14161 6.19 ft 

D=5 t16 in 

PASO 5: Diámetro de la boquilla de entrada para la mezcla vapor-liquido basado en 

criterios de velocidad. 

(Vom) = 1004SQR(Pieer) 

(Vms) = 601SQR.(pw) 

= 1' 0607 lb/ft3  MCZ  

Por lo tanto se tiene (V„,,,) = 1001SQR(1.0607) =103 ftlaeg 

(Vini) = 60•SQR(1.0607) =62 11/aes 

ahora bien, 	36.954 (Pises 	 36.954 ft3/aeg 

	=0.35878 IV y 

103 Wees 

de donde se obtiene un diámetro de 10 in. 

 	=0.59603 112  

62 Wang 



0.3869 

	 0.01 

35.155 

Como Wv/WL  < 1, se emplea un tanque horizontal 

PASO I: Se calcula el factor de separación vapor-liquido. 

35.155 

	E SQR(0.9542/36.9786) =14.6 

0.3869 

kv  = 0.02 de donde para recipientes horizontales se tiene k11 = 1 25(0 02) = 0.025 

PASO 2. Calcular la velocidad de vapor máxima de diseño, 

- 0.025•SQR[(36.9786 - 0.9542)/0.9542) = 0.153611/seg 

CAPITULO VIII 

FA-104 Segundo tambor de separación de amoniaco. 

W = 125,260 lb/Hr 

Qn = 0.9339 ft3/seg 

T -10 °F 

P - 2885 lb/in2  

Wv  = 0.3869 Ib/seg 

pv  = 0.9542 Itilfl3  

WL  = 35.155Ib/seg 

pL = 36.9786 11)413  



CAPITULO VIII 

PASO 3: Calcular el área mínima de la sección transversal del recipiente. 

0.405 

Aun.  = 	= 2.64112  

0.1536 

PASO 4: Determinar el diámetro del recipiente. 

Dmin  = 4.09 ft 

D=4 ft6in 

PASO 5: Diámetro de la boquilla de entrada para la mezcla vapor-liquido basado en 

criterios de velocidad. 

(V 	100eSQR(Po7) 

'60.SQR(Pene) 

Ole = 37.237 lb/ft3  

Por lo tanto se tiene (Venez) = 100ISQR(37.237) = 610,22 ft/sea 

(Vá)=60,SQR(37.237) = 366.133 Mes 

ahora bien, 	0.9339 ft3hieg 	 0.9339 ft3/ses 

	=0.00153 ft2  

61022 ft/ing 

de donde u ot4iene un diámetro de 3/4 in. 

PASO 6: Dimensionamiento preliminar del recipiente. 

Diámetro 4 ft 6 in 

Longitud tangente a tangente 13 ft 6 in 



continuación se permutan laa hojea de datos de equipos de la sección de 
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CAPITULO VIII 

VI11.11 Hojas de datos. 

Las hojas de datos es el documento en el cual se proporciona información que se 

requiere aportar para propósitos de diserto y/o especificación de equipo. Dicha infamación 

consiste principalmente en: 

1.- Datos de flujos 

2.- Condiciones de entrada y salida 

3.- Propiedades del fluido que se maneja 

4.- Recomendaciones de los materiales de construcción 

1- Capacidad 

6.- Condiciones de disetio 

7.- Dibujos eaquemillicos con dimensiones principales, 

8.- Etc., 

reacción. 



CAPT1'111..0 VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA REACTORES 

PLANTA 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	1 	DEI 	1 
LOCALIZACION1 	COSOLEACAGUE, VER, CONTRATO No., 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	DC-101 FECHA, 1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD' 	CONVERTIDOR DE SINTESIS 
NUMERO DE UNIDADES 	UNA 
PORICIONE••• 	 VERTICAL' 
TIPO DE FLUIDO, 	GAS DE SINTESIS 
FLUJO 11b/Hr6 	1 ,384E +5 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TEMPERATURA DE OPERACION ¿FI' 	290 	MAXIMA IFII 	290 	DISENO (FI' 	340 
PRESION OPERACION (1b/in'211 	31 49 	MAXIMA 11b/in"21 	31 48 	DISENO tlb/In"2/ 	3483 
LONGITUD TANGENTE A TANGENTE, 	58' 4' 
DIAIIETROI 	 9 	CAPACIDAD TOTAL ITON CORTASII 	IZO 
NIS NORUAL'Onl• 	 NIVEL MAXIM) Iinli 	' 	Nivantdno Ilnli 6 
ALARMA ALTO NIVEL linli 	 ALARMA BAJO NIVEL (inIi 	 PARO (14 	6 

ATEIWISARONI ACERO AL CARBON 	MATERIAL CABEZAS ACERO AL CARPN 
CORROSION PERMITIDA CAZARON (Mb 	1/8 	CORROJION PERMITIDA CABEZAS 114 	1/8 
AISLAMIENTO' 	SI 	 RECUIRIMIENT? INTERNO' 	NO 

BOQUILLAS ESQUEMA, 

O 
411 

No., CANTIDAD DIAM.NOMINAL SERVICIO 
1 1 8 In VENTEO 
2 1 16 In SALIDA EFLIENTE DEL CDNV. 
3 3 12 In ENTRADA GAS a SINTESIS 
4 1 10 In SERVICIO 

MI 
litilla 

o 

IkEdill 51, 4' 

o 0 Vliql 
niabillim 

w 

NOTAS 
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CAPFIIII.0 VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SEZJON DE REACCION HOJA, 	1 	DE, 	15 
LOCALJZACION, 	COSOLEACODUE, VER. CONTRATO No,, 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	EA.ICI FECHA, 1996 	.. 
SERVICIO DE LA UNIDAD. ENFRIADOR DE LA PRIMERA ETAPA DE COMPRESION, 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	129.8 	rt"2 

Trell 	 311no19ein ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	UNA 
TIPO, 	AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	129,8 	F1,^2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	••• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

R11100 CIRCLILADD GAS AL IIETANADOR GAS DE SINTESIS 
TOTAL ENTRADA 11b/Hr1 141100 1 SEE 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
1.19U1,21) 	ilio/Hrl 

EIRLIVEDAD ESPECIFICA 
IIITU/Hrfl,F1 ,CONO,TENTICA 

MOR COPEC. IITIVIbF1 
VIICOSIDAD (1b/FL14-1 

,PESO MOLECULAR llb/lbooll 
VAINA Ilb/Hrl 1411 Llo I do i w I SEO 1 O« 

DIOR LATENTE lITU/1111 
.TÉRMICA NITU/Htfl,F1 6 ,q,Diler-2 1 lo' 0%-2 5,11441r2 O '11 (11 

CALOR DEC. (ITU/1bn 2,51 2,45 E. 3.4 
yermen 111o/rtHr1 4.3011 0"•2 1 5,P1R1 CF-3 1,7141r1 I ~1 
MIME 11b/Fi'31 1 .0163 5214   0_,M1 , 0.112 
TEMPE RATLIRA (TI 15D 21 l 
Plan 1Ib/lott 4 4 404 ni 
Me. PArdi e 

/m'e PERMITIDA' 	10 CALCULARA' 0.E Sr cif4oREZIONtritlb,  CALCULADA'' 1,2,31151:11MITILIA1 	10 

CARIA TERMA IITUMH 51 
Cá«F,TRAILLOTU/Hrft,"«1 LIMP10: 	ao,7 	SERVICIO. 	I4.7 
Rd DirtLIF/ITUI 0, 
Mal DIA& 1111/11121 
TEMPERATURA 011114) (FI «1 	 1111 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
PPACIIIMIENTO ENTRE MAIIPARAS On11 	8 	Y.DE 	 F 	Q. 	MUR Y 
No, T1UBOOS, 	«e 	D id 	(1n), 	1 	DRS, 	IR 	.Onli 	1 	 1 1/41n 
Di liol ENVOLVENTE' 	 31 
HAZ DE TUBOS hl' 	7259 	 PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUROS, Ilbl 	7049 

JOTAS. ESQUEMA' 

in 

h-------111  in 
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CAPITUJ () V111 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJAS 	2 	DE, 	15 
IOCALIZACION, 	COSOLEACAOUE,VER. CONTRATO No., 	TESIS 
CLAVEILktIlywoor 	EA-J FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD. CONDENSCIE DE LA PRIMERA ETAPA DE COMPRESZ 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	155 	11'2 
TAN1010, 	 371ts • 19@n ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	UNA 
TIPO, 	 11111 SUPERFICIE PQR ENVOLVENTE, 	155 	11"2 

.21„9,19N1 	_..,,.,,,...11=2,121,........,____22221u2s2151::;_ 
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

ENVOLVENTE TUBOS 
FUJIN CIRCULADO AGUA DE EWRIAMIENTO GAS DE SINTESIS FRESCO 
TOTAL ENTRADA 11b/Nr1 317 141065 

ENTRADA IALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	11S/Hr1 311668 31686 178 

fiRAVE0A13 ESPECIFICA I.0 1.0 I 
IX40,TERMICA 1811.1/14/11F1 0.356 0,372 1,1300`•2 
N.O EIPEC. IITU/IbF1 1 .0 1 .0 0.44 
SIMIOS 11b/F1,Hrl I 43 (.44 1.0'10"•2 
PEROTKeetILARII/Ibmoll 18 18 " -•• 	' 10 -- 	' 

VAPPR 	IlkilHal (.41 Cle I 40W 
PLOR LATENTE IITU/Ihrl 
CONO,TERMICA IBTU/HrInn 5.070 0`.2 . 3014 

C. IIITU/IbFI _.,, 	,_,4  3.5 3.1 
VI 	", )1, 	' libtrtHil• 	''''' - 	• " - • ' - 	. 	." 	• ”.• '. 	. •• . -1•117•10',1" • ' -31ist-e • '. 
MEEN 1112/f1"31 0.171 1 p 
TelPERATURA IFI S lel . 100 1S 
Para j1b/10"e e 45 	' 741' 743 
No, NAOS e 

PERMTIDAf 	10 	... 10 .... CALEULADAt 	O. 	-. 11111=111b/In°21, CALCULAD& O ,LIPERMIT131) 

'TERMO CIMA 	IIITU/Nr1 11110100 
gr.Tillall(Wlift'ffl Lee* 	354,64 	 SERVICIO) 	leo le 
R 	I(4f1.11F/ITUI 0.oro 
NUM .OW20.1 	11111 4 	 sis 
TePERATUM OI 	tFl in 	ti , 

COYSTRUCCION PQR ENVQJ,VENTE 
ENTRE MAMPARAS 114 	7,4 	»E CORTE, 	S 	U& .Alelle Y a» ¡MIRTO  

Fle TI I, 	1044 	0 HL linit 	3/4 	IIIS 	13 	LQNS,Itnli 	li • ARROL9e 	I In ~o» 
. 	.37 	. 	 • MI%  ob), 	1 	PESO SOL 	TE Y HAZ OE TUBOS. I 1 	141£3 

NOTAI,  CSOLIEMAt 
CODISO,T.E Mil. I  1  

III~ 37 In 

o 	o 



CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA' 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	3 	DE. 	15 
LOCALIZACION. 	COSOLEACAOUESER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	EA-103 FECHA. 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD, ENFRIADOR DE LA SEGUNDA ;TAPA DE COMPRESION 
NUMERO DE UNIDADES 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	129.85 	ft"2 
TAMAÑO. 	 31.192 In ENVOLVENTE POR UNIDAD' 	UNA 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	129.85 	fin 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES, 	--- 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADQ AGUA DE ENFRIAMIENTO GAS DE SINTESIS FRESCO 
TOTAL ENTRADA Ilb/Hrl 51 401 9 

ERRADA SALIDA ENTRADA SILIDA 
LIQUIDO 	11b/Hrl 512600 926E0 I06 

GRAVEDAD ESPECIFICA 1 I I 
COND.TERMICA IBTU/HrftF) O. 
CALOR ESPEC. (Orli/1bn 1 1 
,VIOCCOIDAD 11b/11,11r1 1.9664 1.452 1 ,T6T 
PE110 .11111XCUEAR »Mili 18 18 

_
IB 

VAPOR 	11b/Hrl I 47120 149014 
CALOR LATENTE IBTU/IbFI esa 993 

. 	.TERMICA IBTU/HrFLF1 5.67.10"-2 3,10"-2 
C. MITU/11#1 3.5 3.5 

— 4.26•10".2 •• 	— 3;719,104 
1.971 	' DEIllep Ob/Ft."31 1 .692 

TDIPEKTURA (FI 03 120 231 ICO 
PR(EIN 11b/In"2) 75 65 IQ 111311 

PAGOS Ifia. 2 
CALDA DE PRESION 11b/In'21 PERMITIDA' 	10 	CALCULADA' 1.2 PERMITIDA' 3 	CALCULADAI U' 
iigp CORREGIDA (FI 42 
MEA TERMICA IBTU/Hrl 15379100 
Cef .TRANS.IBTU/Hrttin LIMPIO, 	559 	 SERVICIO, 	14 
Rd 1Hrf ItIF/13TUI 0,003 
PRESION DISEÑO 11b/b,"21 105 1 SSO 
TEMPERATURA DISENO (FI 140 	

r__ 	_____ NI  

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
esPficp)irono ENTRE MAMPARAS linb 	6,2 	%DE CORTE. 	25 	FLUJO. MUSA Y ABAJO 
No. TUBOS. irit 	0 int, Iinl, 	3/4 	Olffl. 12 	Loms,(n), 16 	ARREGLO. TRIANGULAR 15/16 
DI lin) ENVOLVENTE. 	31 
PESO HAZ DE TUBOS Ilbl, 	10745 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS. Ilbl 	11331 
NOTAS. ESQUEMA, 	e 

CODIGO'T .E,M.A. 

~1

In  

r 	a 
1 	4 	16 FI 
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cArnizo VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	4 	0E, 	15 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAOUEVER, CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	EA-104 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD. CONDENSADOR DE LA SEGUNDA ETAPA DE COMPRESIDN 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 	89 	Ft"2 
TAMAÑO, 	 21 	1/4410e fn ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	UNA 
TIPO. 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE. 	89 	Ft."2 
POSICION. 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	--- 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

F$ U100 CIRCULBDO AMONIACO ANHIDRO GAS DE SINTESIS FRESCO 
TOTAL ENTRADA 11b/Hr1 12098 1 430 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	Ilki/Nr1 128103 7223 10E 155 

9105131WESPICIFICA 0.55 0.55 1 1 
COILTERMICA (ITU/Arftri 0,29 0.29 --1:792 0,34e 
CALOR Me& lITIJ/INF1 I .5 I .5 1 1 
V1E431510 11A/71*/ 0.29 0.267 1.767 2.42 
PESO ILECULAR Obiliamoll 17.03 1/.03 10 I O 

VARIO 111)/Nr1 5675 I 41:61 4 140765 
'C1.014 LATENTE druilbn RO ED 940 
cato,Tiratial 111T0/14.fLF1 1,399.10'•2 313'2 2.30110'2 

1 , 	.111311/11F1 0.5 3,5 3.49 
4 	Itrkaltirl 2.42.1 C7-2 3 .703,1 17.2 3.01 ni 0••2 
I' 	I I 	I iiiim,.* 0.9165 1 .W1 2.006 
31 i 	ROM W1 50 69 100 75 

INIESION 11b/in11 126 124 1400 1396 
144. ZOO; 2 
CAMA KINE121:4$ 11b/in13 PERMITIDA, 	2 CALCULADA, 0.1 p£111117100. 	2 CALCULADA, 0.4 
IVO 01111511114 FI 23.3 

L¥F
11111,1/14.1 31:41 OIL-- 

& 	• 91W11.1,1 LIMPIO, 	165 	 SERVICIO, 	145 
Rdillén" ' 	* 	- ' 	o.oco 
rasa 	2WIn'a 156 sic 
T.11,03PTIMIM tri 115 1

I 
92 

CON3TRUCCION POR ENVOLVENTE 
EME 11111PA1115 SI& 	4.5 	7.0E CORTE, 	O 	FULIO, M'ir Y 1141,110 

,91474firal 	O mit , Hal. 3/4 	1116.12 	LONG Irth 16 	ARIMOI TRIANDIXOR Un 
DI 1W DIVOLVINTE& 	a 1 /4 
PIDO IR 11( 110120 ab) 	alle 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ OE TINOS. 1161 	4350 
NOTAS, ESQUEMA, 

C001601T.E,11.11. 

1/4 in 

i______L'' 16n„ 
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C AP I 1-15 O VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	5 	DE, 	15 
LOOLIZACION, 	COSOLEACAGUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAU JIE LA UNIDAD. 	0'105 AB FECHA. 	1996 

DE LA UNIDAD. ENFRIADOR DE GAS DE SINTESIS ,KR_VICID 
HUIDO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 	293.2 	tr2 
TOMID. 	 3541a In ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	DOS 
TIPO 	 AEU 	 . SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	146,6 	11'2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	PARALELO 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

,FLUJDO CIRCULADO AGUA DE ENFRIAMIENTO GAS DE SINTESIS MAS RECIRC,.LACION 
TOTAL ENTRADA (1b/Hrl 340.114 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALTA 
LIDIADO 	1113/Hrl 346184 346184 

GRAVEI3ADIVECIEICA 1 I _ . 	.. 
CIRALTEREA JeTU/Hrrtn 0.3E8 0.372 
CALgmEIPEC. IIITU/WF1 1 1 
VIRC09IDA9 11b/FIHr) I .984 1.452 
PESO!~ tliiltluall, 18 18 

V 	(1b/Nr1 391095 307996 
CALOR LIITEITE IITU/IVI 
CONO. 	DITU/NrFIFI 3,12•10^.2 	I 3.24410r-E 
411011911/C, IITU/1111 2.4 2.4 
VE~A0 11b/rttfrl 33 5.17-e 3,134•10"-e 
mates Oh/n•3 4,33 4.53 
1129IMPh Irl OD Ial 142 I lo 
Pomo 1144/1n"21 I 65 	, 2145 2043 
lip•Illet 2 
shata PRES» 1117/1n•21 PERMITIDA. ID CALCULADA. 	O. PERMITIDA, 	2 	CALCULADA, 0.2 
Ing MIMO WI 

TRUCA OITU/Hrl LIMO 
.11.14111.111TU/NftlF1 F LltPIO, 	337 	 SERVICIOS . 

ii IfirttlF/FUI 0,033 
105 	 I 	 1575 IXEIM 11/Ira) 

TURA DAÑO In 170 	 1 	 I X 
CONSTRUCCION POR _ENVOLVENTE 

gsmannicro ENTRE tinremms lInli 	8.11 	XX CORTE, 	e 	FLUJO, Will Y MAJO 
No, TUSOS. 1066 	O en. hl' 	3/4 	Ilig, le 	tome .(rti. 	16 	MIEL& TRIANGULAR 15/16 in 
DI hl ENVOLVENTE, 
,IX10 HAZ X T(4109 11b). 	13%1 	 PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS, (1131 111111 
NOTAS. ESQUEMA, 

C00160, T . E . M. N . o 	 ii 

■ IIII=. In 

O 	9 

4' 	un 	J 
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cAPrrno VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	6 	DE. 	I 5 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAOUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	EA-I 06 FECHA, 	/ 	513 
SERVICIO DE LA LAIIDAO. PRIMER ENFRIADOR REFRIGERANTE DE AMONIACO 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	¿63.4 	fin 
TAMAÑO, 	 390 92 In ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	UNA 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE. 	163.4 	fl'2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES, 	«- 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AMONIACO ANHIDRO 
TOTAL ENTRADA 11t7/NrI 51 IOT I 42620 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	11b/Hrl 33721 1 tes 121T 

GRAVEDAD ESPECIFICA 0.55 0.55 0.55 
COND.TERMICA 1BTU/Hrf [FI 0.29 0.29 0.29 
CALOR ESPEC. 15TU/111F1 I .5 I .5 I 	5 
VISCOSIDAD 116/f tHrl 0.242 0,2904 O. a662 

?fa ISLICJILAR '11/11olsoll " 	' 	- •IT 17.03  
VAPOR Ilb/Hrl 51/107 4T5286 a 393 

CALOR LATENTE IIITU/lbfl 490 500 
SOPO. TROICA IIITU/Hrf tn 0.0324 2.16341T-2 1.39941CP-2 
CAIWRIPZ, 19TU/IbFI 2.4 2.41 0.5 
VISCO5IDA0-11b/ftlIrl 3.291411r-2 • 2.11141T-2 e Ah 0.-e 	• 
inigreliglif t *3  i 4.663 4,94T 0.9165 
TEMPERATURA (FI 110 1.9 
POR> q/In*El e940 	1 Ene 1s us 	' 
„No. PASOS 
COR OE MON Ilb/In^21 PERMITIDA 2 	CALCULADA' 0.1 PERMITIDA' 	5 	CALCULADA 	04 
JATA CilliNge (FI 29.25 
CAREA TERMA (TU/11r1 1=703 
COEF.TRANSITU/Srtt.^2F1 L'APIO' 	2490 	 SERVICIO' 	VS 
Ad 114rEtlf/IITUI 
PRESION DISEÑO Illilin^21 3234 
TEMPERATURA DISEÑO IFI 160 	 119 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE  
EsPAculawro ENTRE MAMPARAS IInL 	9.75 	%E CORTE, 	25 	FLUJO' AY ABAJO 
No, TUES1 	I I 	"4 O lig, finli 	3/4 	altat 	12 	Lopas .(rti4 6 	ARREGLOI MIPS, 1 1  
Di 11n1 ENVOLVENTE' 	39 
PESO MAI OE TU1105 Ubh 	I36 	PESO ENVIVENTE Y su DE TUROS, 11b1 	Itra 
NOTAS, ESQUEMA, 

C0D160,T.E.M.A.  

+ 	16 rt 	 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	7 	DE, 	15 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAQUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	EA.i (I' AB FECHA, 	1956  
SERVICIO DE LA UNIDAD, SEGUNDO ENFRIADOR REFRIGERANTE DE AMONIACO 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	387.4 	II/ 
TAMAÑO, 	 37.240 In ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	DOS 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	193.7 	fin 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES, 	PARALELO 	-1 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AMONIACO ANHIDRO 
TOTAL ENTRADA flb/Hr1 e5s0o3.5 Twe 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	11b/Hrl (6e60.5 22904 79688 49407 

GRAVEDAD ISPECIFICA 0.55 0.57 0.58 0.58 
CONJI.TERMICA IBTU/HrfIF) 0,29 0.29 0.29 0.29 
CALOR ESPEC, 18T1.1/1bn 1.5 1.5 1.5 1 ,5 
VISCOSIDAD Ilii/7114r1 0.242 0.3380 0,3E3 0,361 
PIM IIDLICLUI nbillmoll f 1 	- 	- I T 17 , 03 

VAPOR 11b/Hrl 2381 43 233739.5 azy 
CALOR LATENTE IITU/1/3F1 4) 510 530 
cap.TERnicA fliTU/Hrrif I 2 .1 413•10*-2 1 .688.1 T-2 1 Aso cr-2 
CALOR ESPEC. ISTU/11hF1 2.44 2,49 0.5 
yliCCEDAII Ilb/filirl- • • • • ... vi I .10'2 • 2:61 40 0.-2 • .e.t.n>10*-2 
U lmo (l ova 4.947 5,439 0.546 
TEMPERATURA (F1 79 E 32 le 
muy wifin.a elts eee3 62 60 
h.. MOS 2 
wo a PRESION llb/ir."2.) PERMITIDA. 2 	CALCULADA. 0.2 PERMITIDA. 	2 	CALCULADA. 	0.2 
Mg COME» (FI 23.] 
PIRRA TERMA IITU/Hrl 45.  

__. 
1 6D 	 O 

car,TRANLITU/Iirt"Wl LIMPIO, 	91E1 	 SERVICIO, 	249 
Ad 114rfl'Ef /eTU) 0.033 
PRESION DISENO (16/..,1"21 321 8 W 
TEMPERATURA oteo° in 129 e 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACiAnICNT0 ENTRE MAMPARAS 11.11, 	7.4 	2pg merz 	zS 	FLUJO. New Y MAJO • 
No. rulos, L 	o .*t,  Onl. 	3/4 	ibis, 12 	1014.1711.  PD 	AROW.9.13, TRINIGULAR I5/16 in  
01 11.11 ENVOLVENTE. 	37 
PERO HAZ DE TUROS 11b1, 	19608 	PESO ENVOLANTE Y HA; DE TUBOS. (191 _ffloe 
NOTAS, ESQUEMA, 	f 	 11,  

C0011,T,E,11.A.  

1rt 

.1 	eo ft 	I 
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cAprruLa VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	8 	DE, 	15 
LOCALIZAC1ON, 	COSOLEACAOUE,VER. CONTRATO No., 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	EA•I08 AB FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD. TERCER ENFRIADOR REFRIGERANTE DE AMONIACO 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR upan 	293.2 	rr2 
TAMAÑO. 	 35.192 in ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	DOS 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	146.5 	FUT 
POSIC1ON, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES: 	PARALELO 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AMONIACO ANHIDRO 
TOTAL ENTRADA IIb/Hrl 25 .5 55170  

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	11b/Hrl 229)4 25677 55110 35860.5 

GRAVEDAD ESPECIFICA 0.55 0.58 0.59 0,59 
COND.TERMICA (BTU/HrFLFI 0.29 0.29 0.22 0.22 
CALOR ESPEC. 03TU/IF1 1.5 I .5 1.5 1.5 
VISCOSIDAD IIb/ftHrl 0.33E8 0.411 4 0,484 0.484 
PESO ISLUILAR 111171bnoll f 7.- 	' 	' " t r 	' I 7.03 I T.03 

VAPOR 	118/14r1 233099.5 230326.5 19309.5 
CALOR LATENTE IIITU/IbF1 510 550 560 
PilLIERNSA IIITU/Nrrtfl 1 ,666.10".2 6.812.1 0^-2 1.18.10**-2 
CALOR Críe. leTlil(bF1 2,49 2.49 0.5 
vtgrapee elilf tli+ 	• • ..2:614.10"-2 • ' 1-51 7•1 0'2 • • 2.051.10"•2 
DIfflIgAD 116/11,^3) 5.439 5.842 0,3321 
TEIIPIRATURA TI 42 13 0 0 
PRESION 1112/1n^2.1 2920 2918 30 28 
No, PASOS 2 
CAIGA a PRESION 6b/In'2J PERMITIDA' 2 	CALCULADA' 0.1 PERMITIDA' 	2 	CALCULADA' 	0.1 
111111 CORREGIDA (FI 24 73 
CeGA TERIIICA IBTU/Hr/ 1 1 2130330 
Cgr,TRANS.IDTU/Hrft"2F1 LIMPIO' 	1Q66 	 SERVICIO' 	205 
Rd 114rfl"Pf/STUI 0.064 
PRESION DISEÑO flb/in^21 £2 
TEMPERATURA DISEÑO (FI ge 50 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS HM' 	7 	%DE CORTE' 	25 	FLUJO, -ARRIMA Y MAJO 
No, TUBOS'i ad 	o .4, (1,1, 	3/4 	SUS, 12 	LIS ,1111, 	16 	MULO, 'M'INSULAR 15/161 
j)I DM ENIKYFAIS' I 	35 
PESO HAZ DE TUSOS flbh 	17161 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ PE TU1051 Db; 	46el 
NOTAS' ESQUEMA: 	+ 

C00160 T .E.M.A . 

In 

4 	16 ft 1 
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cApnu.o VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	9 	DE, 	15 
LOCALIZACION. 	COSOLEACAQUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	EA•I09_A8 FECHA. 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD. INTERCAMBIAOOR OE PROCESO 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	387,4 	rt'2 
TAMAÑO. 	 374240 In ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	DOS 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: 	193.7 	11'2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES, 	PARALELO 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS SIN AMONIACO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION 
TOTAL ENTRADA (16/Hr1 311538 l 4 5 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	Ilb/Hrl 1 4626 

GRAVEDAD ESPECIFICA 0.58 
COND,TERNICA 18TU/HrFtFI 0.29 
CALOR ESPEC, IBTU/IbFI 1.5 
VI5COSIDAO 11b/f tHrl 0.4111 
PESO 1OLICIMR 182/I6mo0 

. _ 	. 
(7 	' 	' 

VAPOR 	(lb/Hrl ::.36538 136518 143994.5 129368.5 
CALOR LATENTE 18TU/16F1 460 550 
CONO , TERMICA IEITU/IirrtF1 2.896410'-2 1.745.10'•2 3.2441T-2 6.812d 0^-2 
CALAR ESPEC, IBTU/IbF1 2.52 2,47 2.4 2.49 
VISEMAD 1117/FtHrl 2.44441 O' -2 2.68611 0r-2 3.294410..2 2.61400'•2 
ORM (1/71^3) 5.261 4.494 4,663 5.897 
INMATURA IFI •1O 60 110 I0 
PRESION (1b/In11 2940 2935 2940 Me 
Ha. PASOS 2 
CALDA DE PRESION 11b/in"2.1 PERMITIDA, 5 CALCULADA. 	4,2 PERMITIDA, 2 CALCULADA. 	0.1 
LMTD CORREGIDA IF1 32.74 
CARGA TERMICA 113111/Hr1 201 T11 50 
COEF.TRANS.IBTU/Hrit'2F1 LIMPIO. 	3152 	 SERVICIO. 	153 
Rd 11471,1178TUI 0.007 
PRESION DISEÑO 116/in"21 3234 3234 
TEMPERATURA DISEÑO IF1 1I0 160 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS Onl, 	7.4 	Z.DE CaRTfiL 	25 	RIP ARARA Y 41,10 
No. TUBOS, 	1200 	O .4. 114 	3/4 	814. I8 	LONi.11111 gp 	mit& TRIANGULAR 15/16 In 
DI (In) ENVIIVENT. 	37 
PESO HAZ a TUBOS Ilbli 	9624 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE nen, (1111 	1040 
NOTAS, ESQUEMA. 4 	 + 

il CODIGO T.E tI,A. 

Mil  

1--- 	
20 Ft 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	10 	DE, 	15 
LOCALIZAC1ON. 	COSOLEACAQUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	EA-110 FECHA, 	19% 
SERVICIO DE LA UNIDAD. REFRIGERANTE DE AMONIACO DE BAJA TEMPERATURA 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 	204.2 	Fin 
TAMAÑO, 	 39.240 in ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	UNA 
TIPO. 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE? 	204.2 	Fin 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	•-• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AMONIACO ANHIDRO 
TOTAL ENTRADA Ilio/Hr1 799996 100500 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
k 	LIQUIDO 	Ilb/Hrl 60606 84420 100800 6954:4 
GRAVEDAD ESPECIFICA 0.59 0.60 0.61 0,61 
COND.TERMICA faTU/HrFt.F1 0.29 0.29 0.29 0.29 
CALOR ESPEC. 191U/IbF1 I .5 1.5 I .5 I .5 
VISCOSIDAD 1111/11}11 0.4114 0.481 0.5809 0,5208 
PESA FIOLICUIfill di/Ibmol 1 r 7 ' 	' 	' " I7.03 1T;03` 	' ' 

VAPOR 	11b/Hr) 719390 715575 ---1256 
CALOR LATENTE IBTU/IbF) 550 560 570 
CONO , TERMA 18111/11rf tFI 6.24 2410"•2 3.054410"•2 1 .097•10^-2 
CALOR ESPEC. IBTU/IbFI 2,49 2.54 0.5 
VISCOSIDAD «bit tHrl..••• • 2 .51741T-2 2;444410'-2 • • '1 ;936410"-2 	• 
DENSIDAD tlb/Ft^31 5.646 6.12 0.17 
TEIURATURA IFI 12 -6 -a -28 
PRESIDA 11b/11"2.1 2924 292 15 13 
Ye. PASOS 2 
cftio DE PRESION llb/m^21 PERMITIDA.2 	CALCULADA' 0.9 PERMITIDA' 	2 	CALCULADA' 	0.1 
OTO CORREGIDA Di 30.1 
CIMA TERMICA ISTU/Hrl 1' 	 
CIE.TRANS.UITU/1111^2F1 LIMPIO. 	1 44 	 SERVICIO'133 
Rd IHrftlF/BTUI 0.0006 
PRESION DISEÑO flh/1n•21 2216 75 
TEMPERATURA DISEÑO 1F1 62 22 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS Onli 7.6 	XIX CORTE' 	25 	FLUJO' taus Y ABAJO 
No, TUBOS, IV 	D ext. 04 	3/4 	114G, 	12 	LOW.1111. ZD 	ARIIrjj.0. TRIANDIAR 15)16 Ir 
Qi hl ENVOLVENTE. 	39 
PESO HAZ DE TUBOS Oh 	21732 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TIMM tlb) 	22653 
NOTAS' ESQUEMA' 	t 	 é 

CODIGO.T.E.M.A. 
1 

T 	+ 	20 Ft 	1 
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CAPITULA VIII 

HOJA DE DATOS-DE PROCESO PARA CAMDIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	11 	DE, 	15 
LOCALIZACION, 	COSOLEACIVAIE,VER. S.plilTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD' 	EA•111 FgHft. 1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD, PRECALENTADOR DE CARGA DEL CONVERTIDOR DE SINTESIS 
NL11ERO DE UNIDADES. 	UNA SUPERFICIE POR UNligli 	15(L,4 	11"2 
TAMAÑO. 	 55.12.524 In ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	UNA 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE 	150.4 	Ft^2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	••• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO EFLUENTE DEL CONVERTIDOR GAS DI SINTESIS 
TOTAL ENTRADA 11b/Hrl 674T50 673012 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
CIOUIDO 	115/14r1 

GRAVEDAD ESPECIFICA 
COND,TERMICA t9TU/Hrf 1,F1 
CALOR ESPEC. glyytbri 
VISCOSIDAD 11b/fkirl 
PES0'110LECILOR lb/11mM ' -- 	• • • "•'' - . 

VAPOR 11b/Nr1 614/50 674750 rus 573)76 
LATENTE IBTU/IbFl haOR -1 

.TERMICA 10TU/HrFtF1 „CONO 4 .696•1 0".2 2.761.1O'•2 2.5F3.10"-2 5,39.10'•2 
CALOR MEC. lITIWOIFI 2.32 2.3 2.55 2.51 
VIICOSOAO, 411/F1,Hrl 	• . • • -3.295.10%2 .- , 41164.11:0-2 • •• 1,194.10t2 — -2 Al re.to,-0 
W811301) llb/FL'Il 3.56 4.919 	' 4.59 1,379 

(FI ,TEIRACRATURA V III Al el 
PRESIDA 11b/In'23 2985 2919 3148 346 
No, PASOS a 
CALDA OE PRESIDA 11b/In'E1putiinco. to CALCULADA. 6 "ERIIITIDAi 10 	CALCULADA. 	0,3 

CORREGIDA In rLATI2 
rid/4000 CAMA TERM1C1 ISTU/Hr1 

COEF.TRANS,ITU/HrTt"Pf 1 LIMP101 	 SERVICIO, 	636 
Rd Mirrt"1/7911.11 0.0031, 
PRESION ORNO Ilb/In'2I Er IP  TEMPERATURA DISEÑO (FI 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAIDENTO ENTRE MAMPARAS linle 	11 	20E CORTEZ 	e 	FLUJO  tleir Y 01M10 
No, TUBOS, 	SIED 	O en. lin), 	1/2 	0VGI 18 	LONSAFtle 	2 	',REGIA, TRVitilaRlt 11/14 Ir 
DI lin' ENVOLVENTE. 	56.12 
PESO HAZ DE 11 OS 116), 	670110 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS, 1110 	19464 
NOTAS. ESQUEMA, e 	 a COD1GOIT.E.ILA . 

i MI ¥.12 in 

II 	II 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	12 	DE. 	I5 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAOUE,VER. CONTRATO No., 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	0.11 2 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD, INTEROMBIADOR DE CALOR TEL CONVERTIDOR DE SINTESIS 
NUMERO DE UNIDADES, 	um SUPERFICIE POR UNIDAD. 	224.6 	11, 2 
TAMAÑO, 	 334284 In ENVOLVENTE POR UNIDAD, 	UNA 
TIPO, 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE' 	224.6 	ft"2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	-- 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO ALIMENTACION AL CONVERTIDOR EFLUENTE DEL CONVERTIDOR 
TOTAL ENTRADA (1b/Hrl 6'. es 674750 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	(1b/Hr) 

GRAVEDAD ESPECIFICA 
COND.TERMICA IRTU/HrFIF1 
CALOR ESPEC. IBTWIbFI --, 
VISCOSIDAD 111/f 1,Hrl 
PESO .MOLICULIIRIVIloolol) 

. . 	.... 	... 

VAPOR 	1115/14r1 655600 655500 674750 E74750 
CALOR LATENTE 113TU/IbF1 
COND.TERMICA IBTU/HrFLFI 5 380410"-D 13.43410'.2 11.91410'-2 9.307.10*-2 
CALOR ESPEC, IBTU/18F1 2.58 2.31 2.56 2.33 
VISCOSIDAD-11b/f tHri• . - •2.61T.1 04-2 ' 	5.05410'-2 4,98410^-2 , 	4.45341er-2 

IDENS1DAD ((b/al( 3.379 2,0 3,4 2.701 
TEMPERATURA (F1 264 750 918 583 
PRESION 118/10^21 3070 3038 31735 XX) 
ils, PASOS 
IDA DE PRESION llbAn"2.1 PERMITIDA. 10 	CALCULADA. 	32 PERMITIDA. 	10 	CALCULADA. 0,5 

O CORREGIDA IF1 227,24 
TERMICA IBTU/Hr) 187200000 

rIPEF.TRANS.(BTU/HrEr2F1 LIMPIO, 	61T 	 SERVICIO' 	143 
Rd (Hrft,"2F/BT1/1 0.005 
PRESION DISEÑO Iliohn"21 3377 3306 
TEMPERATURA DISEÑO (FI 825 1010 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS 1101. 	9 	%DE CORTE. 	25 	FLUJO. 	ARRIBA Y ABAJO 
No. TUBOS. 	1330 	O en 	hl, 	3/4 	BVG. (2 	LONG .1F1,11 	22 	ARREGLO. 	TRIANGULAR 15/16 ir 
Di hl ENVOLVENTE' 	39 
PESO HAZ DE TUBOS (lb), 	23905 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS, 1113) 	24918 
NOTAS, ESQUEMA, 	t 	 1 

CODIGO.T .E , ti , A 

ILD311n 

e 
	22 ft 	 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	13 	DE, 	15 
LOCALIZACION. 	COSOLEACADUE,VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	EA-113 AB FECHA. 	19% 
SERVICIO TE LA IMITAD, ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL REACTOR 
NUMERO DE UNIDADES. 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 	816.8 	11'2 
TAMAÑO. 	 394480 tr. ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	DOS 
TIPO. 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 	409.4 	Ft'2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	PARALELO 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO AGUA PARA CALDERA EFLUENTE DEL CONVERTIDOR 
TOTAL ENTRADA 116/Hrl 227546 674450 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	1Ib/Hrl 227546 227546 

GRAVEDAD ESPECIFICA 0.88 0,85 
,COND.TERMICA IIITU/HrFtF1 0.4D2 0,391 
CALOR ESPEC. IBTU/113FI 1 	.10 1.07 
VISCOSIDAD 11b/FtHrl 0,5868 0.2286 
PESO .MOLECULAR Ilb/Ibmall 18 18 . _ 

VAP_QR 	11b/Hrl I 674750 674750 
CALOR LATENTE IBTU/IbFI 
COND.TERMICA IBTU/HrFt.F) 9.307410'-2 4 .68841 T'a 
CALO fjPEC , 18T11/16F1 2,33 2.32 
%TOMAD 14b/EtHrl. • - . 	.. 	_ .... 	.. 4.153'( 0"-2 • ..4.111101aw- 
OESSIDAD 116/71.'31 2.701 3,566 
~TURA in en 548 
PRESIDA 11b/In^21 3116 3114 

5307 
1515 

NO , POSOS 2 
SOR DE PRESION Ilb/In'21 PERMITIDA. 2 	_CALCULADA. 0.6 PERMITIDA. 	2 	CALCULADIV 	0,2 
Lig CORREGIDA in 
CARGA TERMICA ItiTU/Hr1 04/M0 
COEF.TRA149.111TU/HrFt'al LIMPIO. 	41T 	 SERVICIO. 
Rd IHrf 1,^2F/ITU1 0.001 
PREFON DISEÑO 11b/lo"2/ X438 
TEMPERATURA DISENO (FI l ir 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
EsPAcuoliwro ENTRE MAMPARAS Dnlr 	7.8 	;IDE CORTE. 	25 	FLUJO. Anal Y MAJO 
No. TUBOS. 1 313 	D ext. (lob 	3/4 	1511. 	12 	LONG.(Ftla 	40 	ARREGLO' TRIA/IGULIN 15/161. 

PE
hl ENVOLVENTE. 	 39 
SO toa DE TUBOS 11bI. 	43464 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUSOS. Ilbl 	4930T 

NOTAS, ESQUEMA. 	1 	
‘ 

CODIGO.T.E.M.A. 
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cApnInjmn 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	14 	DE. 	15 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAQUE VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	9.111 FECHA. 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD, SEGUNDO ENFRIADOR DEL GAS DE PURGA 
NUMERO DE UNIDADES. 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 	63.9 	fl."2 

TAMAÑO. 	 1 5 1 /4.192 In ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	UNA 
TIPO. 	 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE. 	63.9 	Ft^2 
POSICION, 	 HORIZONTAL , ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	-- 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ENVOLVENTE TUBOS 

FLUIDO CIRCULADO AMONIACO ANHIDRO GAS DE PURGA 
TOTAL ENTRADA 11b/Hrl 63 13538  

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	116/11-1 3763 3:1 1 T64 

GRAVEDAD ESPECIFICA 059 0.59 0.59 
COND.TERMICA IBTU/HrTlF) 0.29 0.29 0.29 
CALOR ESPEC. IBTU/IbFI 1 .5 1 .5 1 .5 
VISCOSIDAD 1111/11,Hrl 0.484 0.484 0.4235 
PESO 	DLICULAR 11b/Ibmoll 11.03 ' 17,03 	- 

VAPOR 	llb/Hr1 3462 1515 11144 
CALOR LATENTE 113T11/1111 560 550 
COND.TERMICA IBTU/HrFIF1 I 1 801 0^-2 2.70 tal 0".2 6. T32.1 Ir-2 
CALOR ESPEC. IBTU/IbFI 0.5 2.498 2.462 
VISCOSIDAD 11b/Ftlirl 2:057110'•2 4 .361 el 0"-2 ' 	e.sesiitcr.a 
DENSIDAD 11b/Ft'31 0,116 5,991 6.315 
TEMPERATURA (FI O O 1E0 9 
PRESION 11b/In'21 30 20 2965 2963 
No. PASOS 2 
,CAIDA DE PRESION 11b/In'21 PERMITIDA, 	2 	CALCULADA. 	0.1 PERMITIDA. 	2 	CALCULADA. 	0.1 
LED CORREGIDA IF1 38.57 
2116A TERMICA 03TU/Hrl 2000030 
COEF .TRANS,IBTU/Hrtrli LIMPIO. 	ICC 	 SERVICIO. 	60 
Rd 11111"2F/BTU) 0.0E 
PRESION DISEÑO %Mil 75 3262 
TEMPERATURA DISENO In SO —1S0 

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE 
ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS hl. 	3,05 	%DE CORTE, 	25 	FLUJO. 	ARRIBA :Y ABAJO 
No. TUBOS. 	138 	D ext . IlnIL. 	3/4 	HG. 	12 	LONG .1Ft 1. 	16 	ARREGLO, 	T • [ANGULAR 1 in 
DI lin) ENVOLVENTE. 	151 /4 
PESO HAZ DE TUBOS Ilbl. 	1 804 	PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS. Obl 	2092 
NOTAS, 	 IESOUEMA. 	t 	 4 

CODIGO.T.E.M.A. 

1/4 In 

t 	4 	16 rt 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR 
PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	I5 	DE. 	I5 
LOCALIZACION. 	COSOLEACAOUE,VER • CONTRATO No,. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	E9•101 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD. PRIMER ENFRIADOR DE GAS OE PURGA 
NUMERO DE UNIDADES. 	UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 	50.3 	11'2 
TAMAÑO, 	 3/2 • 192 In ENVOLVENTE POR UNIDAD. 	-•• 
TIPO. 	 DOBLE TUBO SUPERFICIE POR ENVOLVENTE. 	•-• 	11'2 
POSICION, 	 HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES. 	• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
ANULO TUBO 

RUIDO CIRCULADO FLASH GAS GAS DE PURGA 
TOTN, INTRADA 11b/Hrl (0173 13508 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 
LIQUIDO 	Ob/Hrl 

GRAVEDAD ESPECIFICA 
CDNITERMICA IBTU/HrFtn 1 
CALOR ESPEC. IBTU/IbF1 
VISCOSIDAD_ 1Ib/ftHrl 

PESO MOLECULAR.11511brull •  
. 	...... 	... 

VAPOR 	Ilb/Hrl 10773 10773 1 3508 13508 
CALOR LATENTE IBTU/IbF1 
COND.TERMICA 18TU/HrFtF1 0.1179 0.0,91 0.0316 0.0316 
CALOR ESPEC. (13TU/IbF1 2.52 2.55 2.3 2.3 
VI§EQEDAD 11b/ftHrl • 	.. 2. 71 «10.-2 • - cosi CP•2 • 3,313.10^-2 • 1.TI Al 0*-2 
DERS 	AD Ob/Ft.."31 4.969 5.097 5.452 5.290 
Tzi• 2- ATURA (FI -10 2 110 100 
PRESION (111/14^21 2945 2938 2975 1473 
»I PASOS 
CU> OE PRESION 11b/in'21 PERMITIDA, 	10 	CALCULADA, 7 	¡PERMITIDA, 2 	CALCULADA, 	1.6 
LOE CORREGIDA IFI 10539 
glifoR TERMICA 1BTU/Hrl 113428 
CCEF.TRANS.19TLI/Hrt t'U) LIMPIO. 	106 	 SERVICIO, 	60 
Rd tHrit'W/EITUI 0.0396 
PRESION DISEÑO Ilb/in"21 X40 3273 
TEMPERATURA DISEÑO (FI 2 I60 

CONSTREM ROR UVI /YENTE 
ESPICIAMIENTO ENTRE IIIMPAFIAS hl. 	--- 	%De CORTE, — 	FLUJO, -- 
Nd. TUSOS 	--- 	O ext. tinl. 	"' 	BYG, 	-- 	1.04.1111,  --- 	ARREGLO, 	--- 
Di Ord ENVOLVENTE, --- 
PESO HAZ DE TUBOS 11121, — 	 PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUSOS, (Ib) -- 
NOTAS, ESQUEMA, 

 

(~~~a/ 

) -. . 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES 

PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	1 	DEI 	5 
LOCALIZACION. 	COSOLEACAGUE, VER. CONTRATO No .1 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD. 	FA-1C1 FECHA. 	1996 
SERVICIO CE LA *MI 	TM( DE SEPARPCION DE LA PRIMERA ETAPA II COOPRESION 
MICRO DE MINES 	UNA 
POSICIC%-- • 	• - 	VERTICAL 	 . . 
TIPO CE FL:1100. 	GAS DE SINTESIS FRESCO 
FLUJO 1f 1."3/esql. 	37 	 CENSIDA0 116/11."3. 	1.060 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TERRERATIMA OE OPERACION 1F1( (00 nAKIIIA in 	(00 	0E80 (FI, (50 
PRESION ORM» 1111/111•21, 	740 MINA 116/1n^21 	740 	DISERO 11b/In'21 	814 
Lamo micerrE A TANGENTE. 16' 6' 
DIA111110. 	5' 61  CAPACIDAD TOTAL (Ft^31. 479 
NIVEL NORMAL 111. 	100 	NIVEL IVIXI110 Unl. 	144 	NIVEL IMMO HM. 6 
ALMA ALTO NIVEL Ord, 	 &ARIA BAJO NIVEL 04 	 RARO 114 6 
INTERIM. 01121111a_ ACIRO AL CARBON MOUT& CAD,  KM fli. WP4  
C.CIDOZON PONTE» CASCMN linh 	1/8 COMEOS PEMITiDA GIOCIAS Itn). 	1/8 
02111V1aNTO. 	110 RECUPOTIENTPARaffi. No 

BOQUILLAS 

si 

1-9 6*--1 

1,,,  

() 

16'`6' 

No. CANTU$U DIATI.ILMINAL ii 
1 1 1010 li 	3 

2 I 10 111  
3 1 12 In 
4 1 i  ID le SENVICiQ 

ANL 

( 

li 

NOM& 

s 
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cAprruLo VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES 

PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	2 	DE, 	5 
LOCAI 1ZACION, 	COSOLEACAQUE, VER. CONTRATO No 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	FA-102 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNIDAD, 	TANQUE DE SEPARACICN DE LA SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION 
NUMERO DE UNIDADES, 	UNA 
POSIC1014, • . 	 VERTICAL 
TIPO DE FLUIDO. 	GAS DE SINTESIS FRESCO 
FLUJO 171,^3/091. 	19.8 	 DENSIDAD 116/71:51. 	2.066 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 
TEMPERATURA DE OPERACION 'FI, 	46 	MAXIMA IF1. 46 	 DISEÑO 1F1. 	76 
PRESION OPERACION 11b/In"21, 	1400 	MAXIMA 11b/in"2.1 	1 400 	DISEÑO Ilb/in'21 	1540 
LONGITUD TANGENTE A TANGENTE, 	1,  
DIAMETRO. 	 r 	CAPACIDAD TOTAL Ift,"31. 987.8 
NIVEL NORMAL llni 	129 	NIVEL MAX MO lInl. 198 	 NIVEL MIMO lin). 6 
ALARMA ALTO NIVEL (in., 	 ALARMA BAJO NIVEL Iinl, 	 PARO Onli 	6 
MATERIAL CASCARON. ACERO AL CARBON 	MATERIAL CABEZAS, ACERO AL CARBON 
CORROSION PERMITIDA CASCARON linh 	1/8 	CORROSION PERMITIDA CABEZAS linl. 	1/8 
AISLAMIENTO, 	SI 	 RECUBRIMIENTO INTERNO. 	NO 

BOQUILLAS ESQUEMA, 

1— r -i 

aliki 

No. CANTIDAD DIAM.NOMINAL SERVICIO 
1 1 6 in ALMENTACION 
2 1 8 in SALIDA VAPOR 
3 1 8 In SALIDA LIQUIDO 
4 I 10 in SERVICIO 

i 

C) 

1111017  

01 

NOTAS. 
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CAPITULO ni 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES 

PLANTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA 	3 	DE, 	5 
LOCALIZACION, 	COSOLEACAOUE, VER . CONTRATO Na,, 	TESIS 
CLAVE DE LA UN!» 	FA-103 FECHA' 	1936 
SERVS» DE LATINIDAD* 	TaIllOR DE SEPARACION DE AMONIACO 

RO pc UNIDADESs 	UPO ,N 
"ZIS*.... 	VERTICAL 
TIPO DE FLUIDO. 	GAS OE SINTES1S 111S RECIRCULACION 
FLUJO IFL*3/soll, 	36.3 	 DENSIDAD 11b/1111, 	6.117 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TEMPERAIRAILOREARCION IF1$ 	á 	MARINA (FI, .10 	 DI S110 (FI, 40 
PRESIDID 	11b/In11, 	 MAXIM 116/1n11 	2E45 	DISEÑO 11b/Inl) 	374 
LONGITUD MENTE A TANGENTE! 1/1  
DIAIIETRO• 	6' 9 	 CAPACIDAD TOTAL 1f L`3, 	TOI 

NQINTAL'Iln), 	140 	' 	NjVa. MAXIM linl, 	I ID 	. 	NIVEL MININO OH, 6 ,IIIVII, 
!URNA ALTA EVEL link 	 ALARMA BAJO TOVEL Ilnli 	PIAD Iln), 6 
INTER" MCI» ACERO AL CARBON 	MATERIAL. MAS, ACERO ALCARION 
CORIOSION Pelle/IRA CAICANON 11n1, 	1/8 	aciiRDEN peignm eniczAs ik,), 	1 /e 
pISLAMIENTOI SI 	 RECIJIIIIIIENT3 2ITERMI 	NO 

BOQUILLAS ESOUERAI 

I/ 

l--6' 6*---I 

Gr 

Allk 

1 T 

o 

6' 

Kb CANTIDAD DIATIMIINAL 
1 I O In  

oBVTIL 

RIMO 
e 1 8 In 
3 I e In 

14 I I0 in SISE 

11111,  

,,, 

NOTAS. 

225 



CAPIII/L0 VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES 
PUNTA, 	 SECCION DE REACCION HOJA, 	1 	0E, 	5 
12CALIZACION, 	COSOLEACADUE, VER. CONTRATO Na.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	FA•I04 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LA UNID1O, 	SEGUNDO TIVIDOR DE SERARACION OE ANNIACO 
NOVO DE UNIDADES, 	UNA 
ROSICION,••• 	- 	HORIZONTAL 	-• . 	 .... 

TIPO DE FLUIDO, 	AMONIACO ANNUM/ 
FLUJO IFL^Ohtql, 	0.96 	 DENSIDAD 11b/f1^31, 37.26 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TEMPERAD& pE OPERACION IFI, 	-61 	MAXIM, 1F1, 	-8 	 DI%) (FI, 	42 
PRESOS OPERACION (Iblin'ait 	355 	MAXIMA 116/In"2/ 	5 OIS 	116/1n.̀ 2) 391 
mimo TANGENTE A TANGENTE. 13' 6' 
METRO' 4' 6' 	 CAPACIDAD TOTAL 111•311 
NIVU, NORMAL linh 	El 	• 	NIVEL MAXIM) linh 	42 	 NIVEL MININO hnh 6 
ALARMA ALT2 tII5. linh 	 ALARMA BAJO NIVEL 11n1, 	 PARC, 04 	6 

k MATERIAL CASCAN» ACERO AL CARSON 	MATERIAL CUEZAS, ACERO AL cm,» 
cotoso pammoA CASCARON (inli 	1 /8 	CORROSION PERMITIDA CASEZ11$ tinh 	I /8 
AL .MIENTO. II 	 RECUIRIMIENT) QUINO 	NO 

BOQUILLAS ESQUEMA. 

No. CANTIDAD DIAM,N£MINAL SERVICIO 
1 2 2/4 in fLIMENTAM . 	. 
2 1 1 	in 

r1 re0 3 I I 	in 
4 I 8 in SERVICIO 

, O O 

O 
, 	- 1111  

Ili 
1 

o .«, 

NOTAS. 
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CAPITULO VIII 

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES 

PLANTA. 	 SECCION DE REACCION HOJA. 	5 	DE. 	5 
LOCALIZACION. 	COSOLEACAGUE. VER. CONTRATO No.. 	TESIS 
CLAVE DE LA UNIDAD, 	FA-I05 FECHA, 	1996 
SERVICIO DE LAINIDAD, 	TINQUE SEPARADOR DE GAS DE PURGA 
NUI1RO DE UNIDADES, 	UNA 

.......... ............... .VERTICAL 	• 	• 	. 	• 
TIPO DE FLUIDO. 	GAS DE PURGA 
FLUJO Ifl.^3/segl. 	0.6 	 DENSIDAD 116/FL*31, 6.35 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TEIMATURALE_OPERACIDN IFII 	10 	11AXIMA IF1, .10 	0191 • IR 	4Q 
PAESI" 172CAACION 1)b/Nra. 	.56 	MAMA Ilbtin^21 2945 	• 	11b/In"21 	3240 
UN/1TM TAMO:11TE A TANGENTE' 	es«  
DIMETROI 1' 6' 	 CAPACIDAD TOTAL (rt'Oh 	12,4 

,..NWEL NORIIAL'Ilnl, 	12 	. 	NIVEL MAMAD lin), 	10 	• 	NIVEL MININO 04 6 
AkletgrUlinh 	 ALARMA 110.10 MIEL Iunli 	 PARO fin!, 6 

ACERO AL CANON 	NATfRIALCA1111/A$ ACERO AL CAUCIN 
ongozog Foral mei» 114 	I/11 	SON PERMITIDA CAIEZAS 111, 	1 /0 
NallalgOs SI 	 RECUIRMIEN11) INTER» 	No 

BOQUILLAS ESQUE1111 

f-1' 6'--i 

+-4 

állik 

o 

Me. , CANTIDAD MAN MOMINAL tOVICP 
,1 1 1 111 ~Ara 

Ala VAPOR 
11101ftjan 

E 1 1 in te 
1..3 1 _I 1/4  ny 
4 1 lir IZO 

nilir 

II 
,---- 

NOTAS, 
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HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COMPRESORES DE CUATRO ETAPAS 

RAM _SELCISH OE RENEIJON HOJA, 	1 OL 	1 
LO GNIMPYI CCIOLEAC~. CONTRATO • TESIS 

rE a Mi UMNI FECHA* lila 
LO 01115 COMIESCII X SINTESIS 

CONDICIONES DE PROCESO POR ETAPA 

SEGUNS1 ETNM 
IL11/0 COMM_IPIOO TESIS FRESCO TLUIOQ Ce1191111a0 Mi DE OTEES 

i,01111/SIVO/NO 	 VO 
FLUJO COMMIIII/Hrl unompl.trywor) 

CION 	 CIMA EWA: 

1/0/NO COMPOSIV _1:0111111VO 
SNID 

I4111 	1OD  

OES1101 ETA[  

az 

ETAPAM 
ElITILION 

e,1 

N 
TM (FI 

4.  
0. 

1111111111 

CAPITULO VIII 

NTES1S 	LO= WITAIRUM 	Llar SECOICULACION  
SIVOAIO alMloom COMINIVO •  

lato COM41,1111/tirl mos 	 UJO COI11NI.O11/14r1 	I  

CONDICIONES DE OPERACION POR ETAPA 

NOTAS1 
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IX CONCLUSIONES. 

- El amoniaco, objeto de estudio de la presente tesis, es un producto petroqunanco básico 

que en nuestro pais va tomando cada cha mayor importancia debido a que presenta una gran cantidad de 

aplicaciones siendo de éstas la que alcanza un alto grado de comercialización el de la elaboración de 

insumos agricolas. Se pudo observar que afortunadamente México logró, a partir de 1978, 

autosuficiencia en lo que serfiere a la producción de amoniaco, manteniendo una demanda interna 

satisfactoria y generando un ligero excedente para exportación. 

-13hicamente, los tres procesos para la obtención del amoniaco constan de los mismos 

puna, la difinacia entre ellos radica en la preparación del gas de síntesis y del tipo de materia prima 

empleada para tal efecto, ya que de ésta se obtiene el hidrógeno requerido, esa que la elección de una 

carga con respecto a otra ban sido enfocada hacia la que proporcione i mayor rendimiento de hidrógeno 

al más bajo precio posible. 

Los procesos antes mencionados y a partir de quienes se realizó la evaluación oca: 

Hicirójpno electrohtico; cuya materia prima es el agua a partir de la cual y por medio de un proceso 

electroquhnico se sepia obteniendo hidrógeno y oximmo de alta pureza, Oxidación parcial; cuya carga 

se besa principalmente en cartón o hidrocarburos pelada quienes son guillada con oxigeno pera con 

la posterior adición de vapor formar hidrógeno y monóxido de carbono, y ~te Refumación con 

vapor; donde se emplean hidrocarburo« hilero. o &ilumine vaporizáise que al naccioner con vapor 

produce el gas de síntesis. 

Del primer análisis que se realizó pant discriminar el tipo de proosao, seconiadeat la 

materia prima empleada ad cano su disponibilidad, dando Mita: agua para hidrógeno electrolitioo, 

contbustóleo para oxidación parcial y gas natural para reformación con vapor. Imnediatamente se 

descartó el empleo del primer proceso tan sólo por el elevado consumo de energia elédzica, ya que pare 
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* Reformacico con vapor de pa natural 	 336.09 

• Oxidación marjal de carbón 	 505,85 

• Oxidación parcial de combustóleo 	 408.90 

De catos valores se concluye que el producir amoniaco via reformación coa vapor del goa 

natural cuesta 17,80% menos que el producirlo vía oxidación parcial con combustóleo y 33.55% mime 

que el producirlo vía oxidación parcial con carbón. 

CONCLUSIONES 

producir 1 tonelada de amoniaco se requieren 8632 Kw-br. es por esto que este tipo de procesos abarra 

únicamente el 0.7% de la capacidad mundial de producción y es empleado en paises corno Noruega, 

Canadá y Egipto pues es aquí donde se encuentre la electricidad disponible a menor costo. 

Al realizar la discriminación para los otros dos procesos restantes, se consideró de igual 

forma que la materia prima se encontrara disponible en nuestro pais, analizando para ello tanto la 

producción corno las ventas internas del gas natural y del combustóleo no sólo en el presente, sino que se 

proyectó hasta el año 2018 debido a que se considere un tiempo razonable entre la puesta en operación 

de la planta y el tiempo de vida útil de la misma, de este estudio se observó que aún al incrementarse 

ligeramente las ventas del gas natural estas siempre quedarán cubiertas por su producción, no asi para el 

caso del combustóleo quien requiere más de lo que produce. 

Aunado a este análisis se desarrollaron dos más como factores determinantes para 

seleccionar aquél proceso que fuera adecuado, se compararon nuevamente pero ahora en base a 

consumos e inversiones estimadas para una planta comim que produce 330000 ton/d1a de amoniaco, 

obteniendose como resultados: 

Para completar esta comparación se realizó ten análisis de punto da equilibrio de los 

procesos involucrados, obteniéndose como resultados: 
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CONCLUSIONES 

a) El proceso de reformación con vapor do gas natural alcanzarla su punto de equilibrio a 

los 131 citas de operación de La planta, 

b) En el proceso de oxidación parcial del combustóleo, se empezarían a obtener ganancias 

alrededor de un año, es decir aproximadamente 335 días de haber puesto en operación la planta, 

tomando como base 330 días de operación de la misma. 

Por lo tanto, el proceso que posee las características económicas más adecuadas es el de 

reformación con vapor utilizando como materia prima gas natural. 

- Considerando ahora el proceso de reformación con vapor del gas natural, se analizaron 

tocha y cada una de as tecnologías tornando como base cinco tipos de análisis diferentes los cuales 

Únicamente involucren aspectos afamen al proceso tales como de tecnologías (es decir disponibilidad 

de información, comercialización, camero de secciona, etc.), de equipo (utilizando criterios como N de 

equipos, equipo albeo, disponibilidad, etc.), de pocero (critaioe genéricos como presión, temperatura, 

da reeccionee, eres de lailas resociones catalizador, etc.), ecológico (produce majoma ~M antes 

al sabina, ~miento de aúnenla, recielkie, etc.), margéneo (empleando criterios oomo integración 

ténnica tato del maneo ovino con olas planta, consumo de servicios auxilia" etc.). En base a los 

nadados °blandos e partir del total de los cinco anteriores, se observa que las tecnologías que 

coneiguienx las calificaciones mas alta fueron: 

Tecnología 	 puntuación 

• AMV Pnxess 	  111 

• M.W.Kellogg Co. 	  132 

• Pcitchard Co. 	  92 
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CONCLUSIONES 

Al agregar a los resultados anteriores el andlisis económico realizado, donde se 

consideraron tanto el factor de aceptación de Petera, como el factor de seis décimas se obtuvieron los 

siguientes resultados: 

Tecnología 	 factor de aceptación 

• AMV Procesa 	 0,486 

* M,W.Kellogg Co. 	  0,442 

* Pritcbard Co, 	 0.460 

Tecnologia 	 factor de 6 décimas 

SiToo 

• AMV Penecas 	 436.77 

• M.W.Kellogg Co. 	 430.83 

• Pritcherd Co 	 724.84 

Por lo tanto se concluye que la tecnologia mas aceptable ea la M.W. Kellogg, quedando 

romo una segtmda alientativa de eeleeción la AMV Procesa, ya que la tecnologia Pritchard Co. AMI 

cuando pareciera tener un aceptable factor de Petera y conviniere en cuento al aspecto tecnológico,. el 

factor de seis décimas, donde se involucran costos de materia prima y servicio* auxiliares, indica que se 

trata de un proceso altamente costoso, por lo cual queda eliminado inmediatamente. 

- Como se ha podido apreciar, una evaluación tecnológica se una herramienta muy útil 

para el desarrollo de un proceso, ya que a partir de ésta se puede (utilizando adecuados criterios) inferir o 

determinar si un proceso o tecnologia se encuentro lo suilciintecnente calificado per; llevan» a cabo, 

debido a que 90 analizan los aspectos mis importantes involucrados dentro del mismo. Esto no quiere 

decir que sea un factor determinante para la elección de un proceso, porque también debe de tomaste en 

cuenta que económicamente sea viable, ya que aún cuando ee cuente con un excelente pomo que 
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reúna las mejores características tanto del proceso, de tecnologia, ecológicas, energéticas, de seguridad, 

etc., si su análisis económico resulta muy elevado, muy probablemente éste proceso no pueda llevarse a 

van escala. 

- El alrimrP de la tesis fue más allá de lo esperado ya que se logró desarrollar u poco de 

Ingeniería Básica y presentar en perfil de la misma para una de las secciones más importantes de la 

planta; siendo ésta la sección de reacción; con ello se abarcó no sólo una evaluación tecnológica sino 

también el campo de la Ingeniería propiamente dicha. 



AM, paz el oigo dd Ose Neikkid Nti oe ces: 

3.3911E+7 

Q  	1,306E+5 Mn 

(49742 - 222.09) 

id es pribeen 330,000 tomiallo; 330 dlee/ello se deis: 

1 elle 	330 die 

1.306E+5 ton 	• 	ea 131 dime de opersti6a 

330,000 km 	1 dio 

Lo que indice (pie en ame de medio do de opemción )1 se Midden ~idee. 
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Loe cálculos del punto de equilibrio pueden llevarse a cabo algebraicamente mediante. 

F 

Mode; 

Q 	Ponlo de equilibrio en oemtided. 

F Colee fljoe en opere" 

P • Precio de mide pm medid. 

Caeos mrieldee por tieldet 
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Para el caso del Combustóleo: 

4.896E 

Q - 	= 3.333E+5 ton 

(497.62 - 350.31) 

si se producen 330,000 ton/alio; 330 dias/atto se tiene: 

1 atto 	330 días 

3.333E+5 ton * 
	

— 335 días de operación 

330,000 ton 	I atto 

Es decir, huta ligeramente puedo atio se °lite:When utilidades, 



TABLA X.2.1 CONSUMOS 

TECNOLOGIAS 

CONgUtiO AIIV /4 TOPSOg KELLOGG PRITCHARD UHDE 

SAS NATURAL 6.93E+6 7.00E4 6.30E+6 6.55E•6 6.90E +E 
0Coal/Ton1 

ENERCIA ELECTRICA 48 9 20 755 46 
fiCto-14r/Tonl 

VAPOR 0.450 0.60 0.450 0.450 0.450 
Ton/Ton) 

420 ENFRIAMIENTO 9.70 270 9.56 9.84 9.70 
m"3/Tonl 

IFII 1 .768 1 .768 1 .814 1 .722 1 .768 
+."3/Ton1 

h ~TE: 111~1 Proemio." 
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	11.1/.11/111t 

X.2 Análisis económico. 

Loe consumosh pera cada tecnologia son: 
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X.3 Programa para el cálculo de condensador de una mezcla con no condensables. 

"1**JCALCULO DE CONDEW3áDORE5 FARCIALES CON NO CONDENSABLES* 
7 RCh "COEFICIENTE hi (TUBOS)" 
4 PRINT "***CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE LOS TUBOS***" 
3 INPUT "i(No DE TUBOS=": Nt 
' INPUT '*No DE PASOS POR LOS TUBOS=": Np 

IN1UT "*AREA DE FLUJO POR TUBO=": At 
3 INFUT '1GASTO DEL FLUIDO 	Fi 
9 INPUT "*GASTO DEL FLUIDO CALIENTE..*: Wc 
10 INPUT "*DENSIDAD DEL FLUIDO FRIO.": D 

INPUT "*DIAMETRO INTERNO DEL TUBO."; Di 
12 INPUT "*DIÁMETRO EXTERNO DEL TUB0.*: DE 
13 INPUT "*DIAMETRO EQUIVALENTE (FIG 21)=": Deo 
14 INPUT 'LONGITUD DE LOS TUBOS=" 1 L. 
15 A= (Nt * At) / (144 * Np) 
lá Gt 	A 
17 V 	3t / (3500 * O) 
18 PRINT 'VELOCIDAD POR LOS TUDOS.*: V 
19 INPUT "*COEFICIENTE hio (FIG 25)=«; h. 
20 Hio = Hi * (Di / DE) 
21 FRINT "hio.": Hio 
22 INFUT **DIAMETRO DE LA CORAZA.": De 
23 INPUT "*CLARO.": CL 
24 INPUT "*ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS."; EM 
25 INPUT **PITCH.*: Pit 
26 INPUT **DENSIDAD DE LA MEZCLA="; DM 
27 INPUT "*DIFUSIVIDAD DEL VAPOR EN EL GAS."; Del) 
28 INPUT "*PRESION TOTAL DE ENTRADA DEL VAPOR."; Pt: Pt = (Pt + 14.7) 
29 INFUT "*MOLES DE VAPOR A LA ENTRADA.": M 
30 INPUT '*CUANTOS COMPONENTES CONFORMAN EL GAS.": N 
31 DIM G(N): Mg = O: DIN Y(N): MNC a 01 CPM = O: KM . 0::VM 
35 FOR I . 1 TO N 
40 PRINT "MOLES DEC GAS(*: I: ")=I: : INPUT G(I) 
45 Mg . Mg + G(I) 
30 NEXT 'I 
51 RE): "CALCULO DE PROPIEDADES DEL NO CONDENSABLE' 
32 PRINT "***CALCULO DE LAS PROPIEDADES DE LOS NI CONDENSABLES** 
55 MT . Mg + M: Yv M MT 
56 INPUT "*PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA."; P 
57 INPUT "*Cp DEL VAPOR="; Cpv 
58 INPUT **VISCOSIDAD DEL VAPOR."; Vy 
59 INPUT **K DEL VAPOR=". Kv 
60 INPUT "*PESO MOLECULAR DEL VAPOR."; PMv 
61 FOR I . 1 TO N 
65 Y(I) = G(I) / MT 
66 PRINT **Cp DEL COMPONENTE i(": I; ")."; : INPUT C(I) • 
67 FRINT **VISCOSIDAD DEL COMPONENTE i(*; I; ").*; t INPUT VIII) 
68 PRINT "*CONDUCTIVIDAD TERMICA DEL COMPONENTE i(!1 II ")'"O : INPUT K1W 
69 PRINT **PESO MOLECULAR DEL COMPONENTE i("; 1; ")"1") : INPUT Pa(I)
70 MNC = MNC + G(I) 
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IJrc = (Y:I? 	Prp,1 + 
72 ff - (F: * Wc1 	MT 

/5 ZZ 	PF' i N'u 	• 
74 VM = IY,I) * FA 	/ SI(U) + VM 

75 CP11 . 	K 	' CFM 
76 IM 	Y(D * s.i 
17 NEXT I 
73 W = (P / (VM k ('V 	(M 	mT))11 * 2.42 
30 PRINT "MOLES TOTALES.": MT: PRINT "MOLES DE NO CONDENSADLES="; MOC 
51 PRINT "VISCOSIDAD DE LOS NO CONDENSADLES."; SE 
12 PRINT "Ca DE LOS NG CONDENSADLES=": CPM 
03 PRINT "CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LOG NO CONDENSABLES="; KM 
85 REM "CALCULO DE PRESIONES DE VAPOR Y CARGA TERMICA" 
90 PRINT '1**CALCULO DE PRESIONES DE VAPOR Y CARGA TrIl¿A***" 
91 INPUT "*TEMPERATURA DE INICIO."; Ti 
94 INPUT "*INTERVALO DE TEMPERATURA="; T 
95 DT . Ti -T 
100 U . 	- 	 (TI + 4.5e,)> 
105 UU = 6.15717 - ,2147.46 	(T + 460)) 

118 Pvi . (10 " U) 	14.7: Pvt 	(10 	UU) 	14.7 
115 Pgi 	- Pm: Pgt = Pt - Pvt 
120 PRINT "alESION DE VAPOR AL INICIO."; Pvi 
125 PRINT "PRESION DE VAPOR AL INTERVALO."; Pvt 
130 PRINT "PRESION DEL GAS AL INICIO="; Pgi 
IS5 PRINT "PRESION DEL GAS AL INTERVALO="; Pgt 
140 REM *MOLES DE VAPOR A LA SALIDA Y MOLES DE CONDENSADO" 
142 PRINT "***CALCULO DE LAS MOLES DEL VAPOR A LA SALIDA Y 
145 Mit . Mg * (Fvt 	Pgt) 
150 Nct = M 	Mst 
156, PRINT "MOLES DE VAPOR REMANENTE AL FINAL DEL INTERVALO."; Mpt 
165 PRINT "MOLES DE VAPOR CONDENSADO AL INTERVALO.'1 Met 
usa PRINT "***CALCULO DE CALOR TOTAL EN EL INTERVALO***" 
170 INPUT "*CALOR LATENTE DE VAPORIZACION A LA TEMPERATURA DEL INTERVALO.i L 
175 Oc 	Mct * PMv t L t Cpv * DT * Mct * PMv 
180 Ovnc . lst 4 Pmv 4 Cpv * DT 
190 Og 	Wr.c * CPM * DT 
200 Ot = Oc * Ovnc * Og 
210 PRINT 'CALOR DE CONDENSACION EN EL INTERVALO="; Oc 
220 PRINT "CALOR DEL VAPOR NO CONDENSADO EN gt. INTERVALO.") Ovnc 
230 PRINT 'CALOR DE LOS NO CONDENSABLES EN EL INTERVALO="; Oy 

240 PRINT "CALOR TOTAL EN EL INTERVOL09"1 Ot 
250 REM "DETERMINACION DE U DT POR PRUEBA Y ERROR". 
260 PRINT ."***CALCULO DEL COEFICIENTE DE LA CORAZA PARA LA MEZCLA DE GAS %t'ENTRA:1W" 
120 A 	Ds K CL * (EM / (144 * Plt1) 
550 Gs Wc 1A 
340 Re = (G* * (Deo / 12)) / W 
350 PRINT "No DE REINOLDS="; Re 
160 INPUT "*Jh (FIG25).": 111.  
370 Pr = (((CPM 1 (M / MT) * Cp) * W) / (KM + (Kv * 	/ MT)))) " (1 / 3) 
100 He s Jh * (KM + (Kv * (M 	MT))) / (Deq / 12) * Pr 
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370 Dr 	((‹CFM ( 1M , MT) 4 (p) t (1) / (KM 4 (h. 	1M I AT)))) 	(2 / 
:195 CTE . (W / (D * Dab)) ' (2 
400 Kg " (Ho * Dr) / ((CTM 4 (M / MT) * CP) * 	* CTE)  
450 PRINT "CALCULO DE UDT POR PRUEBA Y ERROR" 
500 INPUT "ATENTERATURA DE SALIDA DEL FLUIDO FRI(1.": Ti 
610 DTf . Ti - Tf 
615 INPUT 9TEHURATURA SUPUESTA DE CONDENSALI0N,"1Tc 
óte INPUT "*CALOR LATENTE A LA TEHHMTURA SUPUESTA=": LA 
620 Pc 	6.1597 - (2147.46 / (Te 1 460)): Pc1 = (10 - rc) / 14.7 
625 Pg • Pt 	Pci 
630 Pgf n (Pg - P91) / (2.3 A LOG(Pg 1 N11) 
615 X • tilo * (Ti - Tc)) * (Kg $ rttv * LA * (Pvi - ro) ) 
640 Z " Hlo A (Tc 	Tf) 
642 PRINT "ECUACION (11.$211).'i X 
644 PRINT "ECUAC1ON (13.32b)104 7. 
645 1F (X - 2) 0 1000 OR (X - Z1 . -1000 THEN GOTO 650 ELSE GOTO 615 
650 UDT • (X + Z) / 2 
655 Ut 	UDT / (T1 - Tf) 
700 PRINT "COEFICIENTE TOTAL DE TRANSFERENCIA.", Ut 
725 PRINT "DESEAS CALCULAR OTRO,INTERVALO? (SI • 1 / RO = 	INPUT XX 
730 IF XX * 1 TREN GOTO 10 
750 REM "CALCULO DE LA CAIDA.DE4PRES1014" 
800 PRINT "AAACAIDA DE PRESION POR CORAZA***" 
050 PRINT "REYNOLDS POR CORAZA2"; Re' 
900INPUT "M'ACTOR DE FRICCION (FIG 29)0; Ff 
950 NU•12 * Lt / EM 
1000 DPS • (Ff 	(Gt 4  2) A (06 / 12) $ NU) / (2 * 5.22E+0 tc 
1100 PRINT "CARDA DE PRESION POR LA CORAZA0; DPS 
1110 PRINT "*AACAIDA DE PRESION POR TUMBO*" 
1120 Rt • Gt A Di / W  
1125 PRINT "REYNOLDS POR TUDOS404 Rt 
1110 INPUT "*FACTOR DE FRICCION POR TUBOS (FIG26)$1 rft 
1135 DFt * (Fft * (Gt " 2) * L 	2) / (5.22E+10 A (DI / 121 
1140 PRINT »MASA VELOCIDAD POR TUDDS="; Gt 
1145 INPUT "*(0"2/2gc)40.1 Cv 
1150 DPR • (O / 0) * Cv 
1155 DF' • Drt + DPR 
1160 FRINT ''CARDA DE PREBION POR LOS TUBOS."' DP 
1165 GOTO 1 
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