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INTRODUCCION,

La Industria Quimica s¢ encucntra actualmente en una fase de desarrollo, cada dia
8¢ proponen nuevos procesos, o bien, se modifican los ya existentes, una parte de este desarollo se
ha podido llevar a cabo gracias a las técnicas con las que actualmente se cuentan para la
evaluacion rapida y eficaz de nuevos enfoques para dichos procesos.

El Amoniaco es uno de los productos de 1a Quimica Inorgdnica que requiere de
mayor produccién mundial debido a que muestra la principal estructura productiva que hasta ahora
o1 conocida, como consecuencia de su amplia gama de usos, con la particularidad de ser destinado
fundamentalmente a Ia elaboracion de insumos ngﬂoolu, cuya importancia radica en proporcionar
los nutrientes necesarios requeridos por las plantas, siendo 1a agricultura la actividad econdmica de
1a cua! depende la supervivencia del hombre.

El acelerado crecimiento de la humanidad y la imperiosa necesidad de
proporcionarles alimento, obligan ai mundo entero a Ia lisqueda de soluciones; el incremento de
la produccion en el campo adquiere una relevanie impoctancia, debido a lo cual, el uso de
fortilizantés nitrogeoados se dispersa pov todo el mundo, de tal maner que hoy en dis, alrededor
de tres cuartas partes del mundo los consumen.

Ast pues, los usos qunhdnn'ulmiqpoigmmmh Fig.14, .
donde el 91.5% de su producicn es deétinado a Ia fabricacion de fertilizantes (ya sea como nitrato
de amonio, fosfato de amonio, ures, o bien como amoniaco anhidro), el 8.5% restante, es orientado
8 usos industriales (como materia prima cn ls produccién de plésticos, resinas, fibras, explosivos y
otros productos en menor proporcion).
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A nivel mundial se consumen tres familiag de fertilizantes quimicos, (considerando
los nutrientes que éstos puedan proporcionarle a 1a agriculturs) los nitrogenados, los fosforados'y

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

primeros.
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Debido al contiuo crecimiento de esta importante industria, la repercusién se ha
manifestado direclamente en log proveedores de matesias primas, los cuales se han visto en la
necesidad de incrementar su produccion para salisfacer de esta forna los requerimientos de dicha

industria, aumentando con ello sured de distribucion.

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

INDUSTRIA QUIMICA

REFINACION DEL PETROLEQ.

REFRIGERACION

TINTAS PARA IMPRESION

AGENIFE LIMPIADOR

INDUSTRIA TEXTIL

RESINAS SINTETICAS

Como se ha podido observar, las diversas aplicaciones que tiene el amoniaco lo
determinan como un producto rumamente imprescindible y vital para Ia humanidad; es por esto
que 1a proseate losia protende ralizar un estudio t4cnico profundo de los diferentes procesos pars
Ia obleacidn del mismuo. - o

El pressnte tratujo se encuentra dividido en once capitulos. En el primer capitulo se
da un panorama general sobre evatuacidn de procesos, cOHmo se deumlh,pmque sirve, elc. son
algunas de las respuestas que se oblienen a lo Largo de éste capitulo.

En el capitulo dos se preseuta a ‘manera de introduccion una breve explicacién
referente al primer proceso comercial para |1 sintesis de amoniaco dessrollado por Haber y Bosh,
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asl como una descripeivn de log tres tipos de procesos que existen para a obtencion de amoniaco,
no sin hacer incapié al hecho de que todos los procesos para producir amoniaco tienen los misimos
pasos, unicamente varia la forma de generar el hidrogeno requerido para la sintesis dependicndo

del tipo de materia prima utilizada.

Dentro del capitulo tres se realiza un brove estudio econdmico de las principales
materias primas empleadas en cada uno de los tres procesos para producir amoniaco, con lo cual se
elegird al que presente un menor costo, pues dependiendo de este resuliado, a partir del capltulo
cinco y hasta el siete, so habrdn do comparar todos los licenciadores de tecnologla existentes para

¢l proceso antes elegido y con ello seleccionar el més viable de llevarse a cabo,

E! capitulo cuatro explica brevemente las tecnologlas licenciadas para cada tipo de

proceso,

Como ea sabido, una vez que se ha llegado 6 la determinacion de que existokntp ,
la tecniologis como la conveniencia econdmics pam ecigir uns phnhmdumul commn las‘
actividades do la Ingenieri do Proyecios, de [as cuales n prizers es a Ingenderia Bics, por fo
cual 8o le di un lugar deatro de 1a presente tesis desarrollando, en el gpamléloap,,ua pocfil de -
Ingsairia Bdsica de la seccion de reaccion del proceso seleccionado; debido s que se trata de Ja -
parte wedular del proceso, - -

El capitulo nueve contiene Ias conclusiones obtenidas a lo largo del desarrollo de -
eato trabujo.

Los capltulos diez y once son destinados al spéndice y bibliografia respectivamente.

Asf pues el objetivo principal de la presente tesis es mostrar las téaum bésicas -

para la evaluacion lecoologica de procesoe.



I GENERALIDADES SOBRE EVALUACION TECNOLOGICA,
1.1 Seleccion de Ia tecnologia,

Durante las etapas de seleccion y evaluacion de tecnologlas cs esencial deterninar

el proceso mds adecuado que se adapte 4 las necesidades para la obtencion de un buen producto.

Generalmente, la seleccion de oportunidades de desarrollo tecnologico se encuentra
asentado en el analisis, integracidn o diversificacion de las ya existentes; a lo que se le conoce con
¢l nombre de "plancacion de adentro hacia afuera”. Es necesario refinar esta planeacién mediante
un analisis de las tendencias tecnoldgicas y econdmicas en general a través de lo que §3 conoce
como "plancacion de afuera hacia adentro”, siendo ésta quien enriquoce la lim‘d,o oportunidades.

La combinacion de patentes, nomas de opemcidn, coatrol y de mid.d. nlecﬁén
de materiales de construccion, recomendaciones tanto para manejo como almacenaje'de productos,
prevencion de la contaminacidn, efc., constituye a un proceso industrial,

Ast, Ia evaluacion do un proceso industria! regularmente se realiza tomaudo como -
base dos aspectos: el técnico y el econdmico, por medio de los cuales se establece la eonwmencm '
de emplear uno u otro proceso sin utilizar un sélo punto de partida,

En la planeacion industrial a nivel naciona), gensralmente se emplean crierios
macroecondmicos y la @ran mayoria de lay empresas utilizan criterios financieros. Sin embargo, si
e} propdsito es una seleccién racional de tecoologlas de bﬁlp. es elomeatal In nwcosidad de una -
combinacion (en todos los miveles de planeacion) deo criterios tecnoldgioos, macroecondmicos

financieros,
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Entonces, una Evaluacion Tecpolégica es uno de los dos aspectos mencionados
auleriorments, empleados paru la discriminacion y determinacion de factibilidad de un proceso. Es
una técnica un poco elaborada que selocciona altemativas de manera cuantitativa para ol
mejoramiento de 1a toma de decisiones sobre 1a factibilidad de un proceso.

Se basa principalinente en la elaborucion de tablas cowparativas, utilizando ciertos criterios que,
en algunos casos, son loiados a partir de reglas Heuristicas,

Tomando en cventa que los proyectos seleccionados son de interés social, so
emplea el término "criterios de recomendaciones” para definirlos y difeceaciarlos de los "criterios
de factibilidad” quienes Gnicanwale funcionan desde el punio de vista econdmico; es decir, los
primeros, se ulilizan para hacer una evaluacion del impacto social del proyecto,

Generalmente |a evaluacion de procesos es Hevads a cabo mediante dos etapas, una
donde ve realiza un anklisis preliminar (del cual bésicaments. so.tratank en Ia prosents tesis) do
wcuerdo s La ke dispoible e lisenin sbiere, o objtivo o l de defli Jou proceos
que cumplan cou ciertas eepaciicaciones y sdemds que soar renkables; I segunds madinnde un
mmdmhdohodomhhfumwiénqnummpormdiodomedincim'fmmﬂqq .
do lav compatias licenciadores,

Asi puss, la primens activided en el andlisis preliminar es el definir las
especificaciouss del prooeso, siendo algunes de las principalos eipecificasionss que 1e deber
cubrir las que & continuacion se enumenan: '

1.+ Andlisis de Tecnologias: Doude se establece la comparscion mloapmcuo. a
patir de No. de operuciones unitarias, disponibilidad tanto de tecnologias como de in:@iop,

No. de secciones, elc..



CAPITULO 1

2.- Analisis de Equipo: En este punio se involucran {anto cantidad como tipo de

equipos, asi como su disponibilidad,

3.- Anilisis de Proceso: Es aqui donde se incluyen todos aquellos pardmetros que

involucran la ruta quimica llevada a cabo en el proceso.

4.- Anilisis Ecoldgico: Los criterios a seguir en este andlisis se basan en el tipo de

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

5.- Anilisis Energético: Existe aprovechamiento de la energia producida en el

proceso, consumo de servicios auxiliares, etc..

El primer paso es el de clasificar crilerios para cada una de las tablas anteriores.
Las-alternativas que no-satisfacen criterios esenciales se eliminan, El [paso siguiente es el:dar-a
cada ugo e los criterios clegidos, una jerarquia de prioridad, asigndndole una pmmaﬁciisn (del 1ol
10 por ejemplo), la cual tiene que ver con la mAters ¢ que dstos se relacionan con el proceso, es
decir, slleafecuduwaomduwumente sxmmlenowmnnhmkinmmlehydoaotm,
elc.. Finalmente, a cada proceso o tecnologia se le asigna un valor o calificacion de acuerdo a la
puntuacion del criterio. Posteriommente, se suman {odas las -evaluaciones obienidas de cada
proceso, para con ello hacer una discriminacion en base a la mayor ptmtuac\én, ya que ésta
determina no sdlo cuales alternativas son mejores, 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 denomman "Estudio
Intemo” y "Estudio Externo®.

~}



CAPITULO 1

L.1.1 Estudio Interne,

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

a) ldentificacién de Broveedores de tecnologias. Cuando so he seleccivnado el
producto a fabricar, ¥ se ha elaborado su estudio de factibilidad es importante identificar los
proveedores polenciales de tecnologia, tratando de obtener la mayor cantidad de informacion
posible de cads utio de ellow; para 1o cual es recomendable revisar periodicamente: publicaciones
en revistas técnicas, publicacionss comerciales de productos, directorios y catdlogos de fabricantes
de productos (equipos, servicios, firmas de ingenieria y cousultoria, guias y manuales de compm),
publicaciones de institutos de investigacion, as{ como el registro nacional de transferencia de
tecnologis (RNTT).

b) dndbisis de diferencias bdsiogs. Con respecto a los paises de donde se deriva Is
tocnologin pars capitalizar las oportunidades seleccionadas, México cuents cou diferencias
bisicas, las cusles es necesario identificarias par maximizar las que nos favorecsn y minimizar
las que nos desfavorecen.

TMMMMIIHWW!@.:’

1.- Capacidad de produccion (demands, importacién-exportacidn)

3.- Producto (calided, espacificaciones de puresa).

4.~ Subproductos (ueroado para subproductos)

5.- Servicios (disponibilidad)

6.- Equipo y material de construccion (disposicion local del equipo, costo)
7.- Condiciones ambientales (P atmosférica, viento, T)

8.- Mano de obra (disponibilidad, calidad)
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9.- Regulaciones ¢ incentivos (leyes laborales, exencion de impueitos)

¢) Caracterizacion de la tecnologla. Reiteradamente se cae en el error de pensar
que a foda tecnologia se le debe dar el mismo tratamiento, Para camcterizar una tecnologla es

necesario lomar en cuenta los criferios;

D) Bstablecer, de acuerdo a un médulo de planeacién nacional, el aprovechamiento
de recursos con los que cuenta el pais para el desarrollo tanto tecnologico como indusinial.

II) Referente a los tipos de tecaologias, se hace incapié 4 1a dimension de la misnua,

e decir, considerando;
.A) En funcion del mercado:

a) Tecaologia para productos de exportacion

b) Tecuologia pars inductria focal

¢) Tecnologia novedosa para poquefias y medianas industrias para satisfacer
demandas latentes

d) Tecuologla sofisticads indispensable para. integrar sectores industriales

prioritarios,
B) En fincion del ﬁpoobmlogin:
1) Tecnologia de equipo 0 maquinasia
b) de producto
¢) de proceso
d) de operacitn.

C) Considerando el potencial de asimilacién, desarrollo y de ln magnitud del aporte
innovativo:
a)Tecnologia altamente sofisticada
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b) Tecnologia de uso orientada a la operacion no planeacion
c) Teenologia elementa! con un alto contenido administative
d) Tecnologia propia, encaminada a satisfacer necesidades latentes, .

[.1.2 Estudio Externo.

Para realizar el estudio externo es importante considemr los sigutentes puntos:

a) Obtencion de la informacion de los proveedores. Ya que se ha recopilado toda
Ia informacién referente a los proveedores potenciales de tecnologin, se procede concertar
comunicacion con éstos para iniciar las negociaciones. Una vez que se ha conseguido el contacto,
se recomienda lener la mayor cantidad de infomiacidn, sobre todo de la’ expericncia en el
licenciamiento de tecnologia, grado de competitividad, ast como cualquier informacién adicional

que pennita conocer a fondo la capacidad del licenciante,

Escncialmente, en una elapa preliminar, es necesario darle al-licenciante los

siguientes elementos:

1.~ Capacidad de produccion

2.- Producto deseado

3.- Localizacion y condiciones ambientales y ghnosfélicaa :

4.~ Disponibilidad de servicios (agus, combustible, tranaporte, vapor ‘energia
eléctrica etc.) |

Asi como ¢s findamental solicitar al Jicenciante informaeion referente a: -

1.- Licenciamien!o del proceso
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2.- Especificacion de maferiu prinia necesania
3.- Inversion

4.- Servicios requeridos

5.- Productos

6.- Subproductos

7.- Descripeion del proceso

8.- Asistencia técnica

9.- Instalaciones necesarias

10.- Equipo

b) Evaluacidn del potencial de_adapiacién. Para poder analizar ¢l potencial de
adaptacion de una tecoologls & México, o8 necesario tomar en considerscion los siguientes
aspectos: Naturaleza de la industria, Pasticularidad de los prooesos y Condiciones locales. Tales
fuctores permiten el desarrollo de ciertos critarios generales que conllevan & a evaluacién de dicho

potencial.

* Disponibilidad de tecnologia

* Costo y ostado de desarrollo

+ Sensibilided a ia escala

* Operacion batch o continua

* Operacion con varios productos,
* Efc.

<)-Eyaluacion del potencial de_osimilacion. El hecho de cimentar una buena
negociacion y adaptarls & las condiciones locales no es suficiento, también es importante -

implementar mecanismos pars ayudar a confrontar la t‘ecnologhldd\_lilidn; dichos mecanismos
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pueden ser los siguientes:

1.- Promover con los compradores nacionales el desarmrollo tecnologico local
mediante el empleo de incentivos.

2.- Cyear estimulos para las firmas nacionales de ingenieria con la finalidad de que
realicen un esfuerzo en el desarrollo de la Ing, Bdsica,

3.- Generacion de fondos para inversiones de riesgos junto.con los mecanismos de
promocién y estimulo que permitieran el formento de la investigacion,

4.- Reorientacion de programas para la fonnacion de recursos lmimanos
encaminados a la seleccion, negociacion, transferencia, adaptacion, agimilnci(m y desarrollo de
tecaologla,

5. Aprovechamiento del acopio de informacién técnica disponible de centros de
informacién y de la oficina de patentes, para con ello tener dn punto de partida para el desarrollo
Tocal 0 mejores a la tecnologia adquirida.

Una evaluacion tecnoldgica no es el dnico pardmetro que establezca la pauta para
la determinacion de si un proceso ¢s o no factible de realizacion, tmnbién ©3 DOCesArio conocer un
marco general economico-administrativo, basado ya sea en un estudio exhaustivo de mercado,
(consumo nacional, importaciones, exporiaciones para la variedad de usos que se le den al
producto), o bien mediante la realizacion de andlisis sencillos como loa que veremnos en Ia presente
tesis,



H PROCESOS DE OBTENCION DE AMONIACO.

IL1 Introduccién.

Hoy en dia, la reaccion del Hidrogeno con el Nitrdgeno de la atmésfera para formar
amoniaco, es la baso de 1a Industris de los fertilizantes nitrogenados. Hasta 1880, se consideraba
casi imposible para levarlo a cabo de una manera prictica, aungue en 1754 investigaciones
realizadas por Priestley le condujeron a Ia obtencion de amoniaco a partir de cloruro de amonio y
cal. Bl primer proossc comercial para |a sintesis directa de} amoniaco fué el desatrollado por Haber
y Bosh cn Alemania alrededor de 1900's., con el florecimiento de una unidad a escala, capaz de
producir 80 g/h de amoaiaco con un caializador de oamio. Uno de los problemas més grandes
estribabe en encontrar un catalizador que diers uaa conversion comercialmente considerable abajo
de 500° C. B! catalizador que se desarrollé cventualmente por Alwin Mittasch en la  BASF, .
consistia de hierro promovido con dxidos metdlicos.

Actualmente, Iss teperaturas en la sintesis do amoniaco se eocuentran en €l
mismo rango que Ias del proceso primario (400 - 650° C) con algunas variaciones que dependen
del proceso especifico. Las investigacionss de Fritz Haber convencieron al coasejo de la BASF
para realizar ua (rabajo experimental en ol proceso de arco elctrico, sobre el cual. trataron de
hacerse desarrolos para 1a siokecis directa & pastis del Hidrogano y Nitrbgeoo, Contratarcn un
Ingeaiero, Cacl Bosb, quién trabajo e lon dealles de construcein, ecigidadose la plania piloto en
1911 en Alemania, Més tarde, 1913, 1a BASF, mmtémmmlphmulOpplu,Almnnh,m
una capacidad de disefio de 30 Ton métricas/dia, siendo ésta Ia pnmuu planta’ mundul de
amoniaco sintético. Bste proceso se conoce como el de "Haber- Bosch" yla pnnclpnl diferencia
entre el proceso original y las muchas transformaciones desarrolladas liasta Ia fecha, son 1a presion
de operacion y ligeras variaciones en la temperatura de operacion v el catalizador.
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En E.U, después de un inicito lento, la industria de Ia sintesis del amoniaco crecid
ripidamente durante el final de la Primsera Guemra Mundial. Alrededor de esta época, otros
procesos tales como "Casale®, "Fauser”, "Claude” y "Mont Cenis", fueron desarrollados,
diferencidndose principalmente del original "Haber-Bosh", con respecto a la presion del loop de

sintesis.

El proceso pata la produceion de amnoniaco consiste esencialmente en la reaccidn

del Nitrdgeno e Hidrogeno a alta temperatura y presion de acuerdo a lo siguiente:

N2 + 31‘12 =T 2NH3

Bésicamente ¢ste consiste de tres pasos:

1.- Preparacion del gas de sintesis.
2.- Purificacion.

3.- Sintesis de] amoniaco.

Los dos primeros involucran la generacion de hidrbgeno, lavimrod\mibn de
nitrégeno en la proporcion estequiométrica requerida para la sintesis, y la‘mmoc;ibu de venenos
para el catalizador, los cuales pudieran ser CO,, CO y H,0. El tercer paso incluye la fijacion
catalitica del nitrégeno a temperaturas y presiones elevadas y la- recuperacion del mndniaep.
Aunque las condiciones varian grandemente, desde presiones abajo de lOOAlnL, hasta tan altas
como 1000atm., la quimica para la sintesis del amoniaco es- comin para todos fos Procesos

comerciales.
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La investigacién mas importante en la industria del amoniaco se ha hecho en tomo

a la obtencién del Hidrdgeno al mas bajo precio posible, cuyas principales fuentes son:

1) Gas Natural,

b) Cabon.

¢) Coke.

d) Hidrocarburos pesados.
¢) Nafia,

Esto se puede apreciar directamente sobre la Fig.I1..1.1%, en la cual se muestra
Rendimiento de Hidrogeno Vs Razén molar de H:C, caracteristica de los hidrocarburos y el

carbdn

FOUWIDNT JE HIMEEID iy - o

F16.01.1 .| PRODUCCION DE HIDROGEND A PARTIR IE
HIDROCARBUROS Y CARBON

ik
S

Corben  Nofla
o 11 T,

100

] e 3 4
RATON MOLAR HC (aol/mol) ey

S FUENTE: Ullmann's "Encyclopedia of Industriat Chemistry™ Vol A 13.
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los componenics quimicamente puros tales como CHy y sus homdlogos se

encuenimn situados sobre la linea (A), v son los que dan un maximo rendimiento de Hidrogeno.
Las materias primas tales como (a)Carbon, (b)Liguito, y ()Gas Natural dan un rendimiento bajo

de hidrégeno debido a que conticnen ciertos componentes inerfes tales como 5, Ny, Oy 0

minerales elc.. Otras fuentes importantes pars la produccion deo hidrégeno son (¢)Residuos,
(diNafta, o gases enriquecidos con H,, como por ejemplo (i)Gas de Coke. Debido a que (1)Existe

poca diferencia entre los hidrocarburos en base al poder calorifico, (2)E! costo de inversion para la
produccion de Hy a partir de hidrocarburos ligeros es bajo, y (3)El rendimiento a partir de los
hidrocarburos ligeros es tan alto como se observa en la figura, preferiblemente, si so encuentran

disponibles, el hidrogeno se produce a partir de éstos.

Hasta la fecha, pricticamente todo el Hidrogeno para la sintesis de amoniaco se
obliens a partir del gas natural o del petroleo, pero existen excepciones do phnhs de.gas de coke
quemsdo. Generalmeate se prefieren Gas Natural y Fracciones dé Petroleo para la preparscion de
hidrégeno, excepto en aquellos paises que carecen de fuentes naturales de petxéhoogu natural.

Con la ayuda de uia fuente de energla exterus, el hidrégeno se puede prodicir a - :
partir de cualquier fuente exterior o & partic de una mezela de ellog. La Fig,li;!‘Z"hi&st;n ln )
produccidn de hidrégenio utilizando diferentes fuentes de energia.
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CAPITULO II

Debide a la gran variodad de nialenias primas susceptibles de sintelizarse para

producir hidrogeno para la labricacion de amoninco se clasifican en tres procesos:

1.- Hidrogeno electrolitico
2.- Oxidacion parcial.
3.- Reformado de vapor.

En el primer grupo se incluyen los procesos que wtilizan corriente cléetrica para la
descomposicion del agua, en ol segundo, Jos que parten de hidrocarburos pesados, v en el ullimo,
se incluyen los procesos que peovienen de hidrocarburos ligeros.

EnlaanHls‘npmdeapmmqne,pm 1983,lospmmosporRefumwén :
con Vapor son los qmdonumblnelnuudo,wnmllmlouﬂl del 83%delauptcuhd mundml v
de produccion, y son fos Unicos qnuunmumsmhdulumimﬁlm Por otma -
parts, elGaannnl sedu\mgmpormhmmmpmmnm lmpomme uumuhndoel 70%de
ia oferta mundial, sze(ﬂolnmncaqunseconsmneentmhs lumuprodmnsdelorbe o
Respecto a los procesos de Oxidacion Parcial, coumbuym con el _16. 2%, ienen como insumo -
principal el Cartbon de Coke y el ngmto, materias primas qu,e‘mmclp,ln dulm de la estructura
mundial con un 12.3%. Los procesos clectroliticos son los que uenen meuor Aupucibn ‘a nivel
internacional; por lo cual ynicamente son utilizados en pdm donde ia coorgia hidrocléctrica estd
disponible a bajo costo; su participacion es de cartcter mnrgmal ya que s6lo aporta ¢l 0.7%.
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‘F16.11.1.3 ESTRUCTURA DE LA CAPACIDAD INSTALADA MUNDIAL
POR RUTAS DE GBTENCION Y MATERIA PRIMA

ORWAC OXIDACION LECTROLISIS
Rggn w&w PARCIAL F DEL: MGUA
GAB NAFTA G DE NTﬂiO COOQUE | commusTOLED

REGION warora ] " | merinchia IO,

1l 88 | 67.0 -a-.-; 40.8
Bl T |t e 8 Js8
:if { :2 s ﬁh lm:F e
) R RAR I% 17%.8 O—

my =L . LS vy

| BATE 46

90176.8 13029 29,9 | 5.7 | i5res.2 28,1 866.7

La seleccidn del proceso en patticular o de la alimentacion, depende de 1n wilidad

de la alimentacion y de la economia del Area en la cual se construin Ja planta,

8 LUENTE: “Perfll del producto: Amoniacn”.
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CAPTTULO 11

11.2 Procesos de hidrogeno clectrolitico.

Algunas plantas se han construido pam fabnicar amoniaco a partir de hidrogeno

producido por hidrolisis del agua, debido u In alta pureza con In que dste es obtenido (99.8% Hy y

99.6% Ox).

El agua punficada es la matena prima; el hidroxido de potasio se agrega par

aumentar la conductividad, pero no participa en la reaccion. Las celdas comerciales varian en
eficiencia, pero, el consumo de encrgla tipico es de 4:3 KWivm de H, el cual corresponde a 8600

KWhiton de amoniaco. Adicionalmente a la energla, se requiere de una plaota separadora do nire
pora 1a produccion del N, requerido pars el amoniaco. La energia ux’mbién»_‘se utiliza para 1a
compresion de Hy yNy y pam la recirculacion de la nezcla de gas a través. del cxmuxlo de sintesis,
La eniergla total requerida es aproximadamente 8632 Kw-Hr/ton de amonico (equivatente s corea
de 8.8 MKcal/ton de amoniaco como para una planta sujets a gas nstural), o

il proceso de electrolisiy es Hevado a cabo al aplicar una diferencia de potencial
hacia los electrodos de una celda, 1a cual debe estar cubierta con un eloctrolito.

Las reacciones que se Hevan a cabo son las siguientes:

1) Bn el 4nodo ocurre:

L0 {70 EO— >1/2 Og(gq) + HpOllig) + 2

2) Enel catodo:

20
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2 Ha0lig) + 2 €7 eeeneenecee > HyO(gas) + 2 Ol (aq)

asf la reaccion neta en Ja celda es:
e [ p— > Hy(gns) + 12 Oggqs)

La energin ecléctrica requerida. para descomponer 1| gmmo de HyO es

aproximadamente 379K cal,

Una celda electrolitica consiste de un contenedor, dos electrodos, una solucidn
electrolitica y un separador. Los electrodos deben ser conductores eléctricos y tener una superficie
suficiente para descargar los iones H' y OH. El electrolito debe tener una alta conductividad
iénica, y ser quimicamente estable y no volatil, El separador, el cual prevee el contacto entre los
dos electrodos y la mexcla de hidrégeno y oxigeno, debe ser poroso a Ia solucién electrolitica,
resistento a la corrosion y mecnicamente estable.

La Figll.2.1 nmestra ua esquema bésico de una celda electrolitica. E! anodo y
catodo estdn separados por un diafragma, el cual permite el'ﬂi;js)\de comiente, _Tgmbi_én se
encuentra cubierta por un electrolito. Como el agua posee una conductividad muy ‘bajp 10 puede
ser utilizads como electrolito, por ello es necesario agregarle una sal para incrementar su
conductividad y minimizar las pérdidas de resistencia del electrolilo, las soluciones comunmente
utilizadas son: KOH, NaOH y NaCl.
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FIG.II.2.} EBQUEMA DE UNA CELDA DE ELECTROLIBIS UE AGUA
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Debido a que a temperaturas mayores se encuentra la mayor conductividad
ospecifica del electrolito, 1as unidades de electrolisis operan a una temperatura de 70-90°C.

Dependiendo del arrelo de los electrodos y del diafingma, las celdas pueden ser
denominadas unipolares y bipolares (Fig.[12.2). Las oeldas unipolares tienets 1a caracterialica de
qmenlapmedelmodoywodouunmmdeungiondeuoem.muldut;ipolmse
caracterizan por que ¢l separsdor mietdlico entre dos celdas conecladas en serie sirve de catodo en
una de las celdas y de dnodo en Ia subsocucnte. El Aneg'lo_ do las celdas bibolmﬁ és sirmilar al de
los filtros prensa.
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FIG.I1.2.2 DIFERENTES TIPOS DE CELDAS ELECTROLITICAS
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o) Catodo 1) Catodo lxhrlor

d) Ancdo J) Anodo exterior
») Solidn de hidrogeno k) Elsetrodo bipolor
f) Salida de oxigeno 1) Aislantento

MATERIALES: Normalmente, debido a los altos requerimientos en la proleccion de la corrosion,
la elecirdlisis convencional del HyO con KOH como electrolilo, puede ser llevada a cabo en una
celda de acero al carbdn, aunque Areas sujeas al alaque de la- comosion son recubliertas con
plastico, cerdmicas o niquelados, El chtodo usualmente es construido de acero, el lmodo y los
clectrodos de las celdas bipolares estdn normalmente elaboradas de niquel o recubiertas con acero
al carbon.
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ELECTROLISIS _ CONVENCIONAL _DEL_AGUA; Como vya se menciond, un sistemna

convencional de clectrolisis utiliza iwa solucion alealing como electrolito (normalmente KOH),

estos sisiemas presentan ameglos unipolares y bipolnres. Las condiciones de operacidn mds

comines pan este proceso son: Presion ambiente o alla presion (mayor de 30atm.) y 70 a 90° C,

Voltaje de la celda de 1.85-2.05 V y densidad de corriente 2-3KA/m3. Fl consumo energélico ey
alrededor de 4-5K Whvmn? de H, producido.

La Fig11.2.37 muestra las condiciones de operncidn para unidades comerciales

clectroliticas,

FIG.I1.2.3 CONDICIONES DE OPERACION DE CELDAS ELECTROLITICAS

WA i R LETT AR ©
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Elwgtralyzsr Unipolor KOH Mmosfaricn %0 05400
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7 FUENTE: Ulimenn's " Encyclopedia of Indssivial Ohkemirtry” Vol A 13.
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PLANTAS DE HIDROGENOQ ELFCTROLITICO: Ademas de las unidades de electrolisis, una
planta de hidrégeno electrolitico consta de (Fig.I1.2.4):

1) Una unidad rectificadors, en donde la comiente alterna que es abastecida a |a planta se

rectifica y se suniinistra al voltaje requerido,

2) Un proceso de desmineralizacion del agua mediante una unidad de intercambio iénico,
con la finalidad de evitar 1a acumulacion de substancias en la solucion cloctrolitica, ya que éstas
envonenan log electrodos o bien promueven ia corrosién,

3) Una celda electrolitica,

4) Un sistena de separacion y enfriamiento de los gases, en ¢l cual, debido a que la encrgia

elécirica que so suministra a La celda electrolitica se pierde en forma de calor, se hace necesario el
enfriamiento de las commientes gaseosas de Hy y Oy,

5) Un lavador de gases,

6) Un sistema de recirculacion del electrolito, el cual garantiza la temperatwia de operacion
del mismo, as! comw la reposicion del electsolito gastado,

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

producidos en la celda electrolitica (Hy y O,) pam posterionnente suministrarios a las siguienies

unidades de proceso,
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8) Un sistema de filtrado, ¢l cual se encargn de remover las impurezas que se encuentr
presentes en el gas,
9) Un sistema de compresion, donde se cleva la presion para las condiciones de operacion

requeridas en la sintesis de amoniaco,

10) Un sistema de purificacién de gases, el cual puede consistir desde una simple
condensacidn para remover la bumedad presente o de la conversion catalitica del Oy, y

11) Una etapa de secado por absorcidn, para eliminar el agua que no se condensd en la otapa
anterior, y as{ proporcionar el Hy con las condiciones requeridas para la sintesis del amoniaco.

El consumo de agua en una planta de electrolisis ey de 0.805 Vin3 de H, producido

mds pérdidas por evaporacion.
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FIG.II.2.4 DIAGRAMA BASICO: DE UNA PLANTA DE ELECTROLISIS
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11.3 Procesus de oxidacion parcial.

E! hidrogeno es principalmente producido a partir de los procesos de reformacion
con vapor, sin cmbargo, cxisten algunas plantas que lo producen por la oxidacion parcial de
hidrocarburos. La reformacion con vapor estars descrita mas adelante como un proceso catafitico y
por consiguiente operando a presiones tan bajas que Ias requeridas para la oxidacién pascial no
catalitica de aceites pesados. Alimentaciones fales como aceites pesados, aceites residuales y
asfaltenos no podrian ser utilizados en los procesos de reformacion con vapor debido a los
contenidos de azufre y altos punios de ebullicidn; por el contrario, la oxidacion parcial de
hidrocarburos es utilizada e 1a produccion de gas de sintesis,

Mediante los procesos de oxidacion parcial, el carbon o los hidrocarburos pueden
redccionar con oxigeno siu la pecesidad de un catalizador y asi ser "parcialmente quemados” de

acuerdo con la reaccion:
C“Hm"' n20 g eememesees weneeny 1 CO + mf2 Hz
C+ /20y wmsmemrenesmraseass -» CO DH =-123 Kl/mo}

Con la adicion de vapor, ¢l hidrocarbaro o el carbdn reaccionan para formar
hidrogeao y mondxido de carbono.

CyHp + nHYO eoerssesniens wweep 1 CO -+ (ntn/2) Hy

C+Hy0 »CO +Hy DH=+119KJ/mol
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El proceso es autoténmico; esto significa que no se necesita suministrar energin

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

El proceso de oxidacion parcial ofiece las ventajas tanto de contar con una amplia
gama de materias primas (ya que s¢ pueden emplear Hidrocarburos mas pesados que la Nafla, ast
como el Gas Natural y Ia misma Nafla, pero los costos de operacion de esias plantas es mis alto
que por el de reformacion con vapor, s por esto que rar vez se emplean materias primas ligeras)
co10, cou una gran tolerancia para las impurezas, La desventaja principal es ¢f alto costo de
capital, ya que requiere de una planta de separacion de aire para suministrar oxigeno en las etapas
do gasificacion y Nitrégeno,

El petrdleo crudo se puede utilizar, pero 1a carga mds comun es el residuo pesado
que s¢ obtiene del proceso de refinacion del petrdleo, Esta fraccion puede contener 3,.5% de azufe,
dependiendo de! contenido en el crudo y en cl proceso de refinacion, La canga tpica necesaria es
de 0.74 toveladas de residuo por tonclada de amoniaco, en adicion, cerca de 0.23 tonehdas de
petrdleo, o su equivalente en otros combustibles, se requiere para la- génem;ibn de ‘vnpor y
electricidad.

El gas del homo de coquizacion contiene alrededor de 55% de hidrdgeno, 25% de

metano, 8% de mondxido de carbon, 6% de nitrogeno y pequedias cantidades de hidrocarburos mas
pesados, CO, ¢ impurezas. Presumiblemente ¢l gas de coque podria ser utilizado para producir

amoniaco por reformacion con vapor, sin embargo, Ia practica mas usual es 13 de oxidacion

parcial,
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Por 1anto, los procesos de oxidacion parcial son empleados nomulmente pars
alimentaciones de carbon o hidrocarburos pesados, los cuales no pueden ser manejados por

reformnacion con vapor,

En afios recientes, se ha dado mucha importancia a los procesos de gasificacidn con
carbon, debido a la disminucion de las reservas de gas natural y de petroleo ast como al
incremento on sus precios, sin embargo, la mayor parte de estos esfuerzos ha sido dirigida hacia la
fabricacion de amoniaco substituyendo gas natural por gas de sintesis, ya que atn se cuenta con ¢l

problema de energia y costos elevados,

La oxidacién parcial basada en Iz alimentacion de hidrocarburos pesados pam Ia
produccion de gas de sintesis fue desarrollado después de 13 Segunda Guerra Mundial; Lon dos
procesos comerciales mnymnte conndidos son los desarrollados por "Shell” y "Texaco”; Las
condiciones de operacion en la generacion del gas varian desde 1200 hasta 1370°C, y de 32 hasta
83 stm.

Normalmente, en los procesos de produccion de amoniaco por oxidacién parcial, el
combustible total y los requerimientos de materis peima son de_0,9'7vtbmhd‘aq do pelroleo pesado
por tonelada de amoniaco,

La secuencia en el procesamiento para la produccion de gas de sintesis utitizando la
oxidacion parcial es como sigue (Fig. I1.3.1):

1) Gasificacion de la alimentacion con oxigeito y vapor.

2) Recuperacion de calor n través de de Ia generacion de vapor de alta presion,
3) Remocion de carbdn y cenizas.
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1) Remocion de dcido sulfhidnico y recupericion de azufie.

S) Reaccion de cambio de gas de agua paa  penuitir

hidrogena-monaxido de carbono.
6) Remocion de dioxido de carbono.
7Y Metanacion de oxidos de carbono.

CAPITULO N
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FIG.II.3.1 DIAGRAMA BASICO DE UNA PLANTA DE OXIDACION PARCIAL
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IL4 Procesos de reformacion con vapor.

El hidrégeno producido a partir de los procesos de reformacion con vapor se lleva a
cabo inicialmente con una desulfurizacién de la alimentacién, ls cual se hace reaccionar con vapor

en un reactor disefindo especiatimenc y en un horno para producir el gas de sinfesis. El CO en el
gas de sintesis ea convertido y separado como CO,. EI COy €O, residuales en el gas de slnfesis

se hidrogenan a meetano para introducirio como tal al reactor de sintesis de amoniaco.

Para este proceso, hidrocarburos gaseosos o facilmente vaporizables pucden
convertirse cataliticamente a hidrdgeno y mondxido de catbono de acuerdo a la siguiente reaccion
total:

CDH(23+2) +n H20 .................... » 0 CO + (2!1"‘]) Hz

o, pars la materia prima mas ulilizada, melano:

CHy +Hy0 »CO +3 Hy AH=+206 KJ/mol

La reaccién es endotérmica. Las altas temperaturas, altas proporciones de vapor-
b»&owhnuybqumnmftmhﬁxméndehﬂbmymmodewbmo
Sxmulﬁnunnnbahmwndemfumbn,eleqnhhodohmcibndemﬁménddgudef
agua se alcanza:

CO +H,0 »COy +Hy AH=A41KJ/utol
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Por consiguiente, una mezela de hidrogeno, mondxide de carbono, didxido de

carbono, agua y metano siempre se tiene.

Genenalmente, los requerimientos de calor para la reaccidn se obtienen por
calentaiento indirecto en un reactor tubular empacado con un catalizador de niquel a través del
cual pasa e} gas. Debido a la gensibilidad al envenenamiento del catalizador, Jos gases de la
materia prima son cuidadosamente desulfurizados. Posteriormente, se mezelan con vapor
precalentado (con una proporcién de vapor-carbdn de 2.5-4.5 mol de HyO por mol de C), y se
pasan o través de una multitud de "tubos de refonmado”, arreglados verticalmente en un homo.
Tipicamente éste contiene de 200-400 tubos de 10-12m de longitud, 75-140mm de difmetro
interno y 11-18oun de espesor. Bl homio se amregla de tal manera para calentar los tubos desde el
exterjor con una gran cantidad de quemadores, El material comunmente utilizado hoy en dia es
acero fundido centrifugamente HK40, el cual permite una presion de upempién de hasta 39 atm., y
temperaturas en la pared del tubo hasta de 950°C. En un disefio muevo, este tipo‘ de materiéles
permiten un incremento en la presidn y/o temperaturas de operacidn. La proporcion vapor-carbdn
debe de ser [o suficientemente alta para prevenir el depdsito de carbon en Iés tubos con catalizador
del reformador primario, el cual causa manchas calientes que pueden reducir Ia vida \'Jﬁl tanto del
catalizador como de los tubos,

Cuando se utilizan hidrocarburos més pesados (Nafla), una ‘ctapa Hamada
"enriquecimiento del gas" puede utilizarse cormiente amiba del reformador primario. En ‘este caso,
la mezcla del vapor y el hidrocarburo se transforma a umpemmu xelnﬁv;ménie bajas (400-
500°C) y Ia pmpbmi(m vapor-carbdn es menor a 2 en el gas ennquecldo en metario. Este gas ¢y
convertido en el reformador primario bajo las condiciones normales en ei reformado. Para Ia etapa.
del gas enriquecido actualmente se dispone de tres procesos comerciales: "British Gés PMB",
"BASY-Lurgi Process” y "Japan Gasoline Process”,
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Un proceso de reformado con vapor ba sido desarrollado en Japén en una planta
piloto, ¢l cual ba reportado que pirede operar sin una previa desulfurizacion y por lo tanto es capaz

de gasificar Nafla, crudo y residuvs atmosféricos.

Dependiendo de ks presion, lemperatura y proporeion vapor-carbon, el contenido de
metano regidual en el gas reformado es normalmente de 7-10%, aunque en algunos casos llega a
ser de hasta 30%. En el reformador secundario (autolénmico) se completa satisfactoriamente el
reformado primario reduciendo el metano residual tanto como sca posible ¢ introduce el nitrogeno
necesario para la sintesis de amoniaco, El gas efluente del reformador primario se encuentra
normalmente liasta 830°C, comespondicnle 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 cstequiométricos del nitrogeno, posteriormente pasan n través de una cama
catalitica de niquel que se encuentrs dentro de up reactor refractario (reformador secundariv). El
oxigeno introducido con el aire quemna una proporcion del gas de mezcla y eleva la temperatura a
la salida del quemador de 1200°C. La conversién de melano enfonces procede adinbéticamente,
comespondiendo 8 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 caulmdor de cste mfomudor
debe estar libre de sflica, de otra mancra, los compuestos voldtiles que conhene I silica se
depositan en ia superficie de transferencia de calor de la caldera de recuperacion de calor.

El nitrogeno ya presente e el gas natural tiende a causar una reduccion de la
proporcidn de aire en el reformador secundario y 4 una reduccion de la elevacion de la tempemtura
en ¢l reformador secundario asi, para maniener la misma cantidad de metano residual; la

temperaturs de salida del reformador primario debe increientarse.
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Por olm pare, existen procesos que infroducen una gran cantidad de aire al
reformador secundario del que comresponde a la estequiometria , por lo que la conversion de
metano se realiza en el reformador secundario en lugar del reformador primario. El nitrégeno en
exceso debe ser removido del sistema, Jo cual puede hacerse antes de que la mezela de gases entre

a loop de sintesis, o incrementando la purga en el mismo.

1os procesos por reformacion con vapor acumulan aproximadamente el 3% de la
produccion mundial de amoninco. Las diferentes etapas se efectian a distintos niveles de
temperaturs, su rango varia de 0 a 1200°C; por tanto, se utiliza combustible para calentar. los
reactivos, Aunque sc pierde una poreidn importante de calor, se recupera mucho, por. éuo das
plantas de amoniaco basadas on gas natural requieren alrededor de 8.6 milloges de Keal en
combustible y materin prima, adicionalmente, se necesita tna antidad substancial de cuergla
eléctrica, aunque la unyof paric de la energia mecanics es suminisirada por turbinas impulsadas
con vapor generado con ¢] calos recuperado por el proceso.

Las maferias primas pars Ia claboracion de amoniaco mediante ¢l proceso de

reformacion con vapor son las siguientes:

Gas Natwal: Es la principal  materia prima para:Ia - elaboracion. de amoniaco,
actualmente, el 709 do Ia capacidad instalada mundial utiliza ests materia prima. E1 ges natural
se clasifica en "asociado" y *no asiciasdo®; el primero viene con el pe!!bleoyrmido y se‘ lib‘tlm‘al :
disminuir la presion en la planta de separacion petroleo-gas, el cual se cousideraba con frecuencia
un subproducto indeseable en la produccion del petrdleo; el segundo, proviene de yacimientos,. .

Metano: El metano de cualquier procedencia se puede utilizar como materia prinia

para elaborar amoniaco, una fuente prometedora es la descomposicién anaerébica de desperdicios
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o de biomasa. La fermentacion anaerdbica produce un gas que contiente cerca de 55% de metany,
el remanente s unicamente CO, que sc puede separar con un lavado de nonoetanolamina u otros

solventes.

Gas Licuado del Petroleo; Conticne dnisamente propano y butano. Estos materiales
son relativamente caros, pero mas baratos que la nafta. EI gas natural sintético es précticamente

melano puro,procede de! carbdn y puede considerarse como una fuente futura en la produccidn de

RINONIACO.

Nafia: En aquellas éreas del mundo donde ¢l gas natural no se cncuentra
disponible, 1a nafia se vié favorecida para la produccién de amoniaco por reformacion de vapor,
particularmente en el perlodo 1950-1974, cuando cra relativamente barata y las refinerus de
petrdloo la producian en exceso. A partir de esia fecha, el precio comenzo a subir y algunas plantas
disefladas originalmente para consumir nafta tuvieron que ser cambiadas a ot materins primas
como gas natural, gas natural licuado o gas Licuado del petrdleo; como iqml(ndo,‘ pocu plantas
han sido disefiadas para utilizar esta maleria primun.

Gases de Refinaria: Las refinerfas de petrdleo pmducen\ma variedad de.

subproductos gaseosos que pueden utilizarse como materia pnum La oompoﬁiéibn de e;lé Bes
varia ampliameote, por lo geoeral contiene Hp, CH,, ¢ hidrocarburos peudos qne,por

reformacion con vapor pueden transfonmarse en emonisco.

Lus etapas de las que consta este tipo de procesos son: desulflrizacion, reformacion -
primariz y secundaria, conversion del CO, remocidn de CO,, metanacibn, compresidn, v sintesis

de] amoniaco.
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En la etapa de desulfurizacion, la pureza de las corrienfes de proceso es de
particular importancia, ya que el catalizador de niquel cs altamente susceptible a envenenamiento
con azufre, El método mas comun es el de adsorcién por carbdn activado a 158 50° C, o mediante
una reaccion con 6xido de zine. Frecuentemente, la regeneracion del adsorbente es empleads, y se

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

L} proposito de la reformacion primara es Ja de convertir la alimentacidn a
hidrocarburos & hidrogeno y mondxido de carbono por reaccion con vapor, con el cator disponible
y la adicion de aire.

La reformacién secundaria tiene como objetivo fundamental el de complementar la
conversidn de metano a hidrdgeno, mondxido de carbono y didxido de carbono, asf como el de
suministrar la demands de nitrdgeno para la slntesis del amoniaco; operacion que se efectia
adicionando ire en s cantidad requerida, |

Con la operscion de conversién de CO, la cantidad de éste disminuye en
aproximadamente meaos del 1%,

Después de la etapa de conversion, el gas puede contener 18% o més de CO,,
dependiendo de In composicion de la mateia prima, despues de eaftiario, se empluml solucibn’
absorbente para eliminarlo, En los afios 40's ”* amplcb agua, las desvenhju pnncipdes que u E
presentaron fueron log altos consumos méucm y pérd:dns de hidrogenoy mubgmo lolubles en
agua a alta presion, Posteriormente, entre los afios 1940 y 1960, u«unhzb una solucion al 20% de.
monoetanolamina, después de 1960, en la mayoria de las plantas se utilizd carbonsio de potasio
con aditivos para promover la absorcion e inhibif la corrosion. Actualmente se emplean otros

solventes que por regla general son liquidos orgénicos.
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En la etapa de inetanacion las reacciones que se llevan a cabo son ol reverso de lus

de reformacion, generalmente se producen a una temperatura de 320 - 400° C, dependiendo del
COCO, contenido en el gas.

Despugs de la etapa de mnetanacion, el gas debe de ser comprimido a la presion
requerida para la sintesis. Dependiendo de la capacidad se emplean compresores centrifugos (con

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

La sintesis del amoniaco se realiza a una temperatur de 400 - 450° C, utilizando
un catalizador de fierro y un promotor de potasioy alimina.

Aunque los convertidores que se utilizan en el presente, estdn basados en el
principio original, - combinacion de Hy y Ny a alta presion en presencia de un catalizador
adecuado - la seleccion de un tipo particular de c;nvcrtidor depende de las condiciones locales. En
los wltimos afios se ha desarrollado un nuevo convertidor en Osterrelchischie Stickstoftwerke AC
en Linz, Ausiria, el cual tiene varias ventajas sobro los otros convertidores utilizados en la

actualidad,

Los mas importantes tipos de convertidores que se conocen hoy en dia, se pueden

clasificar como sigue:
1) Convertidores empacados contiruos,
2) Convertidores empacados, ‘subdivididos en varias secciones, el calor de’

formacién de amoniaco, se libera en cada paso empacado. se incrementa la wnxpemium del gas a
una temperatura definida; ln temperatura del gas se reduoe después por inyeceion directa de una-
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mezela fria de 1-Ny entre los espacios libres de cada paso.

(Fig.1L4.1):

Una planta convencional de reformacion con vapor incluye lns siguientes unidades

1) Unidad de desulfurizacion.

2) Reformador primario con vapor.

3) Reformador secundario con vapor.

4) Mutadores de alta y baja temperatura,

5) Absorcién y remocion de CO2.

6) Unidad de metanacién pam remover CO y CO2 residuales.
7) Unidad de sintesis de amouiaco.

8) Unidad de separacion y enfriarniento de amoniaco,
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filimenlacion

FIG.II.4.! DIAGRAMA BASICO DE UNA PLANTA DE REFORMACION CCN VAPOR
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III LICENCIADORES DE TECNOLOGIAS.

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

HIDROGENQ ELECTROLITICO:

1) Fauser,

OXIDACION PARCIAL;

1) Casale,

2) Claude.

3) Haber-Bosh.

4) Koppers-Totzek.
5) Lurgi.

6) Monte Cenis.
7) Shel.

8) Texaco.

9) Winkler.

REFORMACION CON YAPOR:
1) AMV Process,
2) C.F. Browa & 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 Descripeién de cada tecnologia,
I1L1.1 Procesos de Hidrégeno Electrolitico:
1) Fauser,

Este proceso incorpora algunas caracteristicas especificas. E} hidrégeno electrolitico
que proviene do lns celdas de Fauser, y el nitrogeno que proviene de Ia unidad de aire liquido o de
una unidad de purificacion que cmples gases gemersdosen ls  tome  de absorcion, son.
mezclados y comprimidos de 200 8 300 atn. Posteriomente se hacen pasar por un separador de

aceite y se envian a un quemador de oxigeno,

En ¢l quemador de oxigeno cualquier cantidsd de éste en la mezcla do gas, se
combina con el hidrdgeno en presencia de un catalizador de cobre. '

El agus formads es condensada afbers et un-enfriador y es removida en un

43



CAPITULO I

|

imica U.N:.A.N

tec., o ——

i)



CAPITULO I

111.1.2 Procesos de Oxidacidn Parclal:
1) Casale.

Opera a presioncs de 500 - 900 aim. Las altas presiones penniten la licuefaceion

del amoniaco a tcmpanmpquc se pueden oblener mediante ol ugo de agua de enfiiamicnto.

La base del control del ealor en el catalizador s dejar de 2 a 3% de amoniaco en ¢f
gas que se-alimenta al convertidor, con fo cual se liega a retrasar In mazén de formacion el

amoniaco, y elimina el calor excesivo penerado del catalizador.
2) Claude,

Esle proceso de sintesis de amoniaco parte del proceso Haber mds quecnnlqum
olro. Despuss de que el amoniaco es recibido enlel Proceso Chude,yel gas msldual o8 elummdo 4
la atmosfera 0 es utilizado por su alto contenido caloffico. La gran cnnudad de éalor _invol_m:mdd -
para I conversion do la meacha hidrogenonitrogeno requicre de o diseBo. especial del

convertidor,

En el prooeso Claude original, se utiliza hidrogeno purificado por una destilacion
fraccionada del gas de un homo de coke y nitrdgeno de la licuefaccion del aire,-

3) Haber-Bosh.
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En este proceso, el hidrogeno proviene del carbon que se deriva del coke; éste es
primero cargado con aire; ¢l calor liberado por la formacion de didxido de carbouo aumenta la
incandescencia del coke, Los productos de la combustion son venteados hacia la atmosfera.

Posterionmente, e} vapor es adicionado, conteniendo la mezela dioxido de carbono,
mondxido de carbono e hidropeno. El mirdgeno requendo para la sintesis del amoniaco es
suministrudo mediante la adicion do una cantidad suficiente de productos de combustion

provenientes de la carga hacia la corriente de vapor.

El CO presente en ¢l gas es convertido a hidrogeno y diéxido de carbono mediante
una reaccion con el vapor bajo un catalizador. El gas converido es comprimido y lavado con una
solucion  amoniacal cuprosa con la finalidad de remover el mondxido de carbono no
convertido. Luego, cl gas relativamente puro consistiendo de tres paries de hidrogeno y una de
nitrégeno es alimentado hacia el Joop de sintesis.

El amoniaco es removido de la corriente de efluente mediante un lavado con agua.
4) Koppers-Totzek.

En dste, la gasificacion se lleva a cabo a presiones bajas y temperaturas nwy altas,
lo que asegura esencislmente una alta conversion de hidrocarburos. Una mezcla homogénes de’

carbon pulverizado, oxigeno y vapor reaccionan produciendo una temperaturs do 1480°.C, a la
cual, todos- low hidrocarburos son convertidos 8 CO, CO, ¥ Hy lo que rechice a 0.196 ¢l nivel de

CHy. Los gases de salida del gasificador contienen H,S, mismo que €3 removido.en la etapa de
purificacion. Dependiendo de la capacidad de los gasificadores pueden tener.dos o cuatro camaras
de quemadores. Ia gasificacion por una combustion parciel requiere de un tiempo de residencia en

¢l gasificador de menos de 1 seg.. El gas crudo es procesado en una serie dgb;maciqnes que
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incliyen generacion de vapor, lavado, compresion, remocion de CO,, lavado con Ny y sinlesis.

EI carbén empleado como materia prima para la fabricacién de amoniaco mediante
este proceso es finamente pulverizado e inyectado con vapor y oxigeno dentro de una cdmam de
combustion, 1a cual opera a una temperatura justo arriba del punto de fusidn de las cenizas. El gas
caliente es introducido en una caldera de recuperacion de calor y es enfiiado, por la generacion de

vapor de alia presién, a una tempartura de alrededor de 40°C.

Un lavado con agua remnueve las cenizas y el hollin. El gas enfrindo es comprimido
a aproximadamente 34 atm., pam la remocion, mediante un lavado con metanol a -3B9C.vgle Hy5,

CS,, COS y CO,. En el mutador de alta temperatura, el gas desulfurizado contiens alrededor del
58% de CO. Después de la saturacion con vapor de hgm, ol gas o8 recalentado pm 1a conversion

maxima de CO. El gas se comprime hasta 49 atm. yselavnconmeunola 58°Cpunumnueva‘
remocion de CO,. Convencionslmente, esta etapa cs seguida porun lavado con Ny a - l90°C el

cual remueve el CO, Ary CHy residuales, siendo este el iltimo paso de punﬁmxén del gas.
Después de un ajuste final de la rh'zbn'rljlz:Nz,;el 828 es comprimido en un loop de
Debido a la alia pureza, el gas de sintesis ﬂuye directamente al convertidor y la
puega se hace innecesaria.
E-te[mceuoleummpocomphnm exisiéntes,. Adlﬁnncmdehmmdel

proceso "Lurgi”, produce sblamentctmpmblummnﬁodseﬂlm‘u peromqmmdeum
plan!adeodgmodcdmdodordcmvwesmhmmde nlwmmudmm&senerghde
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compresion, La unica ventaja que representa es que al adquirir de 3 a 4 reactores, presente mayor

confiablilidad en Ia conversion.

La gasificacion a presion atmosférica vs una desventaja considerable parn este
proceso ya que el tamafio y costo del equipo, asi como también los requerimientos de energia

cléetrica parn la compresion del gas de sintesis se incrementan significativamente.
5) Lurgi.

En este proceso, el carbdn es gasificado en un reactor de cama fija, ¢l cual emplea
oxigeno y vapor alrededor de 20 - 30 atm, en donde el secado, la volatilizacion y la gasificacién
son efectuados a eficiencias ténmicas de mas del 90%.

Dependiendo de las caracteristicas de Ia alimentacion, el rango de temperaturas de
gasificacion son de aproximadamente 560 a 620° C. A cslos presiones y temperatuiss,
relativamente altas, las cantidades de metano y didxido de carbono contenidos en el gas crudo son
considerablemente mayores que en la reformacion convencional (normalmente 10-11%). El éas
crudo es tratado posteriormente mediante diversas elapas en las que se incluye recuperacion de
calor perdido, remocion de alquitranes, fenoles y otros pnﬂuﬁtp‘s, lh\z;ado con metanol ‘(E_rgceso
Rectisol), ratamiento para remover azufie y didxido de-carbouo, lavado con mitrégeno para
producir gas de sinfesis de alia pureza, compresién y finalmente sintesis de amoniaco.

En el convertidor, ¢l gas se cambia a H, sin la. ulilizacién de vapor adicional,

alcanzando un contenido residual de CO de aproximadamente 1 a 5%. El gas se enfria.- en un
sistema de recuperacion de calor, y se purifica mediante el proceso Rectisol para remover el CO,,

compuestos saturados y otras impurezas. El gas purificado frio se trata mediante un
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lavado con Na  liquido, adicionando el necesario para In sintesis del amoninco y remocion del

CO, y CHy, los cuales se reciclan hacia una corriente lateral. La fraccién de metano producido se

reforma con vapor y se recicla & la unidad Rectisol para litpieza general.

So puede emplear una unidad de s2paracién criogénica del gas, esto en el caso de

que se quisicran producir simultdneaimente con el anioniaco otra linea de gases de sintesis.

El licor del gas producido en la elapa dc gasificacion ¢s ttado para remover
fenoles mediante un proceso "Pheno Solvan®.

6) Monte Cenis.

Este proceso fue originalmente desarrollado para utilizar hidrogeno separado del
hommo gasificador de coke del proceso de licusfuseitn y el nitrégeno ée oblmido mediante el uso
del mismo proceso, Las carscteristicas pﬁncipﬂes de exte proceso es que opom & pregiones de 100
atm o menorey, y a 1a temperatura del catalizador de alrededor de 400° C.

La mezcln de hidrogeno y nitrdgeno despuds de comprimime a 100 atm, es
edenmdaasm"Ceninlemmbhdms;poot«ioxmlesepmmrmpﬁﬁﬁd@tdeco,enel
cual, misairas e pone en contacto ol gas oo un cataizador de Ni, ol CO y ef oxigeno contenidos
en pequetias cantidades en el gas reacciona con el mmgenopuufamuxmtamqu

7) Shell.

En el proceso Shell, la materia prima ey alimentada al reactor por medio de una

bombe reciprocante, donde el combustdleo o una mezcla de fracciories pesadas son
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bombeadas en un rango de presiones de 39-99 atm. m4s allas que las prevalecientes en el reactor
{dependiendo del tamaflo del reactor), en donde al mezclarse con vapor It alimentacion es
converlida a carbon, metano y radicales de hidrocarburos dumnte un tiempo de residencia coito.
Bn scguida, los hidrocarburos reaccionan répidamente con uxigeno para formar dioxido de
carbono, vapor y calor liberado, el cual es nuevamente utilizado para la reaccidn de hidrocraburos
que es altanente endotérmica. Finalmente, los gases producto alcanzan el equilibro en su
conposicion por nedio de lo reaccion de cambio con el gas do agua. Asi, el gas de sintesis
producido contiene sulfuro de hidrogeno y carbonil sulfuro que deberén ser removidos antes del
mutador de alis. La temperatura de precalentamiento es tal que la viscosidad cinematica del
combustoleo sen de 20 mm? /seg la cual corresponde aproximadamente a la del diesel a
temperatura ambiente. En casos excepcionales, la viscosidad de elgumos residuos pesados,
posiblemente con la adicién de hiollin, puede ser mAs alta por lo cual la temperatura de reaccion se
elevaria debido a una pobre atomizacion.

La mayorin de los aceites pesados pueden atomizarse al)ajo de los 300°C, lo cual
significa que vapor saturado de hasta 108 atm. puede’ utilizarse para o) precalentamiento. Los :
calentadores a fuego directo solamente se requerirdn para precalentar los aceites residuales de altos
puntos de ebullicion. .

E! oxigeno también se precalienta con vapor saturado, Frecuentemente, el vapor do
media presion generado en la caldera de recuperacion de calor es utilizado dﬂecianﬁm!e como
vapor saturado por el vapor de proceso, pero un numero de plantas operan con vapor de alta
presion en donde  se exporta vapor para generucion de energia eumew ﬁpor de proceso

sobrecalentado lo cual significa un ahorro en los costos.
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El vapor se mezela con el oxigeno y se alimentan al reactor a través de un dnulo que
rodea al atomizador del aceite; se debe tener mucho cuidado que la mezcla se bomogeinice
repidamente. El quemsador, en el cual también se alojan el atomizador y las entradas de oxigeno y
vapor, ¢s enfriado por agua. El reactor es refractanio, pero se han tenido mejores resuliados cuando

¢l material tiene un alto contenido de alumina,

La wezcla de gases abandonan of reactor a una temperatura de 1350°C. Se enfrian
en una caldera de recuperscion de calor a unos cuantos grados amiba de la temperatura del vapor
saturado; el vapor saturado de hasts 118 atm. se genera a partir del calor sensible del gas.

El hollin ey remwovido en dos etspas. La mayor parte se elimina con un lavado con
agua, s¢ recoge en un separndor de hollin y se alimenia a la unidad de recuperacién de hollin.
Durante ¢l lavado del gas, una pequefia cantidad de agua de lavado se evapora y el punto de roclo
del gas se incrementa ligeramente. Como una regls, la mayor parte del contenido calérico del gas-
abajo de su punio de rocfo se utiliza también para caleotar agua o el pgndepsado‘dd ln turbina en
un precalentador antes de que so introduzca al lAvador de gaseaEn el luvndor, ol hollin téxi)gpgnle :
sc remueve hasta un contenido residual de menos de Img/m’; vDeBidp;la e ol agua que s
alimentada al Javador se encuentra fria, e} gas se enfdn”a' tmn,leh:pcmm ligemhienig supexic;r' ala

ambiente.
8) Texaco.
Los combustibles en el proceso “Texaco" so. precalientan y bombean hacia el
gasificador junto con vapor de alta presion y oxigeno proveaiente de una unidad de separacion de

aire. La reaccion se lleva & cabo a aliss temperaturas desdo 1200 hasta 1500°C, y no requiere de

cafalizador. Las reacciones que se llevan a cabo sonbcomp!ejus, sin

51



CAPITULO I

cmbargo, se considera que el petrdleo s desintegrado para formar carbén, metano y otros
hidrocarburos  gaseosos; cstos productos son parcislmente oxidados a CO, COy y HyO, y

parcialinente transformados por vapor e hidrogeno.

La alimentacion de carbdn os finnmente pulverizada y licuada con agua,
posterioninente es enviado al gasificador, el cual opera a 39 atm. (sin embargo, es capiz de operar
a pregiones superiores a 178 atm.), donde es parcialmente quemado con oxigeno a una tempemturs
tan alta que todos los hidrocarburos liguidos son completamente eliminados. El calor de los gases
de salida del gusificador son recuperados mediante 1a generacién de vapor. Las cenizas son
removidas via un sistema cerrado de una tolva de escoria con agua. Después de dejar el

pasificador, el gas es lavado para la remocién del carbdn que no reacciond, éste contiene alrededor
de 48% de CO, 37% de Hy y 14% de CO,, para unn alimentacién que contenia 74.2% de C 'y

5.2% de Hy.

Posterionmente a la conversion, el gas es enfriado, conteniendo tina cantidad baja
de melano y es tratado a continuacion en e! reformador de alta tempertura. El nitrégeno se adiciona .

justo anies de] metanador,

Tanto en el proceso Shell como en el Texaco, se ha incorporado {a recupericion de
calor de las muy altas temperaturas de los gases efluentes, la remocion de carbon de los gases
producio asi como el reciclaje del carbdn recuperado. Ambos procesos tienen alimentaciones,
principios quimicos, gases producto y catalizadores resistentes al azufre (CoO-MoO3-Aly03)
semejantes, pero difieren en su tecnologia. En el proceso Shell, ln alimenfacion de hidrocarburos,
el vapor y el oxigeno son precalentados y alimentados al reactor como:conjmies separadas las
cuales son mezcladas a la salida del quemador, mientras que, eniel prbcesb Texaco Ia hlimenl.a'cfbn
de hidrocarburos es premezclada con vapor y precalentada.
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9) Winkler,
Eate proceso emplea una cama fluidizada para la gasificacion del carbdn. Opers a

una presioén superior a 3 atm,, y consecuentemente, las ctapas de procesamiento son similares al

proceso "Koppers-Totzek".
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CAPTIULO I

111.1.3 Pracesos de Reformacion con Vapor:

1) AMV Process.

El gas natural alimenindo se mezcla con Hy recirculado, se calients y se

desulfuriza. Se eafiia por precalentamiento de Ia alimentacion al desulfurizador antes de pasar al
saturador de gas, en donde se pone en contacto con condensado caliente de proceso circulante. El
gas do alimentacion del salurador se mezela con una vanlidad de vapor del homo para dar vapor, la
razon del carbono es del orden de 3:1, se procalienta en el ducto de Ia chimenea de gas y se
reforma a 700-800° C y 28-35 atm.. El gas mezclado s entonces alimentado al refonnador
secundario con un exceso de aire de proceso sin calentar. Este opera a una temperatura de 900-
950° C, Un error tipico en e} reformador secundario es de alrededor de 1%, aunque el nivel dptimo
dependerd de los requerimicnios econdinicos de la planta. El gas reformedo se enfria por 1a
generacion de vapor sobrecalentado de alta presion y entonces se transforma en un convertidor de
alta y bajas temperturas. El enfriamiento del gas reformado entre fos convertidores de alfa y baja
temperaturas es efectuado por un precalentamiento de la alimentacion del salurador de gas
circulando agua. El calor en el gas que abandona el convertidor de baja temperatura ¢s empleado -
para pwcalmlar una caldera de agua de alimentacion de alta presion,

E! gas enfriado del convertidor de baja temperatura es llevado a una plants de
remocion de CO, de bajo consumo energético. Posteriomente, ¢l gas es comprimido a 69-79 atm.

y se metana.
El gas metanadv es enfriado, secado y-alimentado al loop de sintesis de amonisco,

el cual opera a 69-79 at.. Lucgo, ¢l gas circulante del loop de siutesis de amoniaco es mezclado

con gns do sintesis seeo y se alimenta al circulador, El gas proveniente
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del cirenlador es calentado y pasado por un catalizador nuevo de sintesis de amoniaco de baja

presion conocido como "ICI", para producir amoniaco,

El gas caliente que abaudona el convertidor de amoniaco es enfiiado. El amoniaco

se sepam del gas parcialmente enfrindo utilizando refrigeracion mecdnica. Los inertes y el exceso
de N, del loop de sintesis de amoniaco se remueven por la toma de una purga de In circulacisn, y

se envia a wi tratamiento en una unidad de recuperacion de Hy, el cual posteriormente se recicla

por una suceidn al recirculador.
2) CF. Braun & Co.

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

reformador primario, en dowde ¢} gas y ¢l vapor reaccionan con wa catalizador de niquel para
formar H, y oxidos de carbon. El efluente, coneniendo el 20% de metano sin reaccionar fluye a un

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

El aire de proceso es cowprimido, precalentado y alimentado al reformador
secundario. Del 30 al 50% més de sire e3 empleado pasa tener In proporcion de 3:1 (H;:N,) para

lu shastesis del amoniaco. El exceso del nitrdgeno es removido mediante un purificador criogénico,

El efluente del reformador secundario es enfiiado para la conversion de 899 a 388°

C genorando vapor. Fluye sobre una camns del comvertidor convencional catalitico de baja
temperatura, Escencialmente todo e CO, es removido por e absorbedor, utilizando una solucidn

de carbonato de potasio con o sin activadores, solventes o:éénicos, en los cunles el CO, tiene una

alta solubilidad.
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L} gas que sale del absorbedor se precalienta a 600° F, entonces el melanador
remueve las trazas de COy y CO. El efluente del melanador es pasado a través de un tamiz
molecular para remover la humedad y otras trazas de compuestos que podrian congelarse a las

temperaturas criogénicas vtilizadas.

El purificador eriogénico trata ¢l gas antes de la sintesis. La alimentacion al
purificador contiene de un 60 a un 70% de hidrogeno, 30 a 40% de nitrogeno, 2 a 3% de mietano y
cerca de 0.5% de argén. La alimentacion es enfiiada a -176°C y se rectifica. El gas rectificado es
una mezela que aun mantiene una proporcidn de 3.1 y un 0.2% de argén, y vinicamento trazas de

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

El gas de sintesis se comprime y se mezela con el gas recirculado, y posteriommente
se alimenta al loop de sintesis. Aqui se precalienis y sc pasa a través del convertidor de sm_tesix; y
¢l producto amoniaco se separa, El gas sin reaccionar es reciclado al compresor. El argon ytmm
de metano se purgan y lavan con agua, y posteriormente se recirculan para unirlos con e} eﬁmﬂi
del metanador y se envian al secador.

3) Haldor Topsoe A/S.

El punto principal de este proceso es la desulfurizacion de la carga de hidrocarburos
por medio de ¢xido de zinc caliente a 400° C. En ol caso dé que Ia alimentacion de hidrocarburos
contengs compuestos sulfurados, el paso de la hidrogenacion se instala cormiente arniba del
recipiente de 6xido de zine.

La reformacion de la alimeptacién de hidrocarburos y vapor se realiza en dos pasos,

uno es una reformacién primana en un homo tubular, y el segundo una refonmacion
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secundania autoténmica. El homo Topsoe es disefado con quemadores de pared radiantes
colocados en variog niveles. El contenido de calor sensible en el gas que deja el refonnador
secundario se utiliza para la generacién de vapor de alla presién en una caldera de calor de

rocliazo, y para precalentar la calderu de alimentacion de agua de alta presion.

La conversion de CO del gas reformado toma lugar en dos etapas, la pritnera de
cllas es operada n 210° C a la entrada y contiene un catalizador de cobre, La segunda etapa de
conversién es opernda a 180° C a la entrada y contiene nuevamente un catalizador de cobre de alta
actividad. E! calor de reaccion se utiliza para la caldera de precalentamiento de agua de alta

presion. La remocién del CO, se basa en la absorcién de #ste por medios fisicos, para Jo cual no

se necesita calor pam la regeneracién.

La etapa de metanacion se utiliza parn lu remocion de CO y CO, residuales en el

gas. El loop de presion se encuentea en ¢l rango de 136-213 atm., dependiendo de las condiciones
locales.

El calor de la reaccion se utiliza para la geperacién de vapor de alta presion o pura
1a caldem de precalentamiento de agua de alimentacion de alta presion.

4) Haldor Topsoe.
La carga de hidrocarburos se desulfuriza y se mezcla con vapor 8-1a entrada del
reformador primario, para reaccionar con un catalizador en base niquel. En el refonnador

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

gas mezelado reacciona sobre un catalizador de hierro-cromo en el convertidor
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a 371°C, para converdir CU a CO4 y Hy, seguido de uon reaceidn promovida a 2219 €, sobre un

calalizador cobre-zinc-cromo.

El CO, es removido en una unidad de absorcion-regeneracion convencional de dos

etapas. EI CO'y CO, residuales se metanizan con Hy sobre un catalizador de niquel a 3SOC y se

enftia anies de ser enviado al loop de sintesis del compresor de gas de composicion. Una vez
comprimido, es enviado al loop de enfriamiento de amoniaco, donde, después de pasar por un
seguudo enfiiador, el amoniaco liquido es recolectado. El gas reciclado se calicnta y se compnme
por ¢! reciclamiento, es entonces cuando pasa a através de un cambiador caliente antes de entrar en

flujo radial al convertidor.
3) LCA Process.

E! gas natural alimentado se desulfuriza a 250°C y se envia a un saturador de
gases. El satumdor utiliza el condensado caliente del proceso corao la primera fuente de vapor de
proceso. Una pequefia cantidad de vapor se suﬁiﬂskn ala sahda del saturador para proporcionar
Ia relacidnadecuada de vapor-carbén do alrodedor de 2.5:1 y se procalienta a 450 °C . Los
reactantes se alimentan a! Reformador Primario calentado por gas (GHR), el cual opera con una
temperatura de salida de 700 a 750°C y a uoa presion de 30 a 40 atmosforas. La mezcls gaseosa
se alimenta a un reformador secundario, el cual utiliza una cantidad mucho mayor ‘de aire de.-
proceso de 1a requerida por la estequiometria. El efluente del reformador secundario se enfiia al
utlizarlo cormo una fuente de calor para la resccion de reformacion primaria y para precalentar los

reactivos. La reaccién de mutacion se lleva a cabo én una sola elapa isotérmica,

La mezcla do gases enfriada a 40 °C. se pasa por un sistema de purificacion
presurizado el cual remueve el nitrogeno en exceso, el CO, y parte de los inertes, El (fOz,se ;
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puede recuperar del gas de desecho que se libera del sistema de purificacion. E} gas producto que
sale del wisterna de purificacion se metana, eafiia y se seca anles de entrar al loop de sintesis de

amoniaco en la succisn de la recirculacion v se imezcla con el gas reciiculido.

La mezela de gases se calienta y se alimenta al reactor de sintesis, e} cual opera a In

presidn de 80 atmosferas.

El calor generado por Ia reaccién de sintesis de amoninco se rocuperas en una

caldera que se eacuentra a Ia salida del reactor, la cual opera a 60 atmdsferas,

El amoniaco s¢ condensa y separa del efluente del reactor de sintesis al vaparizarel
amoniaco producto. El gas sin resccionar se recircula. La purga del gas del loop de sintesis se-
reutiliza como gas de sintesis.

6) M.W. Kellogg Co.

E} gas natural de alimentacion es suministrado a alts presién (44 atm y 15° C) y
entra al tambor de separacion para la eliminacion de los liquidos. El gas que sale por ¢l domo del .
tambor de separacion enira a los desulfurizadores cuyo objetivo es ehmimr los oompueslmu de .
azufre que lleva cf gas & law condicionen de entrada, ya quodoa sonvamno pullowdllindom '
que son empleados ea los reformadores y los mutadores. Du_pi_:éd,"enm amm&nh
finalidad de aumentar 1 femperatura hasta 371° C, para postarionmente enirar & i sogundo
desulfurizador el cual contiene wa gusrda do oxido de cobalto y oxido de molibdetio que tiens
com finalidad el descomponer los compuestos de azufre mas pessdos que 1o seehxmmmn en 1a
adsorcion con carbdn activado. En este punto se recibe una corriente de gas de sintesis rica en

hidrogeno y sirve pam hidrogenar Jos compuestos de azufre,
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Una vez que se han eliminado los compuestos de azufte, la comiente se une con una
cotriente de vapor de media presion. La mezela ¢5 precalentada para p(_xiterionnenle pasar a la
seecion de reaccién del reformador primario. La reaccion de reformacion ey fueriemente
exotérmica, y el calor es dado por los quemadores que se encuentran en la zona de combustion del
homno, los gases de combustidn pasan por dos etapas de conveceidn para transferir calor residual a
los serpentines de carga mezclada, También se unen los gases de combustion que salen de la

caldera auxiliar, la cual se utiliza para genenir vapor de alta presion.

El gas parcialmente reformado sale a una lemperatura aproximada de 818° C y
entra al reformador secundario donde se mezcla con una corriente de aire precalentado, el cual se
suministra a uno deternminada cantidad pars que se guarde una relacion de 3/1%mol de Hy/N,. El
calor que se requiere para llevar a cabo la reacidn es suministrado por la combustion del gas que
salié del reformador primario. La mezela pasa a través de una cama de catalizador de niquel
soportado en alémina. A la salida el gas tiene una composicion de 0.1% de metano y una
temperatura de 1004° C. La comiente se divide en dos para generar vapor y ceder calor a otm

commiente, la cual entra al mulador de alta temperatura donde se lleva a cabo la conversidn de CO a
€O, empleando un catalizador de fiemo.

El gas sale ¢ intercambia calor con ofra commiente; para posterionmente entrar- al
mutador de baja temperatura con 220° C en una cama catalitica de cobre.

El gas de sintesis crudo con bejo contenido de CO'y alto en COy es mezelada con

condensado de proceso hasta bajar su temperatura hasta su_punto de. roclo. Posteriommente es
llevado hacia In torre absorbedora donde es pasado con una solucion de K,CO0s, la cual se leva la

mayor parte del CO, de la comriente del gas.
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11 gas que aun posee residuos de CO'y CO, Hega con una temperntura de 300°Ca

la entrada del reactor de metanacion, donde los dxidos de carbono son convertidos a metano.

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

compresion, hasta 199 atm.. La mezcln de pas de sintesis es enfrinda hasta 43°C.

En el convertidor se Heva a cabo la reaccion de sintesis de amoniaco a 211 atm. y

4509 C. E1 amoniaco producto es separdo y subenfriado para lograr su maxima condensacion.
7) Pritchard Co.

L4 carga de gas se desulfuriza, se mezcla con vapor y se reforma en un reforiador

primario, Después de la compresion, el aire se precalienta y se mezcla con el gas reformado en el
reformador secundario pars proveer la estequiomeiria necesaria de Hy/N,. El calor de la reaccion

¢s ulilizado para elevar el vapor a presion suficiente para soplarlo con In alimentacién,

La conversion de CO a CO, es efectuada en dos etapas: primero en el mutader de

alia temperatum -y posterionmente en ¢! mutador de baja temperatura. El calor de lag comrientes de

proceso es nuevamente utilizado para elevar mds vapor y proveer calor para ol sistema de iethoqibn
de CO,.

La purificacion final del gas de sintesis es levada a cabo por metanacion.

Elloop de sintesis opera a una presion nominal de 156 atin..
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El gas de alimentacion comprimido se junta con el pas reciclado y se alimenta al
mddulo del convertidor de sintesis, el cual consiste de un cambiador alimentacion/efluente, tres
recipientes que contienen individualmente una cama catalftica y una caldera de rechazo. El vapor

en exceso sc eleva y es disponible pam ln exportacion.

El amoniaco formade en el convertidor de sintesis se separa en los separdores

primario y secundario. La condensacion del producto se lleva a cabo por refrigeracion,
8) UHDE GMBH.

Es un proceso riguroso para el disefio solamente utilizado en tecnologias probadas.
El concepto integra los siguieates elementos:

Aplicacion de una turbina de gas integrada al proceso. El compresor de. aire del
procesc es accionado por 1a turbing de gas; la descarga de los gases calientes de la turbina se

utilizan para la combustién de aire en el reformador primario.

Combinacion de generacion de vapor/supercalentador en el gas de proceso corriente
abajo del reformador secundario.

La combustion de aire de la turbina de gas se precalients en ] basico de conveccion
del reformador primario.

Presiones de reformacion mAs altas aproximadamente ded) atm. comparados con

10832 atm. de las plantas convencionales con el mismo tiempo de vida esperado de Jog tubos,
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Aplicacion de 1 sistema fisieo de remocion e CO. (Selexolt negenermdo

principaliente por alivio de presion v no por calor.

Aplicacion de una unidad de absorcion del tipo de refrigeracion. La unidad opers

comiente abajo del convertidor de bajn temiperatura. La caga de refrigerncion cubre los

requenntientos para fa eficiente remocion de CO,, sintesis Je amoniaco v enfriamicnto de

amomiaco products abajo de -33% ¢

Statesis de amoniaco a bajs presion de 183 atm, la cual se puede alcanzar

utilizando un compresor de solo dos cubiertas,

Sufrigmiento indirecto del reactor de sintesis de amoniaco. El reactor de tres camas
tiene cambiadores de calor indirectos entre éstas. La concentracién de amoniaco se puede
incrementar alrededor del 25% a Ia salida del reactor, resultando en decremento correspondiente de
In cantidad de gas reciclado,

La caldera de vapor de alta presion en el loop de ‘sinlesis es contbinada con el

reactor de sintesis de enfriamicnto-indirecto,
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1V COMPARACION Y SELECCION DEL PROCESO MAS VIABLL.
IV.1 Introduccion
Desde 1984 hasta 1990 1a capacidad instalads nacionat de las plantay de amoniaco

en operacton fué de 2812 mTon/afto, cantidad que se vio reducida en un 2.7% a finales de 1994
(FigIv.1.nL
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Como ys s¢ menciond auderiormente, e amoniaco repressnta un producto
smmwimpuuntewnhmnomhdenuuunmmdobwohmnm'dmina finales, como
pot el voliunen de consumo que se ha obtenido y se estima alcanzank pam ¢l afio 2000 (Fig.
Iv.1.2¢
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CAPITULO IV
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En nuestro pajs (Fig.IV.1.3) el amoniaco es uno de los pocos productos

petroguimicos bésicos cuya produccion y consumo se van incrementando de manera considerable.
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CAPITULO IV

En 1970%, la demanda intemn de amoniaco ge triplico hasta llegar a la suma de
562.9 m'Ton. Este incremento se debio a que la fabricacion de fertilizantes era su empleo principal;
aunque comenzaban a surgir las primeras aplicaciones industriales. PEMEX puso en operacion
nuevas unidades (una en Camargo en 1967 y oira en Cosoleacaque en 1968), con la finalidad de

apoyar e] crecimiento industria] del amoniaco en nuestro pafs.

En 1971, la capacidad instalada nacional referente a la fabricacion de fertilizantes
nitrogenados fué inferior a un millon y medio de toneladas per afio, lo que equivalid a 483
mTon/afo de amoniaco; el volumen de este producto destinado a la porcidn agricola del pafs se ve
complementado con la utilizacion de amoniaco en aplicacidn directa, la cual alcanzd la
considerable suma de 190 mTon. En este afio, no obstante cuando ¢l balance “oferta-demanda”
resultaba atin pegativo, comenzaba la ctapa de exportacion con 325 Ton a pesar de las 115 mTon

de amoniaco que se recibian del exterior.

Para 1974, se introdujo lo que seria la mayor importacion de amonisco realizada
por nuestro pals recibiendo 256 mTon; ciffa que unicamnente parﬁclpé en el cousumo pacional con
un 31.9% y s finales de 1977 se rogiatrd la ultima importacion de amoniaco que e realiza cn
nuestro pais (65 mTon) logrando que la demanda intesna se aproxine a.las 990 mTon y la
exportacion se incremente a mds de 40 mTon.

Con Ia apertura de las nuevas plantas IV y V de Conoleacaque, Ver. (1977 y 1978
respectivamente) y la segunda del complejo petroquimico en Salamanca, Glo. (1978) se logra un
crecimiento de la capacidad instalada de nuestro pais, con respecto a 1a de 1976, de.un 131.5% asi,
de ser importadores a nivel mundial pasamos a convertimos en exportadores; coa lo que se logro
que, para 1978 obtuvieramos la autosuficiencia en el pals en matenia de produccion de amoniaco.
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CAPITULO LY

Aclualmente la demanda interna eg satisfacloria, generdndose ligeros excedentes
para exportacion, a futuro serd necesario conservar la autosuficiencia que hasta ahora s¢ ha

conseguido y elevar la decreciente produccidn agricola de nuestro pafs.

Tomando como referencia el marco teérico anterior, se espera que (siguiendo la
proyeccion que tiestra la Fig 1V.1.44), para el afo 2000, se alcance una produccion nacional de

amoniaco de 4772 m Ton sin retornar a la dependencia econdmica con ofros paises.

FAGV.1 4 PROMOSTION DE PRODUODON
Y CONSUMO DE AMONIACO ENLEXOQ

3 FUENTE: "Slo. Informe de Gobiernv CSG*.

* FUENTE: "Perflies econdmicos Internacionaler”.
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CAPITULO IV

1V.2 Comparacion y Seleccion,

El proceso y el disefio de una planta de amoniaco esté principalmente dictaminado
por la disponibilidad de las materias primas y la economia de la regidn. Bl gas natural, cuando se

encuentra disponible, es la alimeatacidn mias econdmica.

Durante 1960 a 1972 hubo un exceso de nafla y de combustoleo razén por la cual
e permitié que fueran costeables como para ser utilizados como combustibles, debido a esto,
surgieron las plantss que bassben su alimentacién cn nafta. Sin embargo, para el proceso de
reformacitn con vapor, el contenido de azufre cn la nafla o en el combustoleo se ha fenido que
reducir por abajo de 0.5 ppm para prevenir el envenenamiento de los cahliudmus. Los niveles tan
bajos de azufre ea el combustoleo no son economicamente couteables debido a los altos puntos de
ebullicion.

Durante los nnnhs,uviblamesidlddemunirgunprmbnudoenel
combustoleo, pero no existia un catalizador que _wdierg_ funcion#r gﬁﬁifactoﬁumente en la
pressncia de azufre. Posterionmente fueron desarrollados tanto un proceso como un catalizador que
permiten la reformacion con vapor de alimentaciones que contienen azufie cuando estag ‘son
econdmicamente diaponibies, ogrando con el eliminar lop cotos de denulfrizacion antes del
reformador primario. Esto también ilustra el -papel tan importante que juega la alimentacion en'la - -
fabricacion de hidrogeno parn Ia produccion de armoniaco, ast como su interdependencia con los
procesos de refinacidn, ‘

Alimentaciones tales como ¢ gas de coke, lag cuales no son dependientes de Jas. -
operaciones de refinacion, se utilizan en China e India. La descomnposicion electrolitica del
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CAPITULO IV

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

4 un menor costo.

La preferencia en la produecion del hidrogeno para la obtencidn del amoniaco es a
partir de los hidrocarburos debido al hecho de que la demanda energética, wtilizando
hidrocarburos, es més baja que la utilizada en la electrolisis del agna. El proceso electrolitico solo
se utili;a bajo ciertas condiciones econémicas y donde la epergia hidroeléctrica se encuentre

disponible.

Asi pues, la comparacion y seleccion del proceso pars Ia produccion de amoniaco
sera realizada lomando en consideracion que, la diferencia entre fos tres tipos de procesos estd
basads fundamentalmente en la preparacidn del gas de sintesis, ya que las eupes subsecuenfes
tieoen los miasos parkmetros de operacion.

Como sabemos, ol gas de sintesis est compuutopor lndnbgmo ¥ nitrégeno con
una relacidn estequioméirica de 3:1. La mayor cantidad de lndtémo 8 pmduoe a pmudelgas ;
oatural y de algunas fracciones del petrdleo, ambas como matetia prima o tlmblén ‘Como
subgroducio, Un pequedio porcentaje se pmduce electmllticamenﬁ ol cual se obtiene a plmr daun
proceso electroquimico.

Considerando la fuerte correlacion eatre los costos de la enecgia y los contod de los
hidrocarburos, es poco probsble que el Altopdlvlhuje de los procesos que utilizan’ hidrocarburos
para Ia elaboracion de amoniaco cambien substancislmente en un fturo proximo.



CAPITULO TV

Actualmente, el 77% del hidrogeno producido se obtiene a partir de gas natural, ¢l
18% de fracciones del petrdleo, 4% por medio de 1a electrdlisis de soluciones acuosas y el 1%

restante & partir de otrus fuentes.

El costo de 1a produccidn de hidrdgeno utilizando como materia prima el agua por
medio del proceso electrolitico, es muy alto debido a s cantidad de energia eléctrica requerida. El
consutno se encuentra entre 4 y 5 Kw-Hr/m3 de hidrégeno (STP).

Esto implica que para producir ¢} hidrogeno necesario para 1 Ton de amoniaco se
requieren 8632 Kw-Hr, lo que equivale s N$1515.74, Hay que lomar en cusala que la energia
consumida es unicamente [a requerida por el proceso electroquimico, sin tomar en cuenta tanto el
squipo de bombeo como compreaores y demds equipo que requieren de la eleciricidad pam su
funcionamiento.

El alto coato del hidrégeno producido poc medio de este proceso hace probibitivo ef
utilizario como una altemativa pars la pmdueqién de amoniaco,

Segun Ullmann's, el costo de ia produccion de hidrdgeno (Fig.IV.2.1)! es menor
utilizando como materia prima al ges natural.

8 FUENTE: Ulimansi's "Encyclopedia of Industrisl Ohemestry" Vol 4 13,
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PGV 21 QOSTOS DE MATERAPRMAY

PRODUCTION PATA EL HOROGENO
®
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De acuerdo con lo anterionmente desamrollado surge Ia necesidad de hacer un
estudio ms especifico para el caso de nuestro pals, en el cual se toma como bases la produccién'y

1ns ventrs de gas natural y combustoleo,

Como se puede observar en la Fig,1V.2.2%, la pmdwcién de gas uatural en México
lleg6 & un méaximo en e afio 1983, apamrdelculcomenzbundewensogmdunlde la nusma
Esto no implica que la produccion del gas natural en nnenlm pals dccmga dntsuumenle hecho i
que se puede corroborar tnediante una proyeceion reahzada a partir de 1995 hasta 20]8

FIGN 22 PRODUCCON DE GAS NATURAL

- HEEHEEEEE
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Se tomnd como fecha do término el afio 2018 para esta proyeccion debido a que se
considerd que el lapso de tiempo en el cual se construye y se pone en operacion una plania de
amoniaco es de alrededor de 3 afios, aunando a esto 20 afos, los cuales so considerarian como el

tiempo de vida util de Ia misma.

Para el aflo 2018, se espera que la produccion del gas natum) sea del orden de
30,000 snm m3 stps al afio,

Por otra parte, el volumen de ventas internas de gas natural (Fig.IV.2.3)%, tiende a
incrementarse gradualmente sin que se espere un descenso en el volimen de las mismas.

G 23 WALMEN UK VENTAS WTEFWAS
UEGABMTURL

Aun@nnobmvemupnmdmchdnmuwumeelvolmmndgmm,
éatas siempre quedarin cublertas por la produccion de gas natural, lo cual hace viable el producir
amoniaco a partir do gas natural,

En o referente-al combustdleo, se observa que 1a tendencia del volimen do ventas
internas (FigJV.2.4)? crece a 1a par con au produccion (Fig.IV.2.5)?.
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CAPITULO IV

Despuds de haber analizado la produccion y el volumen de ventas para el
combusloleo y gas nalural, se realizara un ligero anAlisis econdmico para los procesos que ticnen

como alimentaeion estas materias prinias,

Esta comparseion de procesos (FigIV.2.6) se basa en consumos e inversiones
estimadas para plantas comunes que producen 1000 Ton/dia de asnoniaco, incluyendo almacenaje

de a amoniaco, generacion de vapor, recuperacion de azufie y 10% por contingencias,

Los consumos soa de 6.3 MMKcal de gas natural, 0.96 Ton de combustoleo y 2

Ton de carbén por Ton de amoniaco.

El carbén como materia prima para producir amoniaco, también es analizado en
esta comparucion, ya que éste puede ser procesado por medio de la oxidacion parcial, aunque no se
toma como fuente viable ya que este insumo tnicamente fo producen dos paises Inglalerra y
Australia, mzén por 1a cual no es muy conveniente el depender solamente de dos nacioues pam el
suninistro de materia prima; ya que el precio quedaria fijado por el pals productor y nv por el
mercado. Para fines de tener un marco de referencia se incluye al carbon como materis prima en

esta comparacion de procesos.



FIG:IV.2.6 Coslos de produccion de amoniacoe. ulilizando.

arias alimenlaciones (base: 330,000 ton cortas/afio; 330 dias/afo)

aterio Reformacion  N$/Ton  Oxidacion  N$/Ton Oxidacion N$/Ton|.

Corimc con vapor arcial parcial
de Gas Natlural de Combusloleo de Carbon

! Carbon 2 Ton 177 .84
 #38.® N$/Ton

Combusloleo 0.% Ton/Ton 310.89
9323.85 N$/Ton |
| 3as Natural 6.3 MMKoal 203.24 i
1832.26 N$/"MKcal
$Servictes Auxilicres %
1 fAgua Enf.

# 0.30 N$/m"3 9.56 m*3/Ton 2.87 22.81 m"3/Ton 6.90 11.40 m"3/Ton 3.45

BFY
' 8 0.2 N$/m*3 1814 Kg/Ton 0.36 2267 .6 Kg/ton 0.46 2721 Kg/Ton 0.55
© Eleelricidod

8 0.18 N$/Kv-h 20 Kv-h/Ton 3.60 110 Kv-h/Ton 19.80 170 Ku-h/Ten 3.8
i Supervision

@ B.94 N§/h 8 Hombres/turno 5.15 i1 Hombres/turng 7.08 20 Hombres/lurne i2.87
. {3 turngs)
i Vapor
i % 3.8 N$/MMKcal S Ton/Ton 19.00]
y Calalizadares G.B7 4.9% 4.9%
|Coslos direcles leolales 222.09 350.8 245.30
Inversion dei coplial

Planlc en L.B. N§ 150 N$ 204 N§ 210
Costos fijos, 247 inversion 114,00 155.04 159,85,
{Coslo lolal de Produccicn 336.09 505.85 408.30;




CAPITULO IV

De loa resultados de la comparacion se puedc observar que los costos totales de
produccion  en N$/Ton de amoniaco para los tres procesos son:

* Reformacion con vapor de gas natumal .. ..., 336.09

¢ Oxidacion parcial de carbon ..., 505.85

* Oxidacion parcial de combustdleo 408.90

Para completar esta comparacion se realizd un anélisis de punto de equilibrio® de
los procesos involucrados, obteniéndose como resultados:

* El proceso de reformacion oon vapor de gas natural alcanzaria su punto de
oquilibrio a los 131 dias de operacitn de la planta, por 1o que et menos do un afto ya se oblendrian
uml' ’hd:sl

* Misutras que, en el proceso de oxidacion parcial del combustoleo, espezarian a
obtmunmmmmmphwnomordemaﬂodehb«mtomwbnhpmm lo que
equwd&hlquelup\mtodemmhosulununhvdedadﬂ”dm

Demdoamdolomiaumlemuto,uhmve:qulommble,
dadas las condiciones actuales de numtro pals es el producir bidedgeno mediante la utilizacion de
wmhndmnuhhwiquﬁwﬁndmmuimindmhdmdelﬁdlﬁm;
Mﬂiuwduhdolmmuydhmtﬂodoﬁuuénmdom@lﬁﬁm,
materia prima, dc)yalmodeomdmbnpumlw,mnnndonﬂlnltmm
solucién pare nuestro pais nllegmafalwwmt\nl,ntmunqumodlﬁcuhphnus
existentes en su primara elapa (preparucion de lawp), clevando con ello loseostosdeopanmén
de las plantas ya exisienles en nueatro pals.

® Ver spindice X.1,
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V SECUENCIA Y CRITERIOS DE ANALISIS PARA EVALUAR CADA

TECNOLOGIA.

Como ya s sabido, se tienen tres tipos de procesos pam la fabrcacion de amoniaco
(Oxidacién Parcial, Reformacién con Vapor e Hidrdgeno Electrolitico), y cada uno de éstos cuenta
con varios licenciadores. En el capitulo anterior, primero se discrimind el tipo de proceso mejor,
tomando como base de partida el tipo de alimentacién empleada, para que en el capitulo posterior

se comparen las distintas tecnologias de cada licenciador y con ello determinar cual es el mas

viable.

Deniro de éste capitulo se pretende dar una vision de los. criterios que serdn
considerados, asf como sus respectivas puntuaciones, pam realizar la discriminacion dentro de
cada andlisis; asl pues se tienen los siguientes:

* ANALISIS DE TECNOLOGIAS;

- Disponibilidad de informacién. PUNTUACION: 0 - 10
-Comercializacion. PUNTUACION: 0- 2
- Disponibilidad de tecnologias. PUNTUACION: 0 - 2

- Disponibilidad de materias primas PUNTUACION: 0 - 5

- Ntmero de operaciones unitarias. PUNTUACION: 0 - 5
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CAPITULO Y

* ANALISIS DE EQUIPQ;
- Numero de equipos. PUNTUACION: 0 - 10

- Equipo critico. PUNTUACION: 0 - 8
- Disponibilidad de equipo. PUNTUACION; 0 - 5
- Equipos especiales. PUNTUACION: 0- 8
- Materiales especiales. PUNTUACION: 0 - 5
* ANALISIS DE PROCESQ:

Los criterios gendricos empleados en esta seccidn se basan principalmeate en
algunas reglas Heurlsticas:

- Presion: Si no se puede trabajar a presién atmtjgf@ﬁu.‘ bg'pu_e@é hacer a
preaion hasta 20 etm., ya que es mejor que a vacio, PUN‘IUACION: 0-10

* $ino se especifica Is presion no e deberd suponer atmosférica,
- Temperatura; Se prefiere Tamb hasta 168°C.PUNTUACION:O - 9
- Condiciones especiales: PUNTUACION: 0 - 3

- Informacién sobre catalizadores PUNTUACION: 0 - 5
- Complejidad del proceso. PUNTUACION: 0 - 4
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- Subproductos con valor comercia. PUNTUACION: 0 - 3
* ANALISIS ECOLQGICO:
- Produce emisiones contaminantes PUNTUACION: 6- 10
- Disposicion de residuos, PUNTUACION: 0-7
- Tratamiento de efluentes, PUNTUACION: 0 - 5
- Reutilizacién de efluentes. PUNTUACION: 0 -3
* ANALISIS ENERGETICO:
- Integracion térmica del proceso. PUNTUACION: 0-10- -
- Consumo de servicios auxiliares.
- Agua de enfriamiento. FUNTUACION: 0 - 8 -
- Vapor. PUNTUACION: 0 - 8
- Combustibles, FUNTUACION: 06
- Gaseosos.
- liquidos.

~ Qenerucion de vapor, PUNTUACION: 0+

Electricidad. PUNTUACION: 0 - 4.



VI ANALISIS DE TECNOLOGIAS,

Las tecnologias a analizar, que en e} capitulo correspondiente fueron detalladas, son

1a3 siguientes;

1DAMY Process,

2) C.F. Brown & Co,
3) Haldor Topsoe A/S.
4) Haldor Topaoe.

#) LCA Process.

6) M.W.Kaellogg Co.
7) Pritchard Co,

8) UHDE GMBH

Para poder entender de una manera més clars Jos critetios que fusron tomados en
cuenia para realizar ceda uno de los andlisis propuestos en este trabsjo, se dart en el presente-
capitulo y dentro de cada seccion, una brove uq)ﬁcl’ciéndelooﬁmoundindoly, poamonnlm
o2 proventaré Ln tabla correepoodisnte & cada anklsis :

V1.1 Andlisis do tecnalogins.

Diaponibilidad de informacion. En este punto, nwduohunﬁd-dyh'
uﬂdnddohmfuwwn,ummﬂdommyorpmnww“hw”mmh“
mayor informacion posible acerca de! tipo de prooeto, Mmowdewnéndohmymhoen;_
su caso de Ia jotalidad de Jos equipow, tipo y cantidad de catalizador a utilizarse
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en las operaciones unitarias que lo requieran, consideraciones en el diseflo, informacion sobre el

tipo de cinética que se Hevara a cabo en los reactores, cte..

La informacion que se poudrd a consideracién cn este andlisis serd del tipo de
literaturs abierta, es decir de la informacion que se pueda conseguir en libros, revistas y

enciclopedias especializadas,

Comercializacion: Para determinar ¢! grado de comercializacion parn cada
tecnologia se buscard informacion acerca de Ja cantidad de plantas instaladas en el mundo que

fueron disefladas y construidas con cada una de las distintas tecuologlas.

1.a calificacion que se le asignaré a cada tecnologia estaré en funcion de la cantidad
de plantas instaladas, esto es, cuanto mayor sea el nimero de planias disefiadas con una

tecnologia en particular, mayor serd el nimero asignado como calificacion.

Dummblhdld_de_tﬂnolmh. Esie punto se evaluard. totnando cn cuenia los d:seﬁns
especiales de algunos equipos criticos para el proceso. Estos dmeﬂos al estar pe!enhdoa por una

compafila son reservados y su consulta s6lo es posible si se liene un contrato con el ho_enmgior._ D

La puntuacion que se asignarh a cada proccso sers. mayor. para aquellos que
presenten menor nimero de equipos disefiados con una teenologia patentada.

Dumhdmddcm.mummdwuwﬂnslbnwhmhmmv -
cada tecnologla cuales sonhsnmlenupnnmadehlqmneputeymelpocelop\bdemhljarcon»-

una materia prima distinta,



CAPITULO VI

Asf. a la hor de calificar, ¢l valor numérico estara de acuerdo a la variedad de las
materins primas con las que el proceso pueda realizarse, es decir, para las tecnologlas que puedan

funcionar con dos o mis materias primas, ¢l numero propuesto sera mayor.

Nitmero de operaciones unilarias; Una de las actividades relevantes del Ingeniero
Quimico es el entrenamiento practico de la descomposicion de un proceso complejo en etapas

{sicas individunles, Ins cuales reciben el nombre de operaciones unifarias.

De lo anterior se deduce que al disefiar una planta, la complejidad de la misina
disminuird al tener una cantidad menor de operaciones unitarias, por lo que se calificard con un

valor alto a aquella tecaologia que tenga una menor cantidad de operaciones unitarias.

IABLA VL1 .1 ANALISIS DE TECNOLOGIAS

TECNOLOGIAS

PARAMETRO | I 21 3) 41516 EVAL .
Diep. Informaoton| 7] 8] 6| 61 6 {10 31 0-10
Comerolalizaoion 04 ! | ri ol 21 0)01 0-2
Disp. Teonologia | 0| 2 0| 0- 2
Disp. Mal. Primos] 0| 2 310(410;0(0-5
#0p. Unitorios 4 3} 5|01 0-5

TOTAL 101 13(16]15 210 3
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V1.2 Analisis de equipo,

Niunero de equipos; Un proceso se hace mas o menos complejo dependiendo do fa
cantidad de equipos que se requicran para poder llevar a cabo satisfactoriamente la transformacion

de lay materias primas a los productos que necesitanios,

Para calificar este parametro se estimara el niumero de equipos necesarios parn cada
tecnologta, asigndndosele un numero alto a la tecnologla que tenga un menor mimero de equipos.

Equipe critico: Ba aqué! equipo que por las caracteristicas del proceso, efctoa una
operacion demasiado importante, ademds de que por sus dizmeasiones, ol material del qie esté
fabricado, condiciones do operacion & las que se encuentre sometido, etc DO 56 pueda tener en.
almacén un equipo de repuosto.

Tan importantes son estos equipos pars el proceso que miuchias veces se selecciona
1 capacidad minima de la planta productiva como el 60% de la capacidad del equipo critico.

Para el mﬂuumuumdmﬁumimmhunmhddeeqmpos crlticos -
que lenga cada tecnologla, ﬁmuﬂouq\nlh qmptmhmnumn\imuodeénos

Risponibilided de aquipo: Elhp\mwummkninkmmubmhciqmdoem

el anterior, ya que se considera que un equipo critico no sismpre es muy Mible de adquiirir por’
sus caracteristicas de fabricacion y operscion,
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As| pues, serd nuevamente favorecido el proceso que presente menor cantidad de
equipos criticns, ya que con ello se reduciria en gran medida el requerimiento de equipos

especiales.

Kquipos_espesiales; Se podrinn considerar como aquellos equipos  que por sus
caracleristicas Unicamente pueden ser diseflados por los especialistas de cada licenciador de
tecnologia, tal cs el caso de la tecuologia "Lurgi®, que en su proceso requiere de un gasificador
especial, el cual tnicamente es fabricado por dicho tecnélogo.

Tomando en cuenta la definicion anterior, la calificacion estarg de acuerdo al
numero de cquipos especiales requeridos por cada tecnologla, de esta mancra, el valor asignado
serd mayor entre menos sea el numero do equipos especiales presentes,

Malariales espaciales: Existen ocasiones en as cuales, debido a la naturaleza de las
substancias involucradas en ef proceso, los equipos que estarén destinados para su tranaformacién, .
manejo y alnacenaje, requieren ser construidos con maleriales distintos a loa habituales, por lo que

3e encarece el costo total del proyocto.

Por lo anteriormente expuesto, se calificard con un valor numénico alto aquellas
tecnologias cuyos equipos involucrados em ellas estén comstruidos con materiales que no sean
eapeciales.
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TABLA VI.l.2 ANALISIS DE EGUIPO

TECNOLOGIAS

PARAMETRO I 2 3 4135 6 771 8 EVAL ,
No. de Equlipos 3] 5110} 51 0} S|10} X} 6-10
Equipos Crtlicos 41 4] 4 41 4 8| 2 X{ 0- 8
Diep. Equipo Sp 2|1 41 21 1 0- 5
Equipo Espeolal 81 ! 0 71 2] 5] 0- 8
Matertales Esp. 541 5 5{ 5151 0- 5

TOTAL 2513|120 (t51e | 292 |1l
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V1.3 Analisis de proceso.

Pregién: Este pardmetro es importante ya que a partir de ¢! se genera mucha
infonnacion que es trascendental en el proceso tanto para el Ingeniero de Proceso, quien
establecerd bajo cieHas condiciones de operacién predeteminadas el equilibrio de una reaccion o
bien podrd determinar el estado fisico de las substancias involuradas, como para el Ingeniero
Mecénico, el cual realiza los caleulos de los esfirerzos a los que estardn sometidos los equipos que

se involucren en el proceso.

Para la evaluacién de este punto se deberd analizar la cantidad y el tipo de
informacién que de cada tecnologia se pueda obtener, siendo aquella tecnologin que, adem4s de
{rabejar a una presidn inferior en sus equipos criticos, proporcione la mayor cantidad de presiones
de operacion de sus equipos restanles, Ia que serd calificada con la mayor puntuacion.

Teupomtum: Al igual que en ol punto antesior, la tecnologia calificada con el
mnyorvalorwﬁmﬂamlamwsusequi;mcdﬁoosopermnumtempetahqnmenoryque
ademas aporte las temperaturas de operacion para los restantes equipos.

Condiciones sspeciales; Como condiciones especiaes enlendeinos 8 aquellas que
por Is naturaleza de las reacciones requiere de cierta ltmélfera inalu_o lempmhmypmloms
-que rars vez se presentardn en algun tipo de pmeuo dumto,ulcanohvulo con substancias -
criogénicas o biea, la utilizacion de procesos adicionales pars el adecuado ﬁmmigmo de Ia
planta,

101



CAPTTULO V1

Por este molivo, se aplicard una mayor calificacion a aquella tecuologla cuyo
proceso sea menos comwplicado, es decir, que requiera menor cantidad de condiciones especiales

para uns mejor operacion del mismo.

Complejidad del proceso; La complejidad de un proceso depende en gran medida
de las condiciones de operacion, as{ como del grado de pureza de las materias primas, su cstado
fisico tanto de éstas como de los productos generados por ol misino, etc.,

Tomando como punto de referencia lo anterior, se deduce que al disefiar una planta
#0 elige por conveniencia aquella tecnologla que presente la menor cantidad de situaciones que
compliquen su disefio. Do esta manera, oe: la presente lesis 5o lo asignard un valor numérico alto a
aquella tecnologia que tenga la nienor complejidad posible.

Mﬂnlmmmuuhud«umwhmmqmm!mo
Mhmpxd‘zcmqunmﬁxmlumum,unmomwtewtmdel )

productoodehmwmumﬁxmménqunpommluutdauduuudovmlﬂ..

mpa&mupmmadoudodmﬂodolumpumhdudmﬁodolmo(hhmo
torres reactivas, reactores olc.). Dicha informacion " refiere al tipo de soparie thl cqhhudw,
08009, tinpo de vida media de] catalizador, regenerabilidad, otc.,

&Wmhmmmmmmmwmﬂdde
informacion de los pardimetros anteriormente mencionados,

Subgraducios con valor comexcial; Todos los procesos en algin Ov‘aig\mos de sug -
pasos infermedios, generan uno o varios subproductos ya sea, como pare ixxteg"ml del
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proceso o bien, como una substancia que ya no serd parte del mismo para la obtencion del

producto final, por lo que deberd ser removida del proceso.

Cuando se trata del primer caso, no se presenta ningun problema ya que el producto
intermedio continuard (ransformandose hasta ia oblencion del producto final, pero cuando sucede
lo del segundo caso, este subproducto se convierte en unn substancia indeseable para el proceso ya
que repercute en ¢l 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 situacion es vender, si se liene un mencado
disponible, los subproductos generados en dichos procesos, asi, una tecnologia en la cual los
subproductos generados tengan un alto valor comercial es mAs rentable que aquellas en las que los
subproductos tengan que ser dispuestos de alguna forma sin que ésto conduzea a la generacion de

De esta mamera, la lecnologia en la cual los subproductos. generados tengan un
valor comercial dentro de algin mercado obtendrin 1a calificacién mas alta,
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TABLA VI.! .3 ANALISIS DE PROCESO
TECNOLOGIAS

PARANETRO 1j e[ 3§45 61 771 8] EVAL,
Presion o x| 8 x!SsS) 8] 7} 6}j0-10
Temperatura gy X Xy XxX{7) 8¢ x| X|0- 8
Conds .Especiales| 3 | | 3] 33} 3| 3)0j0-3
Comple Jidad 41 21 4 41 2 41 4] 4]|0- 4
Inf . sobre los
colalizadores X1 21| 3 41 X| 51 X X {Q -
Subproduotlos
con valor. 3| X{ 3§ X X1 3| 3]0-

TOTAL 23 | S ia |t (laj28ft7 {13
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V1.4 Analisis coologico.

Emisioney contaminanies; Actualmente, uno de los puntos méis importantes que se
deben de tomar en cuenta para Ia determinacion de si un proceso es factible o no de llevarse a cabo
¢, sin lugar a dudas, el anAlisis ecolégico debido al impacto ambiental sobre ¢l cual repetcutird 1a
puesta en opemeidn de dicha tecnologta.

Un proceso que emite demasiados contaminantes hacia la atmésfera es un proceso
sucio que estd atentando contra el equilibrio ecolégico de una comunidad donde se encuentre
asentada la planta, es por esto que al anlisis ecoldgico se le dié un lugar deniro de la
discriminacion realizada pam las tecnologias propuesias.

Si bien no se puede contar con un proceso que no emilz ninguna clase de’
contaminantes a la atmoésfera, se podrd considerar a aquél que en menor cantidad despida
cmisiones hacia ésta, dandosele una mayor calificacién que a los procesos que produzcan y emitan
mayor cantidad de contaminantes.

Diaposicion de reaiduos; Otro punto impastante a considerar dentro de este andlisis,
es el de la disposicion de residuos, que muchas veces no tienen un "lugar® especifico dentro de un
proceso. Estos son también fuenies contaminanies, ya que si no se dispone correctamante de ellos
pueden deteriorar el equilibrio ecologico de rios, Mdc..

Existen procesos que por ejemplo, determinan que #us residuos pasen a tmtanﬁmto

antes de ser desechados, en estos casos, sc calificard con una puntuacion mayor que et los qncno ,»

se meneione el paradero ni el tralamiento especifico de los residuos generados durante el proceso.
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Reutilizacion de eflucntes: Algunos procesos ticnen la oportunidad de reutitizar los
efluentes que desalojan reincorporandolos al proceso, ya sea para guardar la relacién
estequiométrica requerida, o bien, para reducir los costos que implicaria el tener una planta de

tratamiento de efluentes de mayor tamafio.

Es por esto que, la evaluacion de este punlo, se realizari tomando en cuenta la
tecnologia que facilite 1a reincorporacion de ciertos efluenles a una efapa de proceso dandole con

ello yna mayor puntuscion,

Efluentes: La eliminacion de los efluentes de un proceso a menudo o3 un problema
difieil. Las reglamentaciones sobre la contaminacién del aire y de los mantos acufferos se estin
volviendo cada vez m4s estrictas,

Los efluentes de un proceso se pueden clasificar bdsicaments e tres tipos: sdlidos,
lquidos y gaseonos; debido a esto existe un tratamiento especifico pars cada uno de éstos. Ciestos
efluentes gaseosos pueden ser quemados, siempre quo los producios: dela combuslion no
contaminen la atmosfera, Algunos efluentes liquidos pueden ser diluidos y/o neutralizados para
luego ser descargados en una cosriente en circulacion,

Los desechos ineries, insolubles o inmiscibles en agus pueden ser scparados en
registros de asentamiento, junto con otros contaminantes sitilares presentes en I corriente.

En nuestra evaluacion se favorecerd a aquella tecnologla cuyos efluentes de proceso
sean o menos daflinos al ambiente.
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TABLA VI.1 .4 ANALISIS ECOLOGICO

TECNOLOGIAS

PARAMETRO I | 21 31 4151 6171 81FEVAL,
Emisiones a la
Atmosf'era I0| | 8| 7|10f 810110 -10
Disposiolon de
Residuos 51 513|656 X} 7]0-7
Efluentes 3| 32| 4} 3] 4({ 4| 5]0-5
Reutlilizaolon de
Efluentes X| x| x| x|} X| X 3

TOTAL e {16 {tajtzi18ft8j1a}as
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V1.5 Andlisis cnergético.

Inlegracion térmica del proceso; En los procesos industriales, las necesidades de
scrvicios auxiliares (calentamiento y enfriamiento) se encuentran en funcidn del intercambio

térmico existente entre lag corrientes del proceso. Bl problema de sintesis de las redes de
intercambio térmico se pueden resumir en los siguientes ténminos; dado un conjunto de corrientes
de proceso a enfriar hasta ciertas temperaturas especificadas (corrientes calientes) y de un conjunto
de corrientes de proceso a calentar hasta cierlas temperaturas ospecificadas (comientes frias), se
deberd encontrar una red de equipos pana el intercambio de calor cuya suma de costos de operacion
mas el costo de inversion, sea e} minimo.

De ecsta manem (odos aquellos procesos que presenten una mayor integracion
(énmica en sus operaciones unitarias sern evaluados con una mayor puntuacion.

Agua de softiamiento: Se refiere a un tipo de agua que se sometio a un proceso de -
purificacion pars evitar precipitacion de incrustaciones, coerosion y R’_lmcién‘ do h&m ¥ algas, -
par ser introducida a equipos de intarcabio t4rmico, en los cuales s ealiza m itercambio do
calor eatro una corrisate del proceso (caliea) y éita (Bia), con 1a inalided do que 1a corinnte de
proceso adquiees un valor deseado do temparatura,

Une agua de eaffiamiento que provengs de uia gria fusae inagolable puede ser
empleada una sols vez y descartads, Elmulhm'u\ﬁwdomyu'wm’
recircularla o través de una forre de eofiamiento y rolrmarl o fos usuarios, En estos sslecoas de
circulacién, el agua s suministra tipicamente de 3 & 6 °C mas caliente- que la temperatura de
bulbo himedo promedio del lugar en donde s instalarh 1a planta y s retoma & la tome de
enfriamiento a un méximo de 49°C,
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Un proceso que utilice una menor cantidad de agua de enfrismiento sierpre serd
més recomendado dado que al ser ésta un swmo escaso, el aprovisionamiento de éste  podrt
realizarse de un modo mas operable, por o que par los efectos de esta evaluacién, uns tecnologia
que tenga un consumo de agua de enfriamiento considerablemente menor, serd calificada con un

valor numeérico alto.

Vapor: El vapor o es timicamente una fuente de energla directa para la operacion
de bombas y turbinas, sino que tambidn es el medio més util de calentamiento en um
planta de proceso. Aunque algunas plantss pueden comprar energla eléctrica, la mayora de las

plantas de proceso generalmente producen vapor.

Un departamento central de calderas puede proporciouar vapor para toda la planta.
En plantas grandes puede resultar ecopdmico disponer de varios departamentos de calderas que
reduzcan los costos de tuberias de distribucién.

Bésicamente existen tres tipos de vapor que se consideran: vapor de baja pmsién
(menor de 6 Kg/em?), el cual se emplea genctalmente para servicios de cadenLamichlo; vapor de .
media presion (mayor de 6 y menor de 30 Kg/em? ), utilizado como
gervicio motriz y en algunos casos, como medio de calentamiento y finalmente vapor de alta

presion (mayor de 30 Kg/em? ), destinado tmicamente como servicio motriz,

Un proceso (ue consuma una menoc cantidad de vapor de gualquiem de los tres
tipos, tiene un ahorro implicito dado que requerird una canudld menor de combustible como
medio para proporcionarle I energla calorifica requerida, por 1o que aquella tecnologta que tenga
Bl consumo menor de vapor se le asignari una mayor Wbﬂ
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Combustible; Fn las plantas de proceso los combustibles se usan para calentadores,
reactores y evaporadores calentados a fuego directo, homos, generadores de vapor, turbinas de gas
y miquinas de combustion interna, Los combustibles que por lo comun se utilizan son: lquidos
derivados del petroleo, gas natural, combustibles sdlidos, como la hulla y el coke y productos de
desecho. La eleccion del tipo de combustible depende de su poder calorifico, precio de venta, y se

encuentra fuertemente relacionada con la economia en la energia comprada,

En base a lo anteriormente expuesto, se evaluard con una calificacién mas alta a

aquella tecnologia que requiers menor consutno de combustible,

Energia eléctrica; La electricidad es una de las fuentes primarias de potencia en las
plantas de proceso, su empleo se requiere pars accionar bombas, compresoras y olros equipos
mecdnicos, asi como pam el accionamiento de instrumentos y alumbrado,

El suministro de energia electrica se puede hacer, ya sea por medio de un compaﬂln, ’
o bien generada dentro de la misma plants, mediante turbings’ wcmldupo( Vapor, o por
generadores accionados por motores de cambustion ititerna,

Al igual que los puntos anteriores de este andlisis, la tecnologia que se favorecerd
con s mayor calificscion, sert aquells cuyo consumo de cornbustible sea menor,

Genencion de vapac: Existen algunas ocasiones en las cuales el proceso genera una
cantidad muy importante de calor, por o que utilizar agua de enfiamisnto para enfiar odas ly
comrientes resultaria wn costo demasiado elevado. En cutas sihuci&m- existe ll ponblhdld de
geaerar vapor utilizando dicho calor que seria desechado a la atménf“uu. |
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£l vapor generado por el proceso puede ser utilizado como e} vapor necesario para

el funcionamiento del mismo o bien, se puede vender a alguna planta vecina,

Aquella tecnologia cuyo proceso genere vapor ya sea para uso interno de la misia,

v para ser exportado, ser calificada con una puntuacion alta.

TABLA VI.1.5 ANALISIS ENERGETICO
TECNOLOGIAS

PARAMETRO { 21! 3 4151 61 77 8] EvVAL,
Integraolon 10| 8 T1ioi1o 410} 9 910-10
Termioa del
Procaso
Consumo de: 51 X4 X 2l X1 81 6 5{0-
figua de Enf.
Yapor gl X| x] 8| x| 8} 8|8 8
Combustible 4] X| X} 3|1 6} 61 5] 2{0- 86
Eleotriocidad 21 X! X1 47 X 3¢} | 21 0- 4
Generaovlon de 0y 0} 0] O} 1 1 { 110-
vapor

TOTAL g8 8} 7 1er171% | |ar
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V1.6 Anilisis econémico,

Como se ha mencionado en Jos primeros capitulos de esia tesis, la evaluacién de un
proceso  consiste en un analisis; tanto de ln ingenierla como de la economia del mismo;
desarrollando iuclusive un cuidadoso analisis de costos como elapa inicial, esto significa que la
mayoria de los estudios sobre factibilidad tecnolégica van encaminados al aspecto de In
posibilidad de oblener una recuperacion, 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 econdmico para el prospecto de la operacién de

manufactura,

En esta sociedad industrial moderua, que se ve tan. fiiertemente influida por
corporaciones tanto nacionales como intemacionales, el propbmr una h:ejom por mindscula que
ésta soa, en los costos de opemci(m o calidad del producto, puede levar a una elevada ganancia
monsaria, Estos factores deben de ser tomados en cuenta de tal manera que nos acarreen a una

evaluacién satisfactoria.

Aun cuando el desarrollo de los pardmetros economicos sea llevado a cabo por
Economistas y no por Ingenieros, generalmente log mmemsno aeencuentrnn cahﬁcadospm el
disefode equipo, defiicién de I materia prima y evaluacidade s cotos del proceso, por o que
en 1a préctica, es més seocillo pera los segundos cubrir estas neoundndes si aplica las téenicas
ccondmicas elementales; asi pues el Ingeniero Quimico eon ‘_aufxplim conocimientos debe deser
capaz. de realizar una evaluacion cconémica de cualquier puyécto existente o propuesto.

Existen diversos mélodos para determinar la factibilidad econémica de una
tecnologis; en esta tesis se presenian dos aliemalivas para obteer de una maners muy sencilla
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un andlisis econdmico. La primera es basindo el andlisis en el pardmetro de aceptacion de
Peters; la segunda es realizar un cambio de escala a partir de eslimaciones previas mediante una

relacidn logaritmica conocida como factor de seis décimus.

Paru entender wejor lo anierior, 1a primer alternativa se basa en los requerimientos
de materia prima (para cada tecnologia), y en el costo del producto por tonelada del mismo, y por
medio de la heuristica se clige el pardmetro de Peters (R) que es el punto que duria la pauta pam
determinar si ¢s realizable o no determinada tecnologia, si se obtiene un valor menor a 0.5 (que se
recomienda pam México) quiere decir que es faclible econdémicamente de llevarse a cabo dicha
tecnologla. Esta relacion se obtiene al dividir el costo de matesia prima entre el costo de producto.

Como se ha podido observar el anterior ¢s un método muy sencillo y répido, basado
en una regla houristica, para determinar la viabilidad de un proceso.

TABLA VI.I .6 ANALISIS ECONOMICO
TECNOLOGIAS

PARAMETRO i 2|3 4 5 6 T

NSc.r./Ton NH3 [pa2,26] X | X aﬁ.reaa.rekaao.areas.meq;w
us " 255,36 X | X ase.erese.aeen. 521255, 68

Param, Peters(R}{0.486 | X | X | 0.491 {0, 479]D.442 [0.460 |0.485

a) o,r,= Costo de reactivo (Gas Natural)
b) UB = utilidad bruta

Ver apéndice X 2.
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El segundo método consiste en emploar la forma simple del factor de seis décimas,

¢l cuai viene dado por:
C,=106¢C

donde C,, es of costo de la planta nueva

r 5 la relacion de 1a capacidad nuevs a 1a anteriory,

C es el costo de la planta previa.
Mediante este método Unicamente 56 podrin analizar 5 de las tecnologias debido a

que solamente se cuenta con la informacién 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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TABLA VI.l1 .7 Costos de

roduccion de amoniaco ulilizando el
faclor de sels decimas

TOS.POR TECN A
cos OS(SP‘FON)EC 0L 0GI

AMV_PROCESS |HALGOR TOPSOE| M.\ .KELLOGG |PRITCHARD | UHDE

Gas Natural
§32.26 N$/MiXKoal 223.56 225,82 203.24 21.3 22.9
Serviclos Auxiliares

figua Enf.

® 0.30 N$/m"3 2.9 8 2.888 2.952 2.9

BFW

® 0.2 N$/m"3 0.353 0.3536 0.3628 0.4 0.336

Eleolricidad

@ 0.18 N$/Kv-h 8.64 i.62 3.6 135.9 8.64

Supervision

® B8.54 N$/h 5.15 5.5 5.5 S.15 5.15

(3 turnos)

Yapor

@ 3.8 N$/MKccal 1.7 1.1 1. 1.7 1.

Calalizadores 6.87 6.87 6.87 6.87 6.87
Costos direotlos lol. 28193 32.52 223.30 4.2 248.22
Inversion del cap.
Planta en L.B. 150.00 150.00 150.00 150.00 150.00
Costos fFllos, 247 inv 114.00 114.00 114.00 114.00 114.00
Costo tolal de Prod 363.193 436.52 X37.80 478.22 ¥2.22
Capaoidad anterior 1100 3 1000 1100 750
Capaocidad aotual 1500 1500 1500 1500 1500
Coslo Lotal por el
ifaolor do 6 dooimgsi __ 436.77 0.0 £0.09 724.04 i
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VII SELECCION DE LA TECNOLOGIA MAS VIABLE.

Como se ha podido observar, los métodos anterjormiente presentados son muy
sencilloy y pricticos para la determinacion de la factibilidad econdmica de una tecnologia, esto no
quiere decir que sean los Onicos, a gran escala serla necesanio recurmir a otro tipo de méiodos més
profundos, pero la finalidad de esta tesis no cs el desarrollar un analisis econdmico, sino mas bien

un andlisis tecnolégico de los procesos para la fabricacion de amoniaco.

Para seleccionar a aquella tecoologin que sea la que mAs se ajuste a las necesidades
do nuestro pais, los valores obtenidos de las evaluaciones que se realizaron a 10 largo de Ia seccion -
anterior se sumaron, lomando por partes separadas los aspeclos que involucran las necesidades
del proceso, es decir las cinco primerss evalvaciones (Tabla VIL1) y por ol puta Tos andlisis

econbmicos,

As{ pues, se elegirin las tres tecnologlas que hubieran _bbtenido las calificaciones
més altas dentro de los pardmetros concernientes al proceso, postesionmente, las tres tecnologias
serin comparadas por el aspecto econémico, el cual determinard agquells que ses 1a mis adecuada.

TABLA VII.I SUMA DE EVALUACIONES.
TECNOLOGIAS
ANALISIS 21 314|561 718
DE TECNOLOGIAS {10 |13 (16|15} 7]2 |10] 3
DE EQUIPO e5i13j20|15] 2229t e}l
DE PROCESO 29 s|a {11 |18}e8}17{13
ECOLOGICO 18|16 {13117]18118]| 14|25
ENERGETICO 29| 8| 7|27|17]36]| 30|27
TOTAL (1155177 185]82]132 92|79
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En base a los resultados obtenidos anteriormente, se observa que las tecnologlas

que consiguieron las calificaciones mAs altas fueron:

Tecnologia puntuacién

* MW.KCNOEE CO. e v v+ vovmr s oe 132
* Prtehard €. oo e+ oo+ eeesrnes se 92

Para detenninar de enlro ¢éstas cual es la mds recomendable, se revisardn los
factores do aceplacion de Pelers que se obluvieron en el andlisis ccondmico recordando que, es

recomendable que dicho factor sea menor de 0.45,

Tecnologla factor de aceplacion
FAMV Process .....covunverseesianioressesens siasues 0.486
¢ MW.Kellogg Co. .vonnrmnronssinemestssssisneces 0.442

*Pritchard Co.  cve v sesnsesssrmisessssonisnse o0 0.460

y el costo de fabricacion calculado mediante el factor de seis décimas:

Tecnologia Costos de
fabricacién

$/Ton

* AMV Process . 3677
¢ M.WKellogg Co, i 430,83
* Pritchard Co. it i THS
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De los dos andlisis econémicos realizados coincidieron en que las tecnologias
M.W Kellopg y AMV P'rocess son las mejores econdmicamente para levarse a cabo; por lo lanto y
tomando en cuenta fodos los aspectos desamollados, se puede deducir que la tecnologia mas
aceptable Ia M.W. Kellogg Co., quedando como una segunda opcion para ser factible de Hevarse a
cabo la tecnologla AMV Process; en cuanto a la fecnologia Pritchard Co, aiin cuando convenga en

el aspecto tecnolégico, no conviene econdmicamente (de acuerdo al faclor de seis décimas),



VIH PERFIL DE INGENIERIA BASICA.
VIIL1 Introduccion.

Existen dos grandes campos en las actividades que realizan loy Ingenieros
Quimicos: Uno relacionado con la creacion (diseito y construccion) de nuevas plantas industriales,

y el segundo que se refiere a lt operacion de plantas ya existentes,

Pam la creacion de nuevas plantas se requiere fundamentalmente de la
Investigacion Tecnologica, ya que es en ésta donde surgen los nuevos procesos y las nuevas
plantas, Esta investigacién se considera que ha terminado cuando se han determinado tanto las
materias primas, como las condiciones de operacion (presion y tlemperatum), rendimientos,
recirculaciones y productos finales.

La Investigacion tecnologica por si sola, no puede producir una nueva tecnologia,
también se requiere de Ia ayuda de Ia Planeacion Fcondmica, ya que, después de haberla realizado
medlmenleyafmxdo,seddumimmsbloelmnmmmqtmdebaémmm
nueva planta, aino también cual es la tecnologia mas adecuads considerando distintos puntos de
vista como somel econdmico, ¢l de materias primas, localizacion, distribucién de productos, mano
de obm, elc..

Una vez que se ha llegado a I conclusion de que existen tanto la tecnologia, como

la convenicncia de construir una nueva planta industrial se comieazan las Actividades e
Ingenieria de Proyectos, las cuales son:
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a) Ingenieria Basica: Eg l1a 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, asl como de todos los equipos necesarios para quo la planta opere adecuadamente. Asi
mismo, se especifican tanto las condiciones de operacion, presion y temperatum, gastos y niveles
en todos los equipos, cotno las cspecificaciones de la instrumentacion para mantener dichas

condiciones,

b) Ingenieria de detalle: Esta se refiere a la realizacién en detalle de todo aquello
especificado por quienes desarrollaron 1a Ingenicria Basica, durante esta etapa se hacen los diseflos
de tormes, recipientes, cambiadores, seleccion de bombas, compresores y accesorios, asi mismo se

discfian las tuberias, cimentaciones, cdificios, sisterma eléetrico, elc..

¢) Compras: Son altamente especializadas, y se encucotran a cargo de Ingenieros
eapecialistas en cada tipo de adquisicién

d) Conatruccion: Es esia la etapa donde se hacen converger la Ingenieria de Detalle
¥ las Compras, ya que los planos, nonmas y especificaciones, proporcionas la forma de construir
los equipos y materiales adquiridos pam cregir una plaots que opere bajo -las . condiciones
establecidas en 1as bases de disesio.

¢) Amanque; Es, finalments, 1a etapa definitiva dehmbn de una nueva planta.

Es necesario verificar todos los circuitos, prober de manera mdmdm“o. mpo. © instrumentos
para que funcionen bajo las condiciones especificadas, etc.. .- '
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Eslas actividades son desarrolladas por las finnas de Ingenieria, y coustituyen el

disefio y la construccidn de plantas, y son secuenciales, tal y como se puede observar cn el

siguicnte diagrama:

| DIAGRANA VIII.I
nvesligacion Ingenicria
y de
Lacnologia Datolle
Inganieria
de’ Construcolonf—p Arranque
Proysclon
Adquisicion
Planeacion a
de equipo
Induslrit maturinlny

La Ingenieria Basica, como rama do la Ingenieria Quimica es elaborada por
Ingenieros Quimicos de Proceso, ea conjunto con lngenieros especialisias de:

-El¢ctrica
-Instrumentacion
-Mechnica
~Tuberias

-Civil,

-y Arquitectura.

Es ésta la fase inicial de un proyecto industrial, ya quo consiste en Ls elaboracion de
un conjunto de documentos a partir de una tecnologla existente. B
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Esta sere de documentos comprenden degde la informiacién  quo permita disefiar
una planta operable, segura y bajo control, hasta la Ingenieria del Proceso necesaria para el disefio
de los equipos e instalaciones de dicha planta.

DOCUMENTOS QUE CONFORMAN LA INGENIERIA BASICA.

1)_BASES DE DISENO: Es el documento inicial en el cual se fijan los
lineamientos dentro de log cuales se efectia el disefio de la planta,

2).CRITERIOS DE DISERQ: En este documento se establecen o informan la
aplicacion de todos aquellos criterios considerados dentro del dueﬂo del proceso y equipo..
principal.

3). DESCRIPCION DEL FROCESO: Mediante este documento se pmtmdedlrn
conocer las caracteristicas principales del proceso para poder facilitar la posterior interpretacion de-
los diagramas de flujo de proceso correspondientes.

4) LISTA_DE EQUIPO; Dentro de este documento se encuentra el listado, y la
informacién correspoudiente (CLAVE, SERVICIO y CARACTER[STICAS),hnlo de los equipos
de proceso, cowno de los servicios auxiliares de la plants.

Wﬁmdwdnamel

resultado del balance do materia y energla de la planis, nﬁnendoseulpuhculualueomenteade
proceso que se indican en el Diagrama de Flujo de Proceso (entradas, salidas ¢ mtelwne)nms_).‘
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0) DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESQ: Define y describe de una manera
esquematica el proceso para el que se estd diseflando la planta.

7) _REQUE - IO DE SERVICIOS AUXILIARES Y AGENIES
QUIMICOS: Se estableco, de una maners detallada cada servicio y agente quimico, sus

caracteristicas, condiciones de entrada y retorno de la planta, consumos normales y méximios por

equipo.

8)_INFORMACION COMPLEMENTARIA; Contiene informacién del proceso
provenicnte de un andlisis previo del mismo, bajo condiciones especiales, teniendo como base el
Balance de Materin y Energla para las condiciones normales de operacion.

9) DIAGRAMA_DE _BALANCE DE SERVICIOS AUXILIARES: En este
documento, se hace una representacion de los equipos mediante blogues, refirieudo los servicios
que cada uno de ellos requiere.

10) HOJAS DE DATOS DE EQUIPO DE PROCESO; Es el documento en el cual
so presenia la informacion necesaria que se requiere. proporcionar pluﬁmdel)udlo ylo -
Especificacion y/o Compra de algin equipo.

este diagrma se incluyen todos 103 equipos de proceso de Ia plants, tanto en mhnemeomnen :
arreglo definitivos, tuberis, vhlvulas, instrumentos, Hineas do sesvicion ausiliares, vilvilas de
seguridad, clave, nombre y camcieristicas més representativas de los equipos de m)euo, ul ecmo
notas aclaratorias y necesarias para la interpmtncién comscla del diagmma.
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12) DIAGRAMAS DE TUBERIA. E_INSTRUMENTACION DE SERVICIOS
AUXILIARES: Se obtienen a partir del diagrama de balance de servicios auxiliares, mostrando la
distribucion de los distintos servicios a los equipos que asi lo requieran, asi como su posicion
relativa de entrada y salida do acuerdo sl plano de localizacion genersl. Este diagrama no incluye

didmetros ni especificacioties de tuberias.

13) LISTA_DE LINEAS DE PROCESO: Se presenia un resumen de {odas las
lineas del proceso, incluyendo en este didmetro, servicio, numeracion, especificacion, origen y

destino de las lneas, asf como presidn y temperatura mAximas de operacion.

14)_PLANO DE LOCALIZACION GENERAL DE_EQUIPQ: Es una
representacidn del proceso visto en planta, envél se involucra el arreglo general del equipo,
considerando vietitos dominantes y reinantes, indicando sus coordenadas, mostrando soporieria de
tuberias, asi como Is separacion de los equipos con respecto a éetax, Areas de mantenimisnto,
control, accesos, Como complemento, se presenta ln lista de equipo considerada con sus

caracteristicas principales.

En ¢l se represents de manera esquematica el conjunto delmeu quo_"l,c envhn allum de :
doafogue, sin dimensiones, numenscidn ni especificaciones, Se pmplmdo acuerdo nrlavn Disgramas.. -
de Proceso y Planos de Localizacion Genecal de Equipos. '

16). INDICE DE SERVICIOS: Es en este documento donde so presentan las

condiciones de presion y (emperatura de operacién inAximas de loy sistemas de proceso, y, en
funcién de estas condiciones, se refieren las especificaciones de tuberia empleadas en el proyecto.
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17) INDICE DE_INSTRUMENTOQS: Es similar al anterior, solo que en éste
documento se presenta la informacion necesaria paru 1a ubicacion de todos los instrumentos del
proceso, pennitiendo de manera répida la localizacién y caraclersticas de cualquier instrumento, y
observaciones que ayuden a la localizacidon de algin defalle imporiante de especificacion,

instalacion v cambio,

18) DIAGRAMAS DE INSTRUMENTACION: En este documento se incluyen los
elementos que conforman un cireito, y la manera que van enlazados entre i, tanlo su ubicacién,

como la informacidn simbélica de los suministros,

Estos diagramas, asi como los circuitos logicos de coatrol, son la base para el
entablado y alambsado en campo y en tablero, ya que proporcionan la secuencia que se sigue para
lag seflales de transmision, cootrol, corte, alarma, ete.

19) HOJIAS DEDATOS PARA INSTRUMENTOS; Coatienca la informacion
necesaria para el cAlculo y especificacion de instrumentos, se basan en los datos proporcionados
{anto en los Diagramas de Flujo de Proceso, como en ias Hojas de Datos,: Contienen’ didmetros,
fipo de elemento primario de medicién, localizacidn y detos ‘de disefio pem medidores y
registradores, | |

WESPBCEW&MWW

se emita para cads grupo de instrumentos, en el que se describen las canscteristicas principales
plmudﬂimtnmiuﬂodeamdoammvicio, identificacion, etc.
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2D_HQIAS _DE DATOS _DE VALYULAS DE_SEGURIDAD: Indican Ia

le-alizacién, materiales, tipo de valvula de seguridad, condiciones de flujo, temperatura de

operacion y de relevo, presion de operucion y de ajuste de In valvula, etc,

22) HQIAS DE DATQS DE VALYULAS DE CONTROL; Se indican en este
documento el tipo de valvulas de control, tamaflo preliminar del cuerpo, tipo de brda,

caracteristicas del tapén, condiciones de disefio de la valvula, etc.

23) SUMARIO DE ALARMAS, PAROS Y ARRANQUES: En este documento se
presenta la informacion de cada disparo, ya sea de alarma, paro o arranque, asf como el resumen
de las sefales de disparo calculadas para la posterior calilxpcibu de log interruptores de monitores
o de campo que intervienen en ¢l proceso.

24) CIRCUITOS LOGICOS DE CONTROL: En este documento se presenta la
logica que se deberd seguir pars el ejecutamiento de un circuito de proteccion, indicando que
accion deben tener log interruptores, alarmas, vilvulas de control, gobemadores, motores, elc,

TABLEROS LOCALES; En este documento se define las seccionos tanto para el tablero principal,
como para los tableros locales requeridas, asi como su configuracion.: Se- deberd indiéar las
dimensiones preliminares del cuarto de control y Ia mfcunncwn Decesaria pun I especificacion y
determinacion de la capacidad de los sistemas de alimentacién neuméticos o eléctricos,

26) FILOSOFIAS. BASICAS_DE OPERACION; En este documento se analizan

los comportamientos generales de la planta, refiriéndose a Jos lineamientos bajo los cuales operaré

de forma adecuada tanto en situaciones normales como especiales,
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27)_PLANQ DE_NOTAS GENLERALES, LEYENDAS Y SIMBOLOS:
Proporciona una lista de todos los planos de localizacién general do equipos de la unidad de
proceso, diagramas de proceso y de serviciog ausiliares que infegren ¢l paquete de Ingenieria
Basica del proyecto, asi mismo, las notas generales que se aplican sobre cllos, y la simbologia

empleada de vAlvulas, accesorios en tuberdas, instrumentos de niedicidn, efc.

28) ESPECIFICACIONES GENERALES Y FRACTICAS DE INGENIERIA: En
este documento se jwesentan las pricticas basicas bajo las cuales se encuentra apoyada la
egpecificacion e instalacion de instrumentos, dispositivos de proteccién y construccion de tableros,
proporcionando los lineamientos gencrales que se deberdn seguir y/o modificar de acuerdo con los
requisitos especificos de cada proyecto, elaborados por el especialista.

Bl desarrollo de la Ingeniera B4sica, y la profundidad a la cual ésta se efectis,
depende principalmente de las necesidades del clieate, y las posibilidades del grupo que realiza

Lo anterior hace evidente la necesidad de definir cual serd el alcance. que tendrd el
desatrollo de In Ingenieria Bdsica de 1a seccisn de rosccisn de la presenie Tesis, plantoando
entonoes Jos sigusentes documentos a realizar: ’

a) Bases de disefio,

b) Criterios de disefio.

¢) Descripeion de la seccién de reaccion.

d) Lista de equipo de la seccion de reaccion.
e) Balance de Materia y Energia.

J) Diagrama de Flujo de Proceso.
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£) Dingrama de Tuberla e [nstrumentacion.
I} Dimensionamiento de equipo de la seccidn de reaceion.

1) Hojas de datos de la seccion de reaccion.
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VII1.2 Justificacién de la eleccion de a seccién de reaccién.

Los procesos quimicos industriales manufacturan productos que difieren en la
naturaleza quimica de las alimentaciones del proceso, que son materias primas naturales de los
reinos mineral, animal o vegetal, productos intermedios, productos quimicos comerciales o

rosiduos.

Un proceso quimico comprende difeventes tipos do operaciones que se realizan bien
por cargas o en forma continua. Estas operaciones pueden clasificarse en la siguiente foru:

Operaciones cleve:

a) Reaceion quimica.
b) Separacion de productos quimicos.
¢) Separacion de fuses.

Operaciones auxiliares:

a) Comunicacion o retirada de calor.

b) Comunicacion o retirada de trabajo.

¢) Mezcla o division.

d) Aglomeracion de aélidos mediante reduccion de tamafios.
¢) Separacion de sélidos por tamafios.

En algunos procesos quimicos industriales no intervienen reacciones quiinicas sino

Gnicamente opesaciones pars la separacion de especies quimicas y fases, con_junlamonh con el
equipo auxiliar necesario,
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En nwchos de los procesos quimicos interviene, por lo menos, un reactor quimico

acompafiado de un cierto numero de separadores.

En el caso de la produccion del amoniaco, las operaciones que intervienen en las

ctapas de las que consta su elaboracién sort:

1.- Preparacion del gas de proceso.

a) Desulfunizacion por adsorcién y por reaccién.

1) Reformacion primaria con vapor.

¢) Reformacion secundaria con adicion de nitrégeno.
d) Conversién de CO a CO,.

2.- Purificacién del gas de sintesis. ,
) Eliminacion del CO, por absoreidn con sohucidn K;CO; y aditivos.
b) Metanacién para In conversion del CO y CO, 8 CHy. «

3. Sintesis del amominco.

a) Compresion del gas de sintesis,
b) Conversion del gas de sintesis en unmnoo
¢) Separacion por condensacion del amoniaco del s ds olntesu.

4.- Purificacién del amaoniaco producido.
a) Sistema de refrigeracion.
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A) GENERALIDADES.
A.1) Antecedentes.

De acuerdo a las necesidades crecientes mundiales en cuanto a los requerimientos
de una mayor produccion de alimentos en los campos agricolas, el amoniaco juega un papel muy
importante en la elaboracién de insumos agricolas, por lo que éste tiene un reconocimiento

irrebatible de ser un producto petroquimico bisico.

Lo anterior ammoja como consecuencia la necesidad de realizar la Ingenieria Bisica
de la seccion de reaccion de la planta productora de amoniaco dentro del complejo petroquimico
Cosoleacaque, Ver.

Para cubxir dichos requerimientos en cuanto a la demanda de amoniaco, el presente
trabajo serd desarrollado en base a la tecnologia Kellog, pertencciente a la empresa lider en la
produccion de amoniaco anhidro, M.W., Kellog Co.

A.2) Funcién de la Secclén.

umcxéndemxbnptwthmdewdnhnuu,M-
mﬁmda,povmuﬂechlmﬂnuhmhmbndolpndwwﬁmhnnﬁmmhldm

El gas de sintesis se procesars por medio de un convertidor catalitico donde se

realizard la sintesis del amoniaco y se condensark para posterionuenie ser enviado a la seccién de
refrigeracion, para de esta manera poder almacenarlo en las esferas destinadas pars dicho fin.
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A.3) Tipo de Proceso.

La seccion de reaccion estard situada dentro de la planta productora de amoniaco
anhidro, 13 cual utiliza ¢l proceso Kellog, propiedad de la licenciadom M.W. Kellog Co., que
consiste en la reformacion con vapor del gas natural para producir el gas de sintesis que serd
utilizado como alimentacion para dicha scceidn.

B) CAPACIDAD, RENDIMIENTQ Y FLEXIBILIDAD.

B.1) Factor de Servicio.

La unidad serd discflada para operar de manera continua durante los 365 dias del
afio,

B.2) Capacidad.
8) Discfio:
La seccién deberd estar disefiada pam producir 1500 Ton cortas/dia.
b) Normal:
La capacidad normal de la seccién serd igual a 1a de disefio,

) Minima:
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La capacidad minima de opercion de la seccion debera ser del 65% de la
capacidad de disefio.

B.3) Flexibilidad.

La soccion 1o operard a fatla de electricidad, vapor, agua de enfrismienlo o aire de
instrumentos, pero deberd contar con ciertas facilidades para poder efoctuar un paro ordenado,

seguro y bajo control.
C) ESPECIFICACION DE LLAS ALIMENTACIONES.

Corriente: Alimenlacion al compresor de gas de sintesis.

Coniponente Compusicita (bmelr)
CH 1780
N 3979.1
H,0 396
Hy 12297.0°
Ar 50.9

D) ESPECIFICACION DE LOS FRODUCTOS.

Corrientz: Eftuente del tambor separador de amoniaco,

Conipenente Compesicién (bmelir)
CH, 31
N, 11
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Camponente Composicién (Ibmol/hr)
H, 22
Ar 0.3
NH,3 7344.2

Corriente: Vapor total a quemador.

Componente Composicién (Ibmol/hr)
CH, 174.2
N, 254.1
H, 762.4
Ar 50.5
NH, 315

E) CONDICIONES DE LA ALIMENTACION EN LIMITES DE BATERIA.

Alimentscién Procedencis  Edo. Fisico.  Presén  Temperatura Forma de
poig oF recibe

Gasde sintesis ~ metansdor
F) CQNDIC[ONES DE LOS PRODUCTOS EN LIMITES DE BATERIA. . -
Producto Edo. Fisico. Presién Temperaturs - Formade . Destino
pig °F recibo .

Amoniaco liquido 355 8 tuberta - reffigeracién
Gas de purga gas 253 12 tuberin a quemador
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G) ELIMINACION DE DESECHQS.
G.1) Normas y requerimientos.

Se aplicarin las nonnas téenicas ecologicas vigentes de Ia Secretaria de Desarrollo

Social. (SEDESOL).
G.2) Sistemas seleccionados para los tratamlientos de desechos.
a) Iucinerador de gases.
b) Fosa de quemado de condensados y aceites.
c) Planta de tratamiento de agua.
d) Dreaajes pluvial, aceitos y sanitario por separado.
H) INSTALACIONES REQUERIDAS DE ALMACENAMIENTO.

No se dispone de almacenamiento pars alimentacion y productos dentro del limite
de bateria compreadido dentro de la seccidn de reaccion,

1) SERVICIOS AUXILIARES.

L1) Vapor.
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1.1.1) Vapor de alta presién,
Fuente de suministro .., ... ..

Presionen L.B.

Temperatursen LB, .cvvere s i
Disporibilidad ... .o s s e

1.2) Retorno de condensados.

Presidnenl.3. . . ... ...l

Temperaturnen LB. ... v

1.3) Agua de enfriamiento,

Presionen LB, .

Presion de relomo en LB, (min) ... prves
Temperaturga en L.B. ......ovvvvve et

Tempemtura de retomo en LB, (niéx;)

Disponibilidad ...

L4) Agua para servicios'y usas sanitarios.

Fuente de suminisiro

Presidn en L.B. vvvcvonnicmrsmosisinssnsensae

Temperatura en LB, ............ e asstieaes

Disponibilidad

140

sistema de la planta

. 600 psig

600 °F
la requerida

39 psig
266 °F

torre de enfriamjento
60 psig

25 psig

90 °F
1209

1a requerida

sisterna de Ia planis

..... 30 psig
..... ambiente
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1.5) Agua potable.
Se suministrard en garrafones,
16) Agua contra incendio,
Presionen L.B. (min) .. .ovnes corvvnsiinins v 100 psig
Temperaturaen LB. .. ... . ambiente
Disponibilidad ... cocciens oo s 1a requerida
L) Aire de instrumentos.
Presionen L.B. 100 peig
Puaio de roclo 100 °F
Humedad ......... 0%
1.8) Aire de planta.
Prwsidn e L.B. 100 peig
Punto de rocio 100 °F
L$) Combustible.
19.1) Gas,
Fumduuminilhp e wiverennne Tod Gl complajo petroguimico
Naturaleza .. ... coicminmin SR gas natural
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Peso molecular ... v et o v 18.0 1b/lbmol

Densidad relativa ... .. .. 0625

Poder calorfico bajo v covennrrerisionennns 889 B1U/R?

Presionen LB. eriivinnninininens. 50 psig

Temperatursen LB ... ... ... . ... ambicnle

DiSponibilidad .......ococvervenns ceiierininnennnens la requerida
1.10) Electricidad.

1.10.1) Energia para alumbrado e instrumentos,

Fuente de SUMIDISIO ..ov ... covercnverieninsnens woee sistema de la planta
Tension alumbrado ... .. .oenmmsnncnicininns 20V

Tension instrumentos .......coeimmesreisoerions 120V

Fages ..vvcoinnisninens 1

1.10.2) Alimentacién a motores.

Fuente de SUMIIBIO ....u.ovmnvrrnvnrearnsneasesnss sistema de la planta
Teasidnn .....ocecvrirenseensseinne 40V

Fanes 3

FIOCUBHCIA .oovorevnesnsscssssaresssssssnsmastiosssssasson 60 ciclos

Factor de potencia minimo ............. IS 0.85

110.3) Alimentacién de energia eléctrica de emergencia.
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Se conlara con un sislema de fuerza inioterrumpida para tener un paro ordenado y

seguro de la seceion.

1.11) Teléfonos.

Otros.

1.12) Desfogue.

Se discflard un sistema de desfogue de la seccion de acuerdo a la coutrapresion

minima en quemador, 1a cual serd de 7.5 psig.

J)AGENTES QUIMICOS.

J.1) Catalizadores.

No, catalizador

K) SISTEMAS DE SEGURIDAD.

Concentracién de los companentes primarios (Yepeso)

FeO AL,O; K;0 CaO Si0, MO TIO;

326
36.6
35.5
36.0
26.3

4.1
29
43
30
22
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1.0
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10
0.8

14

28

34

‘23
L7

0.7

09

0.8
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04,

4.1

0.3
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K1) Sistemas contraincendio.

Los criterios empleados para definir las areas de riesgo y de proteccion contra

incendio de la seccivn, serin basados en las especificaciones del N.F.P.A.
K.2) Proteccion personal.

Su disefio sera basado en los criterios dispuestos por la N.F.P.A.
L) LOCALIZACION DE LAPLANTA.

La localizacion de In plania de amoniaco es en el complejo petroquimico de
Cosoleacaque, en el Estado de Veracruz, en el municipio de Cosoleacaque, limido entre los 18°
00' de Latitud Norte y los 94° 38'delmgntud0ule que limits llNuhcone!OdﬁvbM‘m al
Noresie con Coatzacoalcos, al Este con Izhuatlén del Sureste, llSuutocoanmh.al Sur con
Rio Coatzacoalcos y al Oeste con Chinamecs y  Octeapan, en zooa de chmn‘cdhgo_hﬂnndo con
influencia marina,

1 elevacion con respecto al nivel del mar es de 50 1.
M) BASES DE DISENO CIVIL.

M.1) Regulacienes do viento y sismos,

Se aceptn ¢} manual de diseho de obras civilea de Ja CFE.
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M.2) Nivel de piso terminado

Pendiente.
M.3) Nivel fredtico.

Los datos y bases topograficos se realizardn por la compafila encargada de la
Ingeniera Civil,

M.4) Informacion general sobre ¢l tipo de suelo,

El estudio geoldgico del suelo serf realizado por la compafifa encargada de Ia
Ingenieria Civil.

M 5) Edificies y construcciones dentro de L.B.

Cuarto de control.

N) BASES DE DISENO ELECTRICO,

N.1) Cadigo de clasificacién de dreas.

Se acepia Ia utilizacion de los codigos NEM.A. y NEC,

N.2) Resistividad eléctrica del terreno.
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Serd proporcionada de acuerdo al estudio de mecanica de suelos proporcionados

por la compafiia encargada de la Ingeniena Civil.

N.3) Caracteristicas de la alimentacién a molores.

Potencia HP Volts Fases Hz
de0ad/4 120 1 60
de lal00 480 3 60
> 2000 2300 - -
N.4) Corricate para alumbrado.
Deberd suministrarse 8 220 V y una fase.

N.5) Corriente para instrumentes de contrel.
La tension serk de 120 V'y una fase.
N.6) Tipo de acometida dentro de 1.B.

La scometida de 1a seccidu serh Ia misma que se emplod en 1a3 demAs secciones de-
1a planta.

N.7) Alumbrado de emergencia.
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Se contara con sistemay de emergenicia que proporcionardn luz eléctrica y respaldo

a Jus sistemasg de cémputo y control por el tiempo que so interrumipa el suministro principal.
0) BASES DE DISERO PARA TUBERIAS.
0.1) Codigos de disefio y narmas.
Se aplicardn todas las nomas AN.S.L, A.STMyASME.
0.2) Soportes de (uberias y trincherss.
Los soportes serin de concreto armado. No se pennitisa Ia utilizacion de trincheras.
0.3) Drenajes.
Los drenajes que se utilizardn deberan cumplir con los siguientes requisilos:
A) Drenaje industrial. Conducirs los desechos quimicos acuosos que requieran
tratamicato posterior a la planta de trataniento de agua,
B) Drenaje sanilario, Send el propio pam proporcionar éste servicio en la seccion.
C) Dreaaje pluvial. Exclusivo pasa el desalojo de agua de lluvia y lavado del ares.
D) Dreusje aceiloso. Manejark los aceites, alquitranes y otros orgAnicos  que

requicran tratamiento antes de su disposicion final.

0.4) Maguctas y dibujos.
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No se requieren.,

P) BASES DE DISENO PARA EQUIDO,

P.1) Compresores.

Tipopreferido . .. s Centrifugo
Accionador . Turbina
Sobredisefio .. v 10%

P.2) Bombas.
Tipo preferido ........ VR et sess Sineriins Ceulrifugo
Accionadores ; Ceiivin Motor eléctrico
Sobrediseflo ... 10%

P.3) Cambiadores de calor.

Factor de inerustacion de disehlo . ... 0003
SObTRSE0 .- i 100

P.4) Recipientes.

La presion de disefio sert 10% 6 30 psig arriba de la presion maxima de operacion,

1s que resulte wayor.
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Q) BASES DE DISERO PARA INSTRUMENTACION.

Q.1) Tablero de control.

Sert del tipo grafico.

Q.2) Tipo de instrumentacién

La instnimentacion serd elecirénica para cl facil procesamiento de datos.

Q.3) Grado de instrumen(acién de Ia seccién.

Debera ser automatica con control distribuido.

Q.4) Calibracién de instrumenios.
Las unidades de calibracién deberdn ser:
PLRSION cooverrmsrervesse eevenesesssnsnsn S Ib/in?
Temperatura . —
Flujos e

R) NORMAS CODIGOS Y ESPECIFICACIONES,

R.1} Cédigos de disefio y normas para tuberias,
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Dimeunsiones: A.SME yANSL

Tuberias de fuerza y servicios.

Tuberias de proceso en refinerias,

Refrigeracion.

Mzanuales A.S.T.M.

Tuberla y accesorios de A¢er0 .. ..o o crren. piarto |

Acero; recipienles o presion .. ... e .. . parie 2

(forjas, refuerzas, estructural eic..)

Materiales: A.S.TM.

Petroleos Mexicanos: Norna T101 Requisitos generales de disgﬁo para tuberlas de
proceso Y servicios auxiliares,

R.2) Cédigos de disefio y normias para cambladores de calor de coraza y tubos.

Distllo .ooiistiins st s psirersennis TEMA.
Seleccion do Maleriales . ... .ovrvmmiscnn ASTM.
Pabricacién ... .. . ASME
SoldAdUIB .....conrinirsenienniin e AWS
32173 SN s isron o ASTM

R.3) Cadigos de diseio y normas para reciplentes & presion, -

Diselio ....coooorisiruree ot P b ‘ASME.
Seleccion de mAEHAIES wuvcwmmiicsicmesssrinsrions AS T M,
Fabricacion ..o - prvesbarensas ASME
Soldadura .oviieenns i s o AWS
Prueba: ...cvie s B beresaarareans ASTM
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Estructuras ... .oove oo e . ALSC,

DIBENO . v o e s ASME.
Seleceion de mateniales ... . oo veecensmmrinssnsns ASTM
Fabricacion ......... frere bbb e sresenns ASME
Soldadura ... ey sy AWS
Prueba ..cooe i . ASTM
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VII1.4 Criterios de disento,

Bste documento tiene cowo objetive primordial el establecer ¢ informar acerca de
todos aquellos lineamientos, criterios y normay, lanto del proceso como de equipo, que debenin

cuinplirse para el diseilo de la seccion de reaccion de la planta de amoniaco.

Dichos criterios deberdn de ajustarse al méximo a lo especificado en el documento
anterior (Bases de disefio), y so describirin en base a flexibilided de 1a plants, criterios de
sobredisefio de equipo, accionadores y equipo de relevo, flujo y especificaciones de productos,
disefio téroiico, expausiones futuras, efc., en cada uno de los casos, los crilerios de disefio

particulares scdn lo mis apegados a lo criterios generales, a excepeion en donde claramente se

especifique.
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A) CRITERIOS GENERALES.
A.1) Alimentacién a la seccitn.

La alimentacion al compresor de gas de sintesis deberd ser la especificada en las

bases de digeflo.
A.2) Operacién de la seccién,
La seccién se operard en régimen estacionario, de tal manera que se produzcan
547,500 Ton de amoninco ahidro/afio durante los 365 dias, con un factor de servicio de 1,

operandose las 24 hrs al dfa. La produccion de amoniaco por dia serd de 1500 Ton.

La seccién podra trabajar con una capacidad minima de hasta un 65% de la
capacidad total de disefio. Lo anterior significa 355,875 Ton anuales o un total de 975 Ton diarias,

A.3) Productos.
Unicamente se oblendrd amoniaco ashidro.
A.4) Ampliactenes futuras.

No se tienen conteinpladas ampliaciones futuras, ni modificaciones que permitiera
operar Ja seccion para obtener otro producto diferente del especificado en las bases de sisclio,
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A.5) Sebredisciio.

Todos los equipos se sobrediseliardn en un 10%. Si algin equipo requiere de un
sobredisefio mayor, ¢ste se especificark en los criterios de disefio particulares de los equipos.

El sobredisedo no se extenderd para el manejo de flujos diferentes o mayores a los

especificados. Todos los sobredisefios tendrdn como finalidad ¢l darle flexibilidad a la seccion.
B) CRITERIOS GENERALES DE DISENO DE PROCFSO.

B.1) Resccién

Las altas temperaturas incrementan la razon de la reaccién, pero disminuyen la
cantidad de amoniaco en el equilibrio, intensificando ln degradacion térmica del catalizador, por lo
que la temperatura de operacion de la seccién de reaccion no deberd de ser mayor a 842 °F.

El porcentaje de amoniaco en el gas efluente del convertidor disminuye cuando se
incrementn el espacio velocidad, debido a esto, el rango en el cual se operard nonmalmente la
seccién serd de 8,000 a 60,000 hir L.

La proporcion optima de HyNp, para que la. seceidn opere, satisfactoriamente,

deberd ser de 3:1.

La actividad del catalizador sumenta con particulas ms pequefias de éste, debldou
que la razon de Area superficial del catalizador a su volimen de incrementa, por este in{;ﬁyo, el

tamafio del catalizador que se utilizaré serh de 6 5 10 mm.
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B.2) Condentsacion.

Para loops de sintesis de alta presion, la temperatura con la cual el amoniaco se

puede condensar es ficilmente obtenible con aire v agua de enfriwniento.

Pam presiones un poco s bajas en el loop de sintesis se requieren temperaturas
por debajo de la ambiente para oblener una separacion satistactoria, Como una regla, el amoniaco
vaporizado en cambiadores de calor ey utilizado para oblener dichas temperaturas bujas.

En un sistema de rofrigeracion de multictapas, el compresor de roftigeracion tendrd
varios niveles de succion los cuales commesponderan a las distintas presiones de evaporacion. De

acuerdo a la temperatura que se quiera oblener como medio de enfriamiento, ¢l compresor de
amoniaco descargard a una presion de 176 a 220 psig.

B.3) Compresién.

Para plantas con capacidades de 1,200 a 1,500 Ton/dia, la presion nominal de
sintesis serd de alrededor de 3000 peig.

Siempre que el disefio lo permita, la compresion de la recirculacion se cfectuara
oconjuntamenie con ef servicio de compresion del gas de sintesis.

B.4) Flujo de Auidos.
Se considerara que las velocidades cn las tuberias no excedan, para gases- 100 fVseg

y para Hquidos 12 fi/seg.
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Los limites cn las velocidades aseguran que los Jidmetros que se obtendrdn por el
disefio, serdn muy cercanos al minimo econdmico, ademds de garantizamos que el patrén de flujo

serd turbulento.

Se wtilizarin tuberias de didmetro comercial en cuanto los disefios de los equipos lo

permitan, procurando evitar al miximo el empleo de tuberia especial.
B.5) Tramxferencia de calor.

Se le dart preferencia a los arreglos de intercambio térmico que presenten una
mayor integracién térmica. Esto asegura que la utilizacion de servicios auxiliares sea la minima
posible.

C) CRITERIOS GENERALES PARA EL DISERO DE EQUIPO.

C.1) Bombas.

Se buscari especificar bombes cuyo didmetro del impulsor sea una vez menor &l
didmetro mAximo del mismo, esto con la finalidad de darle una mayor flexibilidad a! sistema.

El méximo de revoluciones por minuto penmitido luide 1700, 'ya que una

velocidad mayor tendria un alto consumo exnergético.

Se deberd buscar siempre una distribucién de tal manem que se logre una Cabeza
de Succién Positiva Efectiva adecuada con la finalidad de asegurar un correcto funcionamiento de
1a bomnba. ‘
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La Cabeza de Succion Efectiva Disponible deberd ser de por Jo menos mayor en 1m

a la requerida por e} equipo impulsor.

Se buscard que los equipos al amrancar, la operecion se lleve a cabo a descarga

bloqueada, con la finalidad de tacilitar pruebas, arranque de la seccion y mantenimiento.
C.2) Compresores,

La relacion de compresion no deberd exceder de 7, de lo contrario serd necesario
realizar la operacion en multiples etapas que cumplan con este requisito,

En ¢ caso de que se requier e} empleo de varias etapu', 1a diferencia entre las
relaciones de compresion 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
cotitrario deberd ser utilizado equipo especial,

Seduﬂmhmmammuwﬁﬁwmphﬂnmum&dmde
lﬂOOnlSOOToNdh,delownhno,nmplwinm«mmmm

lmwmnemonﬁiﬁ.‘oadabdnnuplm dommojnrﬂu;osdeWMMn
6.2MM R3/kr @STP de gas de sintesis, cuys eficiencia deberk ser como minimo del 76%.

La carga minima del compresor serh del 65% de la carga normal.
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Se preferirin compresores cuya carcaza se enctientre provista de 4 boquillas cuando
¢l efluente del convertidor se enfie con el producto recuperado antes de pasar a la recirculacion de

compresion.
C.3) Cambiadores de calor.

Con la finalidad de evitar el disefto de cambiadores de calor muy complejos, se dard
preferencia al arreglo de cambiadores 1-2, ya sea en serie o en paralelo, penmitiéndose si asi lo

requiriera el disefio, més pasos Yinicamente por los fubos.

El factor de ensuciamiento scra considerado con un valor mAximo de 0.003.

La longitud méxima permitida de los tubos deberd estar comprendida dentro del
rango 16-20 fi, cuyo dismetro externo deberd ser de 3/4 in., estos valores puedeﬁ modificarse

siempre y cuando cxista una situacion extraordinaria que lo exiga en el disefio.

El diémetro intemo mAximo penmitido de la coraza debert ser de 42 in., salvo que
alguna consideracion extraordinaria en el diseflo exiga algin valor mayor del pefmitido.

Para fluidos comsivos, incrustantes o de muy alta presion su disefio se realizars
por el lado de los tubos, fos fluidos viscosos o condensantes deberdn ir por el lado de 1 coraza,

La caida de presion permisible para lquidos en punto de ebullicion serd de 1.5 3

1b/in?, para otros servicios serd de 3 a 10 Ib/in2,
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La diferencial minima de acercamiento de temperaturas seré de 20°F para servicios

nonuales.
C.4) Reactores.

Para producciones de amoniaco que se encuentren dentio del rango de 1,000 a
1,800 Ton/dia se deberd emplear convertidores del tipo "quench®, formado por multiples camas
calaliticas, las cuales cuentan con un intercambiador que tiene la finalidad de remover el calor

generado por la reaccion.

Se seleccionart aquél conwertidor cuyo intercambiador de calor se encuentre
localizado arriba y afucra de la coraza presurizada.

Deberd mantenerse la relacién estequiométrica de 3:1, parn evitar que la eficiencia
“de conversion decaiga dristicamente,

El porcentaje de amoniaco en la comiente do recirculacion al convertidor tendrd que
estar comprendida entre 1.5 8 5.0%.

La temperatura en ¢! reacior no debe de exeederde842°Fdeb1doaque el
catahmkxsuﬁvlmdeecounmuénmmnlmmsmhquuehu :

La presion de sintesis se encuentra en funcion de los requerimientos de compresion,
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VIILS Bescripeitn de la seceién de reaccion.

Incluye In informacion mas relevante del proceso (P y 1) que nos pemmita conocer

Ias caracteristicas y condiciones de operacion de los equipos involucrados en ef mismo.
Ay COMPRESION DEL GAS DE SINTESIS.

F1 gas purificado y libre de condensado do proceso que liega al Limite de Baterta,
sin residuos de CO 'y CO;, con 1.09 de CH, y una relacidn de HyN, de 3:1%mol, so comprime en
¢l Compresor de Sintesis GB-101, hasta 764 psig dentro do la primern elapa de compresion,
poateriormente el gas es enfriado haata 100°F en dos etapas: la primera por intercambio de calor en
¢l Enfriador de la Primers Etaps de Compresion EA-10] contra la cargs al Metanador y-1a
segunda con agua de eufriamiento en el Condensador de la Primers Etapa de Compresion EA-102,
donde parte del agua se condensa, La mezcla pisa al Tanque de Separacion de la Primera Etapa deo
Compresién FA-101, en donde ¢l agua separada fluye o} drensjo mediante el controlador
indicador de nivel LIC-101. El gas eatra a la segunda ctapa de ooumpresion del compresor GB-101
para ser comprimido hasta 1441 paig, |

El gas es nuevamente enfriado en dos elapes: Ia primera por intercambio ténnico
con el Enfrindor de Ia Segunda Etapa de Compresion EA-103 hasta 100°F y la. segunda con
amonisco producto en el Condensador de la. Segunda Fiaga do Comprosion EA-104 hasta 46°F.
Esle condeusa la mayor parto del agus xemnnlme,‘mimu que s separa eq elTunme de
Separacion de la Segunda Etapa de Compresion FA-102 y fluye al drenmelmdmnie ol wmmhdor
indicador de nivel LIC-102, Los pasos de remocion de agua aseguran mayor wdn del &ﬁl_iindor y

un amoniaco prodircto de alta pureza.
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El gas libre de humedad entra a la tercern etapa de compresion en el compresor GB-
101, donde la presidn se incrementa hasta 3028 psig, posteriomente ¢l gas que sale del compresor

GB-101 se une con el gas de recirculacion antes de pasar a la elapa final de compresion.

La mezela de gas de sinlesis, que consta aproxumadamente de 4 pares de
recirculacion y 1 parte de carga fresca, es enfiada, con agua de enfriamicito, en of Enfnador de
Gas de Sintesis EA-105 AB hasta obtener una temperatura de 109°F, a continuacion, la mezcla
enfriada es separada en dos comientes paralelas con la ayuda del controtador indicador de flujo
FIC-101, de las cuales una de ellas constando de aproximadamente el 65 % del flujo, pasa a traves
del tren de refrigeracion, quien se encueotra constituido por el Primer Enfrindor Refrigennte de
Amonisco FA-106, el Segundo Bnfiiador Refrigerante de Amoniaco EA-107 AB y por el Tercer
Enfrisdor Refrigerante de Amoniaco EA-108 AB, la otra corriente con ol 35% restante,
intercambia calor on ¢l Intercambiador de Calor de Proceso EA-109 AB. Ambas corrientes son
recombinadas antes de pasar al Refrigerante de Amoniaco de Baja Temperatura FA-110, eu donde
90 baja |a tenperatura hasta -9°F, con lo que se debe lograr remover aproximadamente e} 90% de
aimoiaco dentro del Tambor de Separscidn do Amoniaco FA-103. El gas proveniento del tambor
FA-103 es recalentado hasta 60°F en el intercambiador EA-109 AB, para regresar al compresot
GB-101 para la ultima etapa de compresion que incrementa la presion del gas hiasta 3234 peig.
Esta corriente se calienta primero counire la comiente efluente del Convertidor doHSlntesis DC-101,
en ¢l Precalentador de Carga del Convertidor EA-111, para posteriommente también calentarse en
¢l interior del convertidor DC-10) contra la misma commiento en el Intercambiador de Celor del
Convertidor de Sintesis EA-112.

Es en este punto donde el gas de stntesis contiene Hy y Nj con una relacién de 3:1,
funto con un }2% deCHy y Ar, y cerca de 3% do NH;,
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B) CONVERSION DEL GAS DE SINTESIS A AMONIACO.

En el convertidor DC-101, el gas de sintesis es dispersado a través del catalizador

de Feq04 con promotores, n una temperatum aproximada de 8429F y una presion de 3205 paig. B

en estas condiciones en las que se lleva a cabo la conversidu a amoniaco mediante la reaccitn:

5Ny + L5Hy reereeeusememrennascnes > NH; 4 ealor

El cfluente del convertidor DC-101, con una temperatura de 583°F vy
aproximadamente 15% de amoniaco y 14% de inertes, es cufrindo hasta 109°F primero. por
intercambio de calor con agua de enfriamiento en el Enfriador del Efluente de} Reactor  EA-113
y hiego contra Ia carga de alimentacién al convertidor DC-101 en el intercambiador EA-111.

El flujo proveniente del intercambiador EA-111 sc combina con ls carga fresca de
|n primera etapa de compresion y se enfiia en el intercambiador EA-105 AB, diﬁdimdose,cl flujo
en dos corrientes paralelas las cuales pasan  por el tren de refrigeracién como: yn se‘de:imib_ib

anferiormenie.

Una corriente ramificada proveniente del intercambisdor EA-111 se'enfila en un
tren de enfriamiento para el gas de purge, el cual consiste de el Primer Enfriador del Gas de Purga
EB-101 y el Segundo Enfriador del Gas de Purga EA-1 14, anes de enviarse al Tanque Separadoc
de Gas de Purga FA-105. Todo ¢l amoniaco condensado que se acuula en el separador FA-105
se conduce al tanque separador FA-104 por medio del controlador indicador de nivel . LICJN .
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 abjetivo de la purga s evitar

que la concentracion de los inertes (CHy y Ar) se incrementen, lo cual se reflejarin en una

disminucion de la conversion de amoniaco.

El convertidor DC-101  esta equipado con un Calentador de Amanque BA-101.
Este calentador se utiliza para que el convertidor alcance la temperatura de la reaceién duranie el
arranque de la seccion. La carga al calentador BA-101 proviene de la linea que alimenta de gas
de sintesis al converidor DC-101, La salida del calentador BA-10] se alimenta a la parte

superior del convertidor en ¢l limite de las camas cataliticas.

C) SEPARACION POR CONDENSACION DE AMONIACO DEL GAS DE
SINTESIS.

E! amoniaco producto que es separado en el tambor FA-103  es subenfriado pam
Jograr una mxima condensacién de auoniaco. Dicho subenfriamiento, que es llevado a cabo a
una presion de 291 ] psig, conduce a que una fraccion del gas, que contiens Hy, Ny, CH, y Ar, sea
disuelto en el Hquido dando como resultado un amontaco producto contaminado. Es por esta razon
que e3 necesario pasar al gas a un- Segundo Tambor de Separacion de Amoniaco FA-104,
utilizando para este proposito el controlados indicador de nivel LIC-103 , manteniendo la

temperatura constante, pero bajando la presion. hasta- 63 psig, logrando con lo anferior 1a
separacion de la mayor parte de los gases disueltos en el amonitco. La porcion separada de Hy,
Ny, CHy y Ar se unen con una comiente de gas de. purga de la salida de] convertidor DC-101 que

sirve parn conservar la concentracion de los inertes dentro del circuito de sintesis.

E) amoniaco recuperado en el segundo tambor FA-104 es dirigido al Limite de

Bateria.
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VL6 Lista de cquipo,

En la lists de equipo su nos presenta una relacion de los nombres de los equipos,

que describan la funcion que desempefian dentro del proceso.

Adyacente a cada renglon del nombre del equipo se debe proporcionar cierta
informacion escencial como lo es la clave en la cual, por medio de un par de letras se hace
reforencia a un equipo cn particular, o bien, Ias dimensiones globales y las principales

caracteristicas de operacidn.

Estas anolaciones deben propreionar de una manera precisa los datos requeridos
para un predisefio de los equipos empleados.

Se ha sugerido la siguientes claves para diferantes equipos de proceso tales como:
BA- . e, Hotmos o calentadores a fuego directo.

DA- o ToITeS 0 columnas,

DC- L ivveiunsenns ReactoreS,

EA: s Cainbiadores de c'alot‘dq hazyenvolvehte.»

EB- .. o o Combiadoren de calor e fubon opmetptricos

GB- . e+ o, Compresores.

(€] O Agoladores,
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A todas las unidades de proceso se les debe asignar un numero individual que
debert aparecer junto a la clave del equipo del que se trate, La unidad de dicho niimero se refiere a
la cantidad de unidades existentes de un mismo equipo, las centenas se refieren a Iz seeeion de la
planta, ya que como es muy comun, una planta puede estar constituida por diferentes secciones,
Las ultimas letras indican el numero de equipos que realizan la misma foncién dentro del proceso

y/o que presentan lag mismas caracteristicas,

Como se menciond, también se debe proporcionar una lista con la informacion mas

relevante del equipo tal como:
Intercambiodores de calor: Bombas;
Servicio Servicio
Didmetro Flujo de disefio
Loagitud NPSH
Carga témmica AP
Recipientes; Compresoras:
Servicio Servicio
Didmetro Flujo de disefto
Altura BHP
Espesor # de pasos
Reactores:
Servicio
Didmetro
Longitud

165



CAPITULO V1lI

CLAVE

BA-101

DC-101

EA-10]

EA-102

EA-103

EA-104

EA-105 AB

EA-106

EA-107 AB

EA-108 AB

EA-109 AB

EA-110

EA-111

SERVICIO
Calentador de arranque
Convertidor de sinlesis
Enfriador de la primera etapa de compresion
Condensador de In primera elapa de compresion
Enfriador de la segunda ctapa de compresidn
Condensador de Ia segunda etapa de compresion
Enfriador de gas de sintesis
Primer enfriador refrigemante de amoniaco
Segundo enfrisdor refrigerante de amoniaco
Tercer enfriador refrigerante de amoniaco
Intercambiador de calor de proceso
Refrigerante de amoniaco de baja temperatura

Precalentador de carga del convertidor

CARAC.

L=584" D=9'

Q=5.82 MM BTU/Hr

L=16' =31"
Q=9.53 MM BTU/Hr
L=16' =37
Q=15.38 MM BTUMr
L=16"  D=31"
Q=3.06 MM BTU/Hr
L=16  D=21.25"
Q=20.77 MM BTU/MHr
L=16'  D=35"
Q=13.33 MM BTU/Hr
L=l6 D=38"
Q=33.67 MM BTU/Hr
L=20'  D=37"
Q=22.4MMBﬁJ/Hr
L=16"  D=36"
Q=40.31 MM BTU/H;s
L=20" D=37"
'Q=19.6 MM BTUMHr .
L=20" - D=39"

Q=108.57MM BTU/H
D=56.12""
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EA-112

EA-3

EA-114

EB-101

FA-101

FA-102

FA-103
FA-104
FA-105
GB-101

Intercambiador de calor del convertidor de sintesis  Q=187.2MM BTUMr

L=22' D=39"
Eniniador del efluente del reactor Q=149.98MM BTU/MH
L=50' D=56"
Segundo enfriador del gas de purga Q=2.00 MM BTU/Hr
L=16' D=15.25"
Primer enfriador del gas de purga Q=0:12 MM BTU/Hr
Lllb«pim::l("
D=3"2"
Tanque de separacion de la primesa etapa de
compresion Di=5'%6"  Li-t=16'6"
‘Tanque de separacion de 1a scgunda etapa de
comnpresion Di=7" Lit=21'
Tambor de separacion de amoniaco Di=6'6"  Li-t=19'6"
Segundo tambor de sepancion de amoniaco Di=d"  Ltt=13%6"
Tanque separadar de gas de purga Di=l'6"  Li-4=6'
Compresor de Sintesis G=23.36 MM SCFH

BHP=31.632 4 etapas
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VII1.7 Balance de materia y energin,

El balance de maferia y energfa es indispensable para la elaboracion de un proceso,
ya que no se conoce una planta quimica que hubiese sido diseflada sin éstos por lo que se

constituye como piedra angular de la Ingenieria Quimica.

En esencia, para realizar correclamente los cdlculos del balance de matenn y
energla, s¢ necesita utilizar las leyes de conservacion de masa y encrgia para detenminar los

requerimientos, tanto de materia como de energia, par el disefio de un proceso.

La informacién proporcionads a aprtir del balance de maieria y encrgia se puede
TeSUIIT como:
a) Balance de Materia:
“Flujos mésicos, volumétricos y molares
-Flujos y composiciones para cada componente

b) Balance de Energia;
~Incluye cam.lémxiw, mediante diferencias de enh!phs para cada
paso del proceso en donde exista ya sea adicidn, remocién o bien, generacion de calor.

¢) Propiedades termofisicas;
-Propiedades y canacteristicas de los fluidos del proceso necesarias para ¢}
dimensionamiento y especificacion de equipo, tuberias e instrumentacién,

Parg el desarrollo de dste importantisimo docuitenio se empled el simulador

ASPEN PLUS, el cual e una herramienta de gran ayuda que se emplen para minimizar la
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carga e trabajo que representa el desarrollo del balance de materia 3 cnergia; éste simulador se
basa en un enfoque modular secuencial, ey decir la resolucidn del balance se realiza a partir de
médulos niediante ni seguimiento de la gecuencia del flujo del proceso utilizando una rutina de
cilculo a través de 1a cual se obtienen los valores de las variables de salida como una funcion de

las de entrada, partiendo de las cornentes de alimentacion al proceso.

Para realizar el calenlo del proceso es imprescindible identificar en primer tugar los
ciclos de recirculacion, asi como e asigner valores "supuestos” « las corrientes de corte de manera
tal que se inicie un ciclo iterativo; es necesario hacer converger ea un mismo bloque eslableciendo

1a secuencia de cleulo del sistema cuancdo existan miltiples comientes de corte,

Otra ventaja que posee el simulador ASPEN PLUS es ¢l de que cuenta con una
estuctusa para ¢} alimacenamiento de variables, la cual es capiz de acumular grandes cantidades
de informacion, asl como manejar distintas fases dentro de una misma corriente de proceso ¢

introducir nuevos modelos.
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CORRIENTE: T s §2 1 83 54 85 S6 S-7- S8 T -89 |
PE: ' LB.  GB-10] SP* | EA-101 | EA-101° ; EA-102°] FA:101 | FA-101 | GB-l01: =
A _ _ ___GB-01 | EA-101 | EA-101 SP* | EA-102 | FA-101 | GB-101 -—  1-EA-103
FASE: | VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR | MEZCLA| VAPOR | LIQUIDG | VAPOR '
COMPONENTES: tbmal/hr * - 1 e i
coz "0 0.00 16.59 16.59 0.00 0.00 0.00] - 0.00 0.00
CH4 177.86] 177.86 60.67 6067 17786} __177.86|  177.86] 1.015E-05| 17786
N2 3979.04; 3979.04] 3979.15| 3979.151 3079.04] 3979.04] 3979.041 2278E-05] 3979.u4
H20 3948 39.45 185.33 185331  39.45 39.45 2275 167G 22,73
(&) ! 0.00 0.00 100.60 100.60 0.00 0.00 000 ~ 000 0.00.
H2 1.193E+04] 1.193E+0411.267E+04] 1267E+04] 1.193E+04 | 1.193E+04] 1.193E+04} 2.425E-04[1.193E+04 -
Ar 30.89 50.89 50.89 S0.89 S0.89 50.89 50.89] €.250E-06] ~ ~ 50.89
__ H3aN i 000l _ 000i — 0.00 0.00 0.00! - 000 -~ 0.00 “0.00 0.00!
F1.LJO TOTAL: ) o 1 v . , ] R .
lbmol/hr 1.61RE+0311.618E~04| 1. 706E+04] 1.706E+04] 1.618E+04| 1.618E+04] 1.616E+04| 1 670E+01 1 1.616E+04.
bitr 1.411E+05| 1.411E+05! 1.495E+05] 1.495E+05 ! 1. 411E+05] 1.41 tE+05] 1.40BE+05|3.008E+02] 1.409E+05'
. cuft/hr 2.565E+05!1.566E+05]2.754E+05| 2.989E+051 1.450E+05] [.331E+05] 1.334E+05| 5.725E+001 B.796E+04/
VARIABLES DE ESTADO: i i
TEMPERATURA: F | 10000{ 231.00]  15800!  206.00} - 180.00 100.00 100.00 100501 231.00;
PRESION: PSI 38200 779.00 414.00 414.00 779.00 740.00 740.00 740001  1409.00!
VFRAC 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.99 1.00 0.00; i.60;
~__ _LFRAC i __000 .00 0.00 -0.00 0.00 0.01 0.00 1.00 0.09
LNTALPIA: o .
BTUllbmal T 62373 454297 11715 -833.24° 54.64] 494560 -367.26] -1.23E-05 557.94
BTU/b -33.04] 5107, -133.76 -95.14 10.84 -36.69 42.20] -6833.67 64.00
. __BTUMr -7 48E+06 7.348E- 06] -2 01E+~07, -1 43E+07] 1 531E+06} -R.00E+06] -5.54E+06| -2 06E+06; 9.016E+04"
EXTROPIA: = o - :
- BTU/lbmel -R -5.16 =312 -4.38! 383 -5.66 -6.55 -6.51 -3522; -6.33:
. BTU/IL -R -0.59] . -038] -0.301 -D.44 -0.63 -0.7% -0.75 221K -0.73
DENSIDAD: - T R R S
Ibmot/cuft | 6.320E-02] 1.US3E-01] 6.198E-02] 3.748E-02| 1.11SE-01] 1.215E-01] I.2i3E-01,2916E+00] [:B38E-0i!
Ib/cuft ,_ _0.35] SU0SE-01| 5.428E-01] 5.000E-011 9.727E-01| 1.060E+00] 1.05SE+00[5.2534E+01 | 1.602E+00:
PESO MOL. PROMEDIO: | " 8.73; R 876 876y __ 872 ®72] 871 _1801] B72;




CAMTULO Vi

'ORRIENTE: Si0 S-11 S-12 §-13 S-14 S-15 S-16 S-17 - S-18 ]
DE: EA-103 | EA-104 | FA-102 | FA-102 | GB-101 | MIXER | EA-105 | FSPLIT _ljsm_rr
: EA-104 | FA-102 | GB-101 | — | MIXER | EA-105 | FSPLIT | EA:-106 | EA-109"
[FASE: MEZCLA | MEZCLA | VAPOR | LIQUIDO | VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR
ICOMPONENTES: lbmol/hr
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 17786] 5633.18] 5633.18] 3605.18] 2027.52
N2 3979.04] 3979.04] 3979.04] 1.44E-05| 3979.04] 1.569E+04| 1.569E+04| 1.004E+04] 5647.67
H20 275 275 0.0¢ 2.75 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
N [ofe] 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 . 0.00 . Q.00 2 .00 0.00
! H2 1.193E+04| 1.193E+04] 1.IS3E+04] 1.563E-04] 1.193E+08] 4.845E+04] 4.845E+04 3.101E+04] 1.744E+04
! Ar 50.89 50.89 50.89] 6.17E-06 50.89] 1818.84] 1818.84] 1163.74]  654.60
P H3N 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00] S134.04] 9134.04] 5846.77] 3288.24
FLUJO TOTAL: ,_
Tbmol/hr 1.616E+04] 1.616E+04| 1.614E+04 22.75] 1.614E+04| 8.073E+04] 8.073E+04] 5.167E+04| 2.906E+04
Ib/hr 1.408E+05] 1.408E+05] 1.388E+05 409.50] 1.388E+05] 8.000E+05] 8.000E+05] 5.120E+05] 2.880E+05
cuft/hr 7.141 E+04] 6.813E+04] 6.431E+04 6.97] 4.799E+04] 1. 822E+05| 1.716E+05] 1.09BE+05[6.176E+04
'VARIABLES DE ESTADO:
I TEMPERATURA: F 100.00 "75.00 46.00 46.00 298.00 142.00 110.00 110.00 110.00
PRESION: PSI 1400.00] 14060.00] 1400.00] 1400.00] 294500] 2945.00| 2940.00] 2940.00] 2540.00
| VFRAC 0.99 0.99 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
LFRAC 0.01 0.01 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NTALPIA:
i BTU/Ibmsol -393.77] -583.21] -627.48| -130E+0S] 1202.38] -4328.57] -459234| -459234] -4592.34
. BTUMD -45.19 -66.93 -72.95] -7.05E+03 139.77]  -436.65] 463.26] -463.26] 46326
BTU/hr -6.3GE+06] -9.42E+06] -1.01E+07{ -2 85E+06] 1.934E+07] -3.40E+08! -3.62E+08] -2.32E+08] 1.30E+08
'FNTROPIA.
BTU/lbmol -R -7.88 820 861 -32.60 723 -12.11 <12.56 -12.56 -12.56
BTUAL-R -0.90 094 -1.00 -2.58 -0.84 -1.22 -1.27 -1.27 -1.27
DENSIDAD
H Ibmol/cuft 2.610E-01] 2.370E-01] 2.508E-01 3.26] 3.362E-01] 4.428E-01] 4.704E-01| 4.704E-01] 4.704E-01
IVcuft 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: 871 871 8.60 18.00 8.60 991 9.91 9.91 5.91
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CAPITULO VI

CORRIENTE: S-19 S20 S21 [%7] S23 §24 525 $-26 $-27
DE: EA-f06 | EA-107 | EA-108 | EA-109 | MIXER | EA-110 | FA-103 | FA-103 | EA-109
A EA-107 | EA-108 | MIXER | MIXER | EA-110. [ FA-103:| EA-109 [ FA-104 | GB-101
IFASE: VAPOR | MEZCLA | MEZCLA | MEZCLA | MEZCLA | MEZCLA | VAPOR- | LIQUIDO.| VAPOR.
[COMPONENTES: lbmol/bhr c
co2 .. 000] = 000f 000]  000]  0.00 -000] 000} 000 000
CH4 3605.18] 3605.18] 3605.18] 2027.92] 5633.18]  3633.18| 556621 6636 556671
. N2 1.004E+04] 1.004E+04] 1.004E+04]  5647.67| 1.569E+04| 1. S69E+04| 1:566E+04 29.53]1.566E+04
H20 0.00 0.00 0.00 000, _ 000! 000 - 000 0.00 0.00
- Cco 0.00 0.00 0.00 0.00] __0.00 000|- 000 0.00 0.0
_ H2 3.101E+04]3.101E+04{ 3.101E+04| 1.744E+04 | 4.845E+04 | 4 845E+04{ 4. 839E+04 '51.78:4.839E+04
_ Ar 1663.74] 1663.74] 1663.74 654.60| 181884] 181884] 180352 1482] 180352
H3N 5845.77| S845.77| SBAS.71| 328824 9134.04]  9134.04] 1899.59] 71234.41] 189959
FLUJO TOTAL:
1bmol/hr 5.216E+04] 5.216E+04] 5.216E+04] 2.506E+04 8.0T3E+04| 8.073E+04| 7.332E+04] 7 357E+03| 7.332E+04
— Tb/hr 5.170E+05] 5.170E+05] 5.170E+0S | 2.980E+05] 8. 000E+05 | 8.000E+05 | 6.731E+05] 1.255E+05) 6.731E+05
r cueftthr 1.045E+05| 9.505E+04 | 8.849E+04] 4.892E+04| 1 368E+05] 1.308E+05| 1.279E+05 | 3.368E+03 | 1.498E+0S
VARIABLES DE ESTADO:
i _TEMPERATURA: F 79.00 42.00 14.00 10.60 12.00 -6.00 -10.00 -10.00 60.00
_ ___PRESION: PSI 25940.00] 2925001 2925.00] 2925.00] 292500] 2925.00] .2885.00] 2885.00] 2885.00
: VFRAC 1.00 094 0.92 092 0.92 091 1.00 0.00 1.00
! LFRAC { 0.00 0.06 0.08 0.08 0.08 0.09 0.00 1.00 0.00
ENTALPIA:
BT U/lbmol . -4851.16] -5524.08] -5968.39] -5978.95] -5972.19 -6221.00] -381439] -3.00E+04] -3263:56
BTU/b 489.34] -55725] -602.07] -603.13] -602.45] 627.55] <41532) -1767.63] -35535
i BT Uthr 2 4SE+08] -2.79E+07] -3.01E+08| -1.70E+08]| ~4.70E+08| -4.90E+08) -2.72E+08] -2.2 1E+08| -2.33E+08
[ENTROPIA:
[ BTU/bmol -R -13.03 -1431 -15.22 -1526 -15.23 ~-158.77 -12.55 -47.72 -11.41
. BTUNMbL-R -1.31 -1.44 -1.54 -1.54 -1.54 ~1.59% -1.37 -2.81 -1.24
DENSIDAD:
Ibmol/cuft 5.021E-01] 5.487E-01] 5.892E01} 5.938E-01| 5.896E-01} 6.170E01} 5.728E-01 ] 2.190E+00| 4.893E-01
b/cuft 4.547E+00] 5.459E+00| 5.842E+00| 5.887E+00] 5.846E+00] 6.1 1 7E+00] 5.261E+00] 3.725E+01] 4.494E+00
ESO MOL. PROMEDIO: 991 991 9.91 991 9951 991 9.18] 1696 9.18
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CAPYLIO VI

CORRIENTE: 528 S-29 530 §31 532 §33 $-34 S35 536 .1
DE: GB-101 | EA-111 | FSPLIT | FSPLIT | BA-101. | FSPLIT | FSPLIT | DC-101 | EA-1I3
A EA-111 | FSPLIT | BA-101 | FSPLIT | DC-101. | DC-101 | DC-101 | EA-113 | EA-111
FASE: VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR |- VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR
COMPONENTES: Ibmol/hr
! CO2 0.00 0.00 0.00, 0.00 0.00 0.00 -0.00 0.00 0.00
. CH4 $566.711 5566711 4119.37] 1447.35] -4119.37 781.56 665.78] . 3566.71] . 5566.71
N2 1.566E+04] 1. 566E+04]| 1.158E+04]  4071.19] 1.15BE+04{2.198E+03| 1.873E+03 1.195E+04! 1.195E+04
o H20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
o CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 4.830E+04] 4.839E+04 | 3.581E+04| 1. 258E+04| 3.581E+04] 6.794E+03 | 5.788E+03} 3.727E+04] 3.727E+04
Ar 1803.52]  1803.52] 133461 468.92] 133461 25321 215.70} . 1803.53] - 1803.53
' H3N 1899.55] 1899.59| 1405.70 493.89{ 1405.70] 166.70 227.19]  9239.04] 9239.04
FLUJOTOTAL: ~ IR T N i
Ibmol/hr 7.139E+04| 7.139E+04| 5.283E+04] 1.856E+04] 5.283E+04 | 1.002E+04 | 8.538E+03 ] 6.387E+04 | 6.397E+04 1
1b/hr 6.556E+05] 6.556E+05 | 4.852E+05| 1.705E+05| 4.852E+05 | 9.205E+04 | 7.842E+04] 6.556E+05| 6.556E+03
cuft/hr -1.429E+05] 1.940E+05] 1.436E+05| 5.044E+05| 1.455E+05] 2.724E+04] 2.320E+04[2.427E+05] 1.839E+05
(V'ARIABLES DE ESTADO: ]
TEMPERATURA: F 89.00 281.00 281.00 281.00 250.00 281.00 281.00 583.00 307.00
1 PRESION: PSI 3184.00] 3148.00] 3148.00] 3148.00] 3142.00{ 3148.00] 314800 3116.00] 2985.00
VFRAC 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
LFRAC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 000] 0.00 0.00 0.00
IENTALPIA: i
BTU/bmal -3043.16] -1558.34| -1558.34] -1558.34| -1451.89] -1558.341 -1558.34] -1.BOE+03] -4.09E+03]
! BT LU/Ib -169.68] -165.68{ -162.44] -16968] -169.68] -17538] -399.14!
BTU/hr -1.11E+08] -8.23F+07 -7.88E+07] -1.56E+07| -1.33E+07] -1.15E+08| -2.62E+08
ENTROPIA:
BTU/Ibmol -R -11.18]  -886 886] 88| 8771 886 88  859] -11.05
BTUMb -R -1.22 -0.96 -0.96 -096 -0.95 -0.96( 096  -084] 108
DENSIDAD:
; bmolcuft 4.997E-01] 3.679E-011 3.679E-01] 3.679E-01] 3.631E-01| 3.679E-01] 3.679E-01; 2.635E-01] 3.47SE-01
Ib/cuft 4.590E+00| 3.379E+00} 5.379E+00] 3.379E+00| 3335 1 00| 3.379E+00] 3.379E+00]2.701 E+00] 3.566E+00
{PESO MOL. PROMEDIO: 9.18 9.18 9.18 9.18 918 918 918 10.25 10.25
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CAPITULO VI

ORRIENTE: S-37 | S-38 5-39 5-40 S-41 $-42 8-43 S-44 $45 |
DE: EA-111 | FSPLIT | FSPLIT | EA-114 | EA-115 | FA-105 | FA-105 | EA-114 | FA-104
Az FSPLIT | MIXER | EA-114 | EA-115 | FA-105_| EA-1i4 | FA-104 | MIXER | MIXER

ASE: VAPOR | VAPOR | VAPOR | VAPOR | MEZCLA | VAPOR | LIQUIDO | VAPOR | VAPOR
ICOMPONENTES: Ibmol/hr

coz 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CH4 5566.71] 5455.31] _ 111.33 11133 11133 109.53 180] 10953]  21.15]
N2 1.I95E+04]1.170E+04]| 23885 23885] 23885] 23820 0.63 238.20 25.43
| H20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0. 0.00
f CO 0.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H1 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 3607 36.07 35.66 0.41 35.66 8.07
H3N 9235.04] 905425 186.41 186.41 186.41 30.86 155.55 30.86 9.34
FLUJO TOTAL:
Ibmol/kr 6.357E+04] 6 269E+04] 1.279E+03} 1.279E+03] 1.279E+031 1. 120E+03{ 1.§92E+02] 1.120E+03 1.100E+(2
Ibhr 6.SS6E+05] 6.425E+05][1 311 E+04] 1.311E+041 1.311E+04[ L.O4A1E+04] 2.699E+03] 1.041E+04} 1.393E+03
cuft/hr 1.314E+05{ 1. 28BE+05{2.629E+03| 2.573E+03] 2. 076E+03| 1.910E+03]| 7.252E+01] 1 968E+03| 1.460E+03
VARIABLES DE ESTADO:
TEMPERATURA: F 110.00 110.00 110.00 10000  900] -1000] -1000]  200] 800
PRESION: PSI 2975.00] 2975.00] 2975.00] 2965.00] 2945.00{ 2945.00] 2945.00] 2925.00 355.00
VFRAC 1.00 1.00 1.00 1.00 0.88 1.00 0.00 1.00 1.00
LFRAC _ 000 0.00 0.00 0.00 0.12 0.00 1.00 0.00 0.00
ENTALPIA: N
BTU/lbmol -5.75E+03] -5.75E+03] -5.7SE+03] -5.83E+03| -7.40E+03| -4.4BE+03{ -3.00E+04] -4.38E+03 | -1.01E+04
BTUNb -560.78]  -S60.78] -560.78] -56921] -721.73] -481.75| -176799] 471.14] -796.26!
BT Ulhr -3.68E+08] 3.60E+08| -7.35E+06| -7.46E+06] ~9.46E+06] -5.02E+06] 4. 7TE+06! -4.51E+06! -1.11E+06

ENTROPIA:

BT U/lbmol -R -13.55 -1355] ~ -1355 -13.71 -16.12 -12.95 47.65 -1273]  -11.89

BTUNb-R -1.32 -1.32 -132] -134] -1.63] -139f 281 -137]  -094
DENSIDAD:

Ibmol/caft 4.867E-01| 4.867E-01] 4.867E-01] 4.972E-01] 6.161E-01] 5.86SE-0112.195E+00] 5.640E-01 7.535E-02
L Ib/caft 4.569E+00| 4 S8IE+00] 4 989E +00 5.057E+00| 6.3 15E+00] 5.452E+00| 3. 722E+01 | 5.290E+00] 9 542E-01
{PESO MOL. PROMEDIO: 10.25 10.25 1025 1025 10.25 9.30] 1695] 930} 1266
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CAPITULO VI

CORRIENTE: [ s46 | s41 S48 549 5§50 §31 552 553 554,
DE: FA-1045_ | MIXER | SR~ | EA-104 | S.R* | EA-106 | SR® | EA-107 | SR*®
A LB. LB. | EA104 | SR* | EA-106 | SR* | EA-107 | SR> | EA-108
ASE: LIQUIDO | VAPOR | LIQUIDO | MEZCLA | LIQUIDO | MEZCLA | LIQUIDO | MEZCLA | LIQUIDO
COMPONENTES: bmol/hir
coz 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CH4 410 17295 0.87 087 990 5.90] 5.980E-02] 5.980E-02| 7.413E-02
i N2 091]  26840| 1962E07] 1 962E-02] 2.265E-01| 2265E-01] 2.091E-04] 2.091E-04| 1.166E-03
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
H2 ’ 4.40] __797.04] 1.135E-03] 1.135E-02] 1.288E-01] 1.288E-01] 6.617E-05| 6.617E-05] 5.001E-04
i Ar 1.5 50.38] 9.408E-02| 9.408E-02 1.07 1.07] 3.754E-03 3.754B-03| 7.027E-03
I H3N 7381.64 3856] _ 736.77| __ 736.77| 836332] 836332] 935851 935851] 6479.08
[FLUJO TOTAL: —
ibmol/kr 7.392E+03] 1.230E+03 | 7.4 18E+02| 7.418E+02 | 8.420E+03 | 8.420B+03 | 9.409E+03| 9.409E+03 | 6. 485E+03
f I/r 1.258E+05| 1.181E+04] 1.263E+04 ] 1.263B+04] 1.434E+03| 1.434E+05 | 1.603E+0S| 1.603E+05| 1.104E+05
cuft/hr 3.403E+03| 1.611E+04| 3.GB6E+02| 1. 3T8E+04| 4. 1BAE+03| 5. T32E+04 | 4 51SE+03 | 2.936E+05| 3.004E+03
VARIABLES DE ESTADO:
TEMPERATURA: F -8.00 12.00 $8.00 65.00 $9.00 65.00 3200 32.00 0.00
{____ PRESION: P8I 355.00]  253.00] _ 12600] _ 11600]  126.00] _ 116.00 62.00 52.00 30.00
. VFRAC 0.00 1.00 0.00 0.44 0.00 0.15 0.00 038 0.00
LFRAC e 1.00 0.00 1.00 036 1.00 083 1.00 0.62 1.00
ENTALPIA: ' — R
BTC/ibmol -3.04E+04] -4 89E+03| -2.92E+04| -2.50B+04| -2.92E+04| -2.T6E+04] -2.97E+04] -2.61E+04] -3.03E+04
BTU/b -1785.59) _-809.51| -171294] -147062] -171294] -1621.94] -174395] -133225| -1719.74
BTU/Ar -2.26E+08] -6.02E+06] -2.16E+07] -1.86E+07] -2.46E+08] -2.33E+08 -2.79E+08] -2.4GE+08] -1 97E+08
ENTROPIA:
i BTU/bmol -R -48.00 881 -4555] _ -37.74]  4535| _-4361]  4663| _ -39.30| 4791
BTU/B -R X ) 052 267 2.2 2.67 250 2.74 231 281
DENSIDAD:
Ibmol/cuft 2.17] 7.635E02| 2.013E+00] 3.382E02 2.0136+00] 3 AGBE-01| 2.0BAE+00] 3.205E-02| 2.159E+00
Tb/cuft 36.98] 7.327E-01| 3.427E+01| 9.16SE-01| 3.427E+01 | 2.501E+00] 3 S49E+01| 5.458E-01]3.676E+01
PESO MOL. PROMEDIO: 17.02 9.60 17.03 1703] _ 17.03 17.03 17.03 17.03 17.03
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CAPHULO VI

‘CORRIENTE:

S-55 §-56 S-57 5-58 $-59- S-60
DE: __ EA-108 SR.* EA-110 SR* EA-115 S.R.*
Az SR.* EA-110 SR* EA-115 SR* MIXER
FASE: MEZCLA | LIQUIDO | MEZCLA | LIQUIDO | MEZCLA | VAPOR:
EOI\!PONENTES: lbmol/hr
j CO2 0.00 0.00 0.00 0.00 . 0.00 0.00
CH4 1 7.413E-02] 8.121E-02] 8.121E-02} 2.526E-03] 2.526E-03 36.27
. N2 1.166E~03] 1.0B6E-03] 1.086E-03{ 3.971E-05}{ 3.971E-05 4.80
_H2u 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00! 0.00
co 000] __ 000] ___000] __000] _ 000 0.00
H2 5.001E-04] 3.962E-04] 3.962E-04{ 1.704E-05| 1.704E-05 4,38
Ar 7.027E-03} 7.607E-03| 7.607E-03] 2.397E04}-2.397E-04 6.65
L H3N 6479.08 5919.22 5919.22 22096 220.96 25427
FLUJO TOTAL:
— lbmoUhr | GASSE+03|5.919E+03| SOI9E+03] _ 23057| 22097 28338
Ib/br 1.1N4E+05] 1.008E+05 | 1.008E+05] 3.763E+03] 3.763E+03} 4.755E+03
. cuft/hr 3.648E+0512.673E+03| 5.916E+05] 1.024E+021{3.244E+04{ 5 906 E+03
‘VARIABLES DE ESTADO:
TEMPERATURA: F | 000] __-2800] 2800 __ 0.50]  050{ 9800
PRESION: PSI 20.00 15.00 5.00 30.00 25.00 253.00
VFRAC 0.35 0.00 0.32 0.00 092 1.00
LFRAC i 0.65 1.00 0.68 1.00 0.08 0.00
ENTALPIA: _
o BT U/lbmol <2 .G9E+04| -3.08E+04! -2.7SE+00] -3.03E-+04} -2.13E+04] -2 09E+(4
BTU/b -1576.91| -1808.90] -1614.47] -1779.74] -124828; -1239.84
. BTUhr -1.74E+08/| -1.82E+08] -1.63E+08} -6.70E+06! -4.T0E+06! -5 90E+06
ENTROPIA: i
BTUMbmol-R ' -40.39 -49.02 -41.37 -41.91 -28.21 -26.85
BTU/Mb -R i -2.37 -2.88 -2.43 -2.81 -1.66 -1.59
IDENSIDAD: )
‘ Thmol/cuft 1.778E-02 2.215E+00{ 1.001E-02{2.159E+00| 6.813E-03] 4.780E-02
I Ib/cuft 2.027E-0113.772E+01| 1.704E-0113.676E+01; 1.160E-01" 8.051E-01
PESO MOL. PROMEDIO: 17.03 17.03 17.03 17.03 17.03 16.85
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CAPITULO VIII

VIILS Diagramua de flujo de proceso.

Los diagramas de flujo de proceso (D.F.P.) contienen la descripcién grifica de la
secvencin logica de operaciones y procesos unitarios de log cuales consta la planta. Es una
representacidn grafica de todos aquellos equipos que participan en el proceso tales como reactores,
torres de destilacion, recipientes, cambiadores de calor, calentadores a fuego directo, bombas y
compresores efc,, asi como su interrelacion, claves de los mismos, numerando las corrientes
principales que los interconectan, comenzando por las alimentaciones y productos, as{ como
condiciones de operacion mAs representativas de cada una de éstas.

Ademds, este documento debe incluir la siguiente informacion:

a) Instrumentacidn bdsica de control del proceso
b) Sumario de balances de materia y encrgia

c) Lista de equipo con caracteristicas y dimensiones de diseflo

Los DF.P. son asi la descripeidn fundamental de la plauta y constituyen al-
documento base para las actividades posteriores de ln Ingenieria Bdsica.
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CAPITULO VIII

VI1L9 Diagrama de tuberia ¢ instrumentacion.

Como se establecio en el documento anterior, el D.F.. ¢s una bage importante para
1a realizacion de los documentos subsecuentes de la Ingenieria Basica, 1al es el caso del diagrama
de tuberia e instrumentacion (D.T.L), el enal no serla postble sin el apoyo del D.F.P,

Enun D.T.. se muestran absolutamente todos los equipos que se involucran en el
proceso, asl mismo equipos de relevo o bien algunos equipos que por su tamaflo sea necesario
FeCIUTIT 8 varios que presenten las mismas caracteristicas y rearreglarlos para formar una bateria,
as{ mismo en este tipo de diagramas se representan todas las lineas del proceso identificAndolas
mediante una clave en la que se involucra: didmetro, servicio, niumero y especificacion, incluyendo

los accesorios necesarios para su cofrecta operacion,

Lay estaciones de control muestran su arreglo, indicando tamafios de las yAlvulas
de blogueo y de desvio, Ia posicion de las vilvulas de control a falls de air, asi como las vilvulas
de seguridad indicando dikmetros de entrada y salida. Se peesenta también 1a altura de los equipos
que lo requieran, asl come los niveles minimo, normal y maximo de operacién 'y las no!as pari
disefio de tuberia que requieran de consideraciones especiales,
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CAPITULO VI

VIL10 Dimensionamicnto de equipo.

En esta seccion sc presentan Jas memorias de caleulo que penniten cl
dimnensionamiento de los equipos requeridos en la seccion de reaccion, sin em o no se
presentarin para todos los equipos similares, es decir unicamente se realizani un cleulo

representativo para cada equipo.

DC-101 Convertidor de sintesis.

- Condiciones de entrada; Presion 3148 psi
Temperatura 2000 F
Flujo 729914.0 ib/Hr
73325.3 Ibmol/Hr
% Amonisco 2.59
% Inertes 10,05

- Candiciones do salida: Presiéri 3116 psi
Temperatura 583° F
Flujo 729914.0 I/Hr
73325.3 tbwol/Hr

El convertidor de sintesis se especificd utilizando valores tfpicos para convertidores
con apagado proporcionados por *Technology and manufacture of ammonia® de Samuel StrelzofY,

Capacidad (Ton cortas) ... v e sreenrens ons 1500
Presién (psig) . 3200
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CAPITULO Vil

Composicion del gas de entrada (%):

Amoniaco O TRN 3
INEIES oot 10
Flujo de gas alimentado (MM scfh) ......onnen, 245
Volumen del catalizador (A3 ) oo vevvvvvvernnnnn. 2385
DiIAmetro itemo (1) ....cveevreen vneservienisasen 108

LONGIBA (R) v eessresmssess s 700



CAPITULO VIII

EA-101 Enfriador de la primera etapa de compresion.

T, = 231°F t, 158°F
Ty = 180°F t =231°F
Tytedia = 205° F hpedia = 182°F
LMTD = 2347°F

W - 141,100 Ib/Hr w = 150,600 Ib/Hr

Q= 5,816,400 BTU/MHr
U 149.69 BTUMr fi2°R

5,816,400
) ~1655.71 2
(149.69)(23.47)

1655,71
Niuybog = ~==wrrrerreesss = 396 tubos

(16)0.2618)

De lo anterior se tiene:

Comza. Tubos;

&, =31in

EM. =8in

Pasos 1 a'l = 0,749 in2 Pt=1 1/4in (cusd))
8"=02618 ¥Ry, C'= o.és i
Ly=16in Pasos=2



CAPITULO VI

Nota: Como se tmta de una mezels, se tuvieron que caleular los valores Jo las

propiedades medias de Cp, uy k.
Propiedades medins;
FLUIDO FRIO

Cp=2.586 BTUAL ° ¥
p=0.0179 ¢p
k=6.46*102 BTUHr fo F
p=1.0163 IW/A3

CORAZA
Gas del metanador (fluido frio)

(31)(0.25)8)
L =0.3444 2

(144)(1.25)

141100
cHp— = 409645, 16 Ib/Hr fi?

03444,

0.99 (Fig.28)

Dy - =0.0825 R

eq

12

4

FLUIDO CALIENTE

Cp=2.655 BTUMb° F
= 0.0176 cp
k=5.84*10-20F
p=0.52141/3

TUBOS
Gas de sintesis (fluido caliente)

(398)(0.497)
By = mmenmmsienans =(.6619 A2

(144)(2)

150600
[ p— = 227509 Ib/Hr fi2

0.6619
0.782.

Dy= s = 6514102

12
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CAPITULO Vil

(0.0825)(409645.16) (0.0651)(227509.15)
I =7.8410 Rey = -eerenmensecasonaceces -3.4%10°
0.0179)(2.42) (0.0176)(2.42)
Jyg = 600 (Fig 28) T =690 (Fig.24)
¢
(2.586)(0.0179)(2.42) (2.655)(0.0176)2.42)
L ——— N I L — =193
| 6.46+10°2 5844102
i
Pid=(173)A =12 Pl =(1,93)12 =124
(600)0.0646)(1.2) (690)(0.0584)(1.24)
BO= eeevenemsenmeens =563, 78BTUHr AZF i = teserceeconsncnse- =768BTU/Hr A2F
0.0825 0.0651
4 (768)(0.782)
f T — = 600.21 BTUMr 12 °F
; Coefici sl liwgio:
!
f (600.21(363.78)
Ug = woeressemesmemeses = 290,71 BTU/MHr fi2 °F
' 600.21 + 563,78
f .
| Arca de transfecencia de calor:
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CAPITULO VIl

A =(0.2618)(16)(398) = 1667.14 A2

Coeficienie de disefio;
5816400
Up = ereresersrermenns = 148,66 BTU/Hr't2 °F
(1667.14)(23.47)
Eactor de obstruccion:
290.71 - 148.66
Ry = rememerensrenean = 0.00328 Hr A2 °FBTU
(290.71)(148.66)
CORAZA TUBOS
Re, = 7.8%10° Re, = 3.4*10°
£, = 0.00092 A%/in? (Fig.29) £,=000011 f¥in? (Fig26)
(12)16) (1,19104)(227509. 15Y(16)(2) -
HCruces (N+1) = -recreeees =24 AP - —- g
8 (5.2241019%0.0651)(0.5214)
3 AP,=0,1028 Ib/in?
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CAPITULO VIl

D~ -~ 2580

12

(9.2*10°2)(409645.16)2(24)(2.58)
AP=

(5.22#1019)0.0825)(1.0163)

AP, =2.18 Ibin?

AP

perm o = 10 bvin?

G, = 227509 Ib/Hr /2

)
- 20,0068 Ib/in? (Fig,27)

28

(4)(2)(0.0068)
P T y— =0.1043 1b/in?
0.5214

APy =0.1028 +0.1043 = 0.21 Ibvin?

AP

oerm ¢ = 10 Ibin?

191



CAPITULO VIl

[EA-102 Condensador de la primera ctapa de compresion.

T, 1840 { 9°F
T, = 100°F tp= 1200F
IMedia = 142°F "edin = 105°F

LMTD = 29.09° F
Q =9,530,600 BTU/Mr
U = 149.69 BTU/Mr R2°R

9,530,600
AT ereeieanes = 2188.68 N2
(149.69)(29.09)
2188.68
Npubog = -==========--= = 970 tubos
(16X0.1963)
De lo anterior se tiene:
Comza: Tubos:
¢;=37in f=34in
EM. =741 $;=0.532in
Pasos =} at=0223 in? Pt =1 in (trian.)
2"=0.1963 A%, C'=025in
Ly= 161 Pasog =2
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CAPITULO VIl

Nota: Para el cdleulo de los condensadores, dado que se watan de condensadores de una

mezcla de vapor no condensable, se utilizd un programa de computacion (incluido en e} apéndice
X.3), el cual consiste en calcular por medio de intrvalos ¢l intercambiador para posteriormente
realizar una integracion de éstos y conocer el drea tolal requerida pam la condensacion, con ello

Jetenminar los coeficientes de transferencia de calor limpio y de disefio, y finalimenlc e! factor de

obstruccion,

Deairo del programa se obtienen los valores de la caida de presion tanto para el
lado de Ia coraza como de los tubos, al igual que las propiedades mwdias a cada infervalo, que
como s6 menciond anteriomnenie, deairo del apéndice se incluyen las propiedades de cada
componente a las temperaturas requeridas par todos los intercambiadores.

Ademas de los datos antesiores, el programa requicre de:

Dy =0.73 (Fig.28) Przo = 61.84 VA3
Py = 779 pai Panezcia = 1.060 Ib/t?
W = 141,065.53 Ib/Hr %'5’39.35’m1-
w = 317,686.67 I/Hr Mgy = 177.86 mol
Dy, =1470102 &¥Hr 10y, = 3979.04 mol
PMpq, = 8.72 Ib/lbmol myyy =11930 mol
m,, = 50.89 mol

Intervalos:

a) 184 - 170

b) 170 - 156
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CAPITULO VI

¢) 156 - 142
d) 112128
¢y 128- 114
)14 - 100
Sumano,
Punto | Tg | Te UDT_[{UD q A=q{{UDT)p| DT [ (DDp | DT
s | 184.0] 183.6] 23603.96 , 64,0] rmoes | scomemees
b 11200] 119.5]  8074.11] 13839] 7397279.0 467.03] 23.3| 43.68] 15948740
¢ [ 116.0{ 1155 7341.04] T707.6] 618007.0 80.18] 212] 22.26] 27763.12
d_[T2.0[ 1115] 6303.92] 6822.5] 675132.0 W96 174] 19.32] 34944.72
¢ | 108.0] 107.5]  5717.56] 6010.7] 776813.6 12692| 159 16.63] 43705.00
f | 104.0] 103.5]  5100.93] 54092] T78%07.0 142.99] 14.0] 14.93] 51826,00
g | 100.0] 99.5] 4336.56] 4608.7| 815624.0 174.69] 10.0{ 12.00] 67968.00
£q= 11,006,366 BIUMr
IA = 1084.77 /2
Eq/(AT), = 395,695.26 BTU/Hr °F
11,006,366
(AT)pqp = -=evrememeee- = 27.81 OF
395,695.26
Conkic ! lizpio:
11,006,366
Ug = weerecurcsoneees = 200,71 BTUMS fi2op
(1084.77)(27.81)
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CAPITULO VIl

Arva de transferencia de calor disponible:

A <(0.1963)(16)(1044) = 3278.99 i2

Coeficiente de disefio:

Up = seeremmemrememacens = 180.82 BTU/Hr A2 °F
(3278.99)(27.81)

Enctor de obstruccion:

364.84 - 180.82
Ry = mreseersmnssmmnes = 0.0028 Hr 2 °F/BTU

(364.84)(180.82)

Camza:
AP, =0.087 Ibvin?

AP gy o = 10 1b/in?

Tubos:

APy, =0.2622 IbVin?

APperm ¢ = 10 Ib/in?



CAPITULO VHI

-

1IB-101 Primer enfriador del gas de purga.

Ty = 10°F {y = -10°F
Ty = 100°F = 20F
Tyedis = 105° F tytedia = 4° F
LMTD - 108.9%°F

W 13,110 tbHr w = 10,410 Ib/Hr

Q= 113,428 BTUMHr
U = 149,69 BTU/Hr fi2°R

113,428
N p— =6,9524 A2
(149.69)X108.99)

Se utilizarin horquillas de 16 ft de longitud
Tuberia IPS 3"/2"

Cd. 40

De lo anierior se tiene;

¢;=3.068 in
9 =3.50in



CAPITULO VI

Propiodades medisy:
FLUIDO FRIO FLUIDOCAL « [E
Cp=0478 BIUNLOF Cp=0.52BTUNb°F
u=00112¢cp 1n=00138c¢cp
k =0.1779 BTUMr fi°F k =3.16*10-2°F
p=5371W/R3 p=5.04 I/R3
ANULO TUBOS
Flash gas (fluido frio) Gas de purga (fluido calicnte)
3.068 2,067
Dy = oreeeeee = 0.2556 in D= e 20,1722 in
12 12
2.38 (3.1416)(0.1722)?
D= - =0.1983 in 8 e =0.0233 A2
12
(3.1416){(0.2556)2- (0.1983)?) Buo b
8= =0.0204 A2 Gy = revonee- = $62660.94 ~
4
(0.2556)2 - (0.1983)2 (0.1722)(562660.94)
D = remsmesememronsenmass =0.1311 A% Ry = eomemenmcnmsnnennen = 2,94106

0.1983 (0.0138)(2.42)



CAPITULO VT

10410
G, - - - 510294.11 Ib/Hr f2 Jp= 1000
0.0204
{0.1311)(510294.11) (0.52)(0.0138)(2.42)
Re, - —2.4*108 A — %
(0.0112)(2.42) 3.16%102
Jy = 1000 (Fig.24) Prif = (0.55)18 = 0.82
(0.478)0.0112)2.42) (1000)(0.82)0.0316)
T ——— =0,072 hi = -meeommennemnnes =1 50BTU/Hr A2F
L779%10'1 0.1722
(150%2.067)
Prif = (0.072)13 = 0.41 hio = --smevemsm- = 130,52 BTU/Hr fi2 OF
3.38
(1000)(0.417)0.1779)
10 = reeee e 565,86 BTU/Mr R2F
0.1311
oefici o
(565.86)(130.52)
Ug = merseesmreneeesens = 106,05 BTU/Hr A2 F

565.86+130.52



CAPITULO VII

Area tolal;
(2)(16) = 32 ft por lo tento A = (32)(0.622) = 19.90 fi2
Nuevo coeficiente de disefio;

113428
Up & seesmseremmmses =52.29 BTU/Hr f2 °F

(108.99)(19.90)
Faclor de obstniccion:
106.05 - 59.29

YRR = 0,0096 Hr i3 OF/BTU
(105.08%59.29)

Re, = 14106

0.264
f, = 0.0035 + -remee = 426103 A%in? ;= 0.0035 + merieees = 4,4410°3 ft3in?

(1*106)042 @.6* 106)042 '



(4.26410°3%(510294.11)2(32)(4) (d.4* 10-3)(562660.94)2(3:

= AFP= .............................
(4.18%108X0.058)(5.372(2) (4.18%108)0,172)(5.04)%
AF, = 101544 AR, = 4437 ft
510294.11 (44.37)(5.04)
V= eennecesacnes =26.39 f/seg L L B2 1Y
(3680)(5.37) 144
8(26.39)2
F,= - =86.5] AP porry 1 = 10 1bfin?
2(32.2)
(101.54486.51)5.37)
AP, = eeereerreminenees = 7,01 [WVin?
144
APy o = 10 1bin?
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KA-101 Tanque de separacion de In primera etapa de compresion.

W = 141,100 Ib/Hr

Q° ~36.95 ¥/seg

T - 100 °F

P =740 1b/in?

Viae =099 L =0.01

Wy = 39,154 Ib/seg Wy, = 0.043 lb/seg
py = 1.0585 I/ Py, = 52.5376 1b/t3

140954.78

Como Wy/W) > |, se emplea un tanque vertical.

PASO 1: Se calcula el factor de separacion vapor-liguido.
0.043

weeneeee & SOR(1.0585/52.5376) = 0.00015
39.154

kv= 0.25

PASO 2: Calcular la velocidad de vapor méxima de disefio,
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CAPITULO VTII

Uymax  U-25*SOR{(52,5376 - 1.0585)/1.0585]  1.743 f/seg

PASO 3: Calcular el drea minima de la seccion transversal del recipiente.

36.95

Ay, = e -21.202

i,

1.743

PASO 4: Detenminar el didmetro del recipiente.
D = SQR{(4X21.2)3.1416] = 6.19 ft

D=56in

PASQ 5: Dikmetro de s boquilla de eatrada pars la mezcla vapor-liquido basado en

cniterios de velocidad.
(Vinar) = 100*SQR(py,,.,)
(Vi) = 60 SQR (Puey)
Pmez = 10607 VA3
Por lo tanto se tiene (V,,,,) = 100*SQR(1.0607) = 103 V/seg
(Vi) = 60%SQR(10607) = 62 ceg

aborabien,  36.954 A%/seg 36.954 A¥/seg
wrerrmnenees Z0,ISBTB ALy eeveeremreocaee = 0,59603 fi2
103 ftoeg 62 /oeg
de doudo se obtiene un didmetro de 10 in.

PASOQ 6; Dimensionamiento prelimiuar del recipiente.
Didmetro 5 8 6 in
Longitud {angente a tangente 16 f 6'in.
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CAPITULO VII

FA-104 Segundo tambor de separacion do amoniaco.

W 125,260 IWHr

Q° =0.9339 f3/seg

T --10 °F

P = 2885 Itvin?

Wy =0.3869 Ib/seg Wi = 35.1551b/seg
py =0.9542 I/ pL = 36,9786 Ivp3

0.3869
............ =001
35.158

Como Wy/W| < |, se emplea un tanque liorizontal
PASO 1: Se calcula cl factor de separacion vapor-liquido,
35.155

eovanee SQR(0.9542/36.9786) =14.6
0.3869

ky = 002 de donde para recipientes horizontales se tiene ky; = 1.25(0.02) = 0.025

PASO 2: Caleular la velocidad de vapor maxima de disefio,

(Uydguy, - 0.025*SQR{(36.9786 - 0.9542)/0.9542] == 0,153 6ft/seg



CAPITULO VIIL

PASO 3: Calcular el Area minima de la seccion transversal del recipiente.

0.405
Ay = e =2.64 ft?

0.1536

PASO 4: Determinar el didmetro del recipiente.

D=4f6in

PASQ 5: Didmetro do la boquilla de entrada para la mezcla vapor-liquido basado en
criterios de velocidad.
(V) = 100*SQR(Pgugy)
(V) = 60°SQR ()
Py = 37,237 I/ '
Por lo tanto se tiens (Vig,y) = 100°SQR(37.237) = 610.22 fi/seg
(Vi) = 60YSQR(37.237) = 366.133 f/neg

shorabien, 09339 eeg 0.9339 /neg
LY LT . =0,00255 2
61022 /mg 366.133 f/seg
de donde 8 obtiene ua didmetro de 3/4 in.

PASO 6: Dimensionamiento preliminar del recipiente.
Didmetro 4 # 6 in
Longitud tangente a tangente 13 f 6 in



CAPITULO VIl

VIIL11 Hojas de datos.

Las hojas de datos es ¢l documento en el cual se proporciona informacion que se

requiere aportar para propdsitos de disefio y/o especificacién de equipo. Dicha informacién

consiste principalinente en:

reaccion.

1.- Datos de flujos

2.- Condiciones de entrada y salida

3.- Propiedades del fluido que se maneja

4.- Recomendaciones de los materiales de construccion
5.~ Capacidad

6.- Condiciones de disefio

7.- Dibujos elmmdlicu con dimensiones principales,
8.-Etc..

A continuacion se presentan las hojes de datos de equipos do:laseccion de
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CAPITULG ViU

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA REACTORES

PLANTA SECCION DE REACCION HoJA [ DEr I
LOCAL IZACION: CUSOLEACAGLE, YER, CONTRATO No.» _ TESIS
CLAYE DE LA UNIDAD: gc-101 FECKA_1996
SERVICIO DE LA UNIDAD: _CONVERTIDOR DE SINTESIS
NUMERQ DE UNIDADES, __UNA
POSICION: - VERTICAL -
J1PC_DE FLUIDD: GAS DE SINTESIS
FLUJO fLb/He) . 3B4€+5
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
TENPERATURA DE OPERACION (Fh 290 _ NAxita (F) 2%0 QISENO {F): KL
PRESION OPERACION (lb/In2); A4 HAXINA (b/in"E 3148 DISERD {lb/m*2) 3463
LONGITUD TANGENTE A TANGENTE: B e
OINETRO: g CAPACIDAD TOTAL ITON CORTAS) 1500
| NIVEL NORMAL “linl: _NIVEL BAXIND (inl: NIVEL HININO Un): §
ALARNA ALTO NIVEL link ALARNA BAJO NIVEL (inh __PARO Ui B
i_ACERO AL CARBON HATERIAL CABE7AS: ACERD AL CARJON
¢ PERNITIDA CASCARON linh __1/8 CORR TI0A CABEZAS (inl: 1/8
AISLARIENTO, SI RECUPRINIENTD INTERNO:
BOQUILLAS ESUEA:
No.| CANTIDAD | DJAH.NOMINAL | SERVICIO
| §in YENTED
g l 16t | 9ALIDA EFLUENTE DEL CONV.
3 121n DA GAS DE SINTESIS
4 [ 10n SERVICIO
| 9 |
NOTAS:
HOTHS
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CARITULO VIl

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR
[FLmIA: DE_REACCION RDJA | DBE |5
[ LOCALIZACION: COSOLEACAQUE, VER. CONTRATO No___TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD. _ EA-[QL FECHA, 1996
SERVICIO DE LA UNIDAD. ENFRIADOR DE LA PRIVERA ETAPA OF COMPRESION. —
NUMERD DE_UNIDADES, _ UNA SUPERFICIE POR UNIDAD: 29.8 _ fiee
0. Ano it ENVOLYENTE POR UNIDAD: U
POSICION, HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES.
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
FLIDCIRCULADD | GASALMETMMOR | GASDE GINTESIS |
TOTAL_ENTRADA ib/Hrl 14100 150800
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
| LIQUIDO Ub/He)
[QRAVEDAD ESPECIFICA
COND, TERAICA (BTU/HA(LF)
CALOR EQPEC. (RTU/IbF)
VIBCOSI0AD (/L)
1
YAPOR_(fb/Hrl _ TR TR0 15000 1SN0
(RIV/F)
F1| 6.402 10070 0°-2 Shei0? CRIT]
CALOR CAPEC . (BYU/IbF) 25 X 24
YLRCORIOND (b/F i) 43102 15,74 0°-2 LMmiee ] | pel0rg
Y] 1069 0594
B ) S n———
‘2 44 . m
1 2
Ub/in*2IIPERNITIOA | T L 10 0,6
(L B3
ICA (BTU/Hr) 640
0-3) LIRIG 207 SERVICIO (4.7
TERPERATLRA %& ] i . _ [
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE -
i foh- 8 /E o Y
No.T 5 O Db (0 T B 12 i T 11/41
(D1 lin] ENVOLVENTE, ] J
HAZ DE_TUBOS (lbl 7290 PESD ENVOLVENTE Y HAZ (E TURDB, ([b] . T84
NOTAS: ESQUENA
. {0
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CAMTULO Vil

H0JA DE DATOS DE PROCESC PARA CAMBIADORES DE CALOR
PLANTA, SECCION OF REACCION WA 2 DE {5
L OCALIZACION. cosmgngmu EVER, CONTRATO No,i _ TEGIS
{CLAVE D€ LA UNIDAD. _ EA-L(E FECHA. __19%
SERVICIO DF LA UNIDAD. CONDENSADOR DF LA PRINERA ETAPA_DE COMPRESION
| NUMERD DE UNIDADES, _UNA SUPERFICIE_POR UNIDAD: 155 e
T Mo ¢ {9@in NYOLVENTE POR UNJDAD.
TIPD ARY SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, '™ -2
. RREGLO OF E TES:
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBDS
FLUID0 CIRCULADD AGUA DE_ENFRIARIENTO GAS DE SINTESIS FRESCO
TOTAL ENTRADA lib/r) ar 14065
ENTRADA SALIDA ENTRADA LIDA
LIOUIDE {ib/He) A 758 27565 i
GRAVEDAD ESPECIFICA Ly 14 |
COND TERRICA (BTU/HefLF) 0,356 0.972 L1002
. UTU/IBF) 1.0 1.0 0.4
ifR/rLHe) ) .4 00
e T T SR T
| 4085 0
HF.
[BTU/HrFYFT 5.0nI02 {02
L. {BTU/IPF) 38 38
y A friHel D Lgplee |
A i 0973 {08
i3] ] 180 10 0.
v 4 1 8 1 0
{lb/in* Ti0A: 10 - A 17108 10+ f
(FT
TERVICA (BTU/Kr L ) ..;
: ! LIPIO: B4 - SERVECIO: 108
- : T —
1 12 7 ]
o ____CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE
- lm Dext finh V4 T ftnh 190 X In
Sleh (96  PESOENVL TEYHAZICTUROS () (483 -
] ESQUENA
CODIGO.T.E 1 A,
} 198t 4
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CAPITULO VI

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA: SECCION DE REACCION HOJA_ 3 DB (5
[ LOCALIZACION COSOLEACAQUE,VER . CONTRATO No,i _TESIS
CLAVE DE_LA UNIDAD. _EA-103 FECHA, _ 19%
SERVICIO OE LA UNIDAD. ENFRIADOR DF LA SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION
NUHERD DE UNIDADES: _ UNA SUPERFICIE POR LNIDAD: 129.85 fu'e
TANANO, 092 1n ENVOLVENTE POR UNIDAD,  UNA
TIPO: AEY SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: (2985 e
POSICION: HQRIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES:
CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
FLUIDO CIRCULADD #6UA DE_ENFRIANIENTO GAS OF SINTESIS FRESCO
[TOTAL ENTRADS (lb/Hiel 514019 I
ENTRADA SALIDA SALIDA
LIQUIDO (ib/Hrl 5 2600 51 8600 106
GRAVEDAD ESPECIFICA I 1
COND . TERRICA (BTU/HrTLFT |
EC. (BTU/IbF) I
VIRCOSIOAD (1b/FLH:] 1984 |42 L.T67
18 8 T
VAPOR (1b/Hr) { 40820 _ leom4 ]
T LATENTE (RTU/IbFI ) ()
A BIU/REFLFT] s T
Lb¥) 35 25
2R R 4ep0te |- 3;meionp |
1600 Lon
TENPERATURA (F| [ |20 2 e
PRESION lb/in*2] -3 NN 146
‘ L 3
10N (Ib/in*2)|PERMITION. {0 CAL 1.2 [PERMITION 3 CALCULADA: 0.8
IF) [
TERNICA (BTU/Hr) 1 S378000
€ TRANS.IBTU/ReTL*2F) LIWI0, 599 SERVICIO. (05
Rd (HelL"8F /BTUI 0.000
PRESION DISERO (1b /in*2) - ms - 1550
TEHPERATURA DISERO (FI -]
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE
ggmc;mmro ENTRE nwms ik 6.2 Z0E CORTE: FLUJD: ARAIDA Y ABATD
T 34 ByG e ggg‘grp.ls ARREGLO: TRINGWLAR [5/16
0L il mngy;mc. 3
PESO HAZ O TUBOS libl. [ 0T45 PESO ENVOLVENTE Y HAZ OE TUBOS: llpl TE]
NOTAS, ESOUENA:
CODIGO.T E.N.A.

LI (1) ,
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CAPITULO VIO

HOJA DE DATOS OE PROCESC PARA CAMBIADORES DE CALOR

BLANTA, SECCION 0E REACCION HOJA: 4 OE, IS
LOCALIZACION, COSOLEACAQUE VER . CONTRATO No.,  TESIS
CLAVE DE LA UNICAD. _ EA-(04 FECHA: 1996

SERVICIO DE LA UNIDAD, CONDENSAOOR DE LA SEGUNDA ETAPA DE CONPRESION

NUMERD O UNIDADES:  UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. & e
TANARD, 2 1/4% 0 ENVOLVENTE POR UNIDAD: UNA
TIPQ: [ SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: B9 2
POSICION: HORIZONTAL ARREGLO OE ENVOLVENTES:
CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
LELUIDD. CIRCULSD0 ANONIACO ANHIDRO GAS OF SINTESIS FRESCO
TOTAL ENTRADA Lib/Hr) l?e 1 40820
ENTRADA SALIDA ENTRADA | SaliDA
LIQUIDC ib/Hr) 1 28 1223 I3 155
ROVEDND ESFECIFICA 0.5 0.5 L |
[COND . TERRICA (BTU/H-TLF) 0.29 0.28 0.%2 0.4
CADR ESPEC. (BTU/INFY L5 LS ! !
VISCOSTDAD ib/FAke) 0.28 0.267 {767 2.4
{lh/thnol) 7.0 7.0 18 18
VAPOR iib/Me 34 1408 4 (40785
S0 50 ad)
1299 0%-2 »0-2 2,068 -2
0.5 35 3.9
2,421 002 3,700 02 2.000(0°2
0.%65 L 2.066
2 L] 1o 5
1% 124 1400 1 096
£
E‘m”lw 4 mL:uLm: 0.4 ) " 0.4
£33
— RS
LIPle, 165 - SERVICIO 145

Y
np 1% 199
M) 1D
CONSTRUCCION PQR ENVOLVENTE —
ENTRE_FAPARS ()4, 7 ) ' Y
DEL2_LONG.IfL) lnx 6 %ﬂ Muy T

D gt link Y4
NTE. 21/ _
z ogl, PES0_ENVOLVENTE Y HAZ D TUBOR. (51 4050
I85: ESQUEMA, 4 v
EQOIR0.TE.NA.
b y_ist )
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CAPITULO VIH

HOJA DE DATOS DE PROCESO

PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA SECCION OE REACCION

HoJA 5 DE 15

LOCALTZACION: QSOLEACMUE VER.

CONTRATO No..__ TESIS

| CLAVE DE LA UNIDAD, __EA-105 AR

FECHA: __19%

£SIS

SERVICIO OF LA UNIDAD. ENFRIADOR OF GAS DE SINT

SUPERFICIE POR UNIOAD: 293.2 fLe2

MRO DE UNIDADES:
m

In

ENVOLVENTE POR UNIDAD: 0os

1]
AEY

ERFICIE POR ENVOLVENTE. 1466 fee

'T’IPO-"" T
HORJZONTAL

ARREGLO DE ENVOLVENTED: PARALELD

| POSICION:
CONDICIONES DE 0P

ERACION POR UNIDAD

ENVOLYENTE

TUBOS

(ELUI0 CIRCULADD

_AGUA DE ENFRIAMIENTO

_1 645 DE SINTESIS ﬁ RECIRCLLACION

[TOIA, ENTRADA 11p/Fe]

: éump_n M%“

SAL[DA ENTRADA SALIDA

LIGUID0 b/He) 6184

2481 64

¥ CJEICA |

H

D. %6

GRAVEDAD. ESPECIE
COND . TERICA (BTU/He(LFT

0.3r2

[CALOR EGPEC . BTU/bF)

[VIRCRSIDAD (l/FLHe] ]

1.4

i8

i8

BESS W fib/lbagl!
VAPOR {ib/Hr)

Jfmi0n-2

1F)
_{JTU/EF

2.4
K- JY

W/

1

)

116

)

] 89

PERMITIDA: 1O CAL

PERMITIDN, 2 CALCULADA 0.2 -

LIMPIO:

X7

1%
1D

CONSTR

UCCION PQR ENVOLVENTE
.18

ottt

CODJGO. T E 1.4,

PESO_ENVOLVENTE Y HAZ DO TUOS: (ib). 14

ESQUENA:

-

4

L,
I

{6 11,

[ R ewo—
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CAPITULO VI

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA: SECCION DE REACCION HOJAL 6 DE 1§
LOCAL IZACION: COSOLEACAQUE,VER. CONTRATO Neo.o _TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD,  EA-106 FECHA: 1336
SERVICIO OF 1A UNIDAD: PRINER ENFRIADOR REFRIGERANTE DE AMONIACD
NUMERGC DE UNIDADES,  UNA SUPERFICIE POR UNIDAD: 163.4 f12
TANARD, 3N in ENVOLVENTE POR UNIDAD: UNA
TIPO: AEY SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: 163.4 fL'e
POSICION: HORJZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES: e
CONDICIONES DE QOPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
FLUI00 CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION ANONIACO ANHIDRO
JOTAL ENTRADR fth/Hr! 812007 142
ENTRADA __SALIDA Mﬂﬁ SALIDA
LIQUIDY Ub/Hrl et 140620 leleer
GRAVEDAD ESPECIFICA 0.5 0.55 0.5
COND.TERNICA (BTU/HrfLF] 0.29 029 0.29
ICALOR ESPEC_(BTU/IbF! 1.5 15 15
VISCOSIDAD (b/CLte! 0.242 0,2904 0.262
1 . 7o T 7.0 rm
VAPOR_(ib/Hr) 512007 % | EE)
CALOR LATENTE lﬂTU/l bFi 0 50
WTU/HPHFI 0.0004 216301 0°-2 1,399 0°-2
CALOR ESPEC, (BTU/bFL | 2.4 2.4 0s
V[COSIOND (b7Fthr) - AJT2 2NINOE TR
DEMSUOAD (/"0 1683 497 0865
T 3) qi0 ;) ) 6
PRESION (/"2 B0 ) 15 TS
o, 2005 2
CALDA DE PRESION (th/in"21IPERNITIDA, 2 CALCULADA, 0.1 IPERMITION S5 CALCULADA 0.
ILIT0 COREGIDA ) EXS
m TERNICA (BTU/H/] Feai)
[COEF . YRANS . (BTU/HefL*2F) LINPIO: 248 _SERVICIO. __2r®:
fAd "H'&‘! /81U _0.000@
PRESION DISEND (1h/in"21 U 158
TENPERATURA OISERO [F) 180 19
CONSTRLCQ N POR ENVOLVENTE
£ NTO AMPARAS [inls ZOE CORYE. 28 fl s Y J0
N | inh 4 12 Rixdl '] i
o] ENVOLVENTE, N
PES0 HAZ OE TUBDS bl 1308 PES0 ;uvg;veug Y A2 DE_TU0S: ng: 48
NOTAS, ESQUENA,
COBIG0.T LA,

T
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CAPITULO VIII

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR
PLARTA SECCION DE _REACCION HOdA T DB IS
LOCALIZACION COSOLEACAGUE, VER . CONTRATO No..___TESIS
CLAYE DE LA UNIDAD, _ EA-107 AB e FECHA 1336
SERVICIO OF LA UNIDAD) SEGUNDD ENFRIADOR REFRIGERANTE DE ANDNIACO
NUMERO DE UNIDADES:  UNA SUPERFICIE POR UNIDAD: B4 f1 2
TAMARD: J7e240 in ENVOLYENTE POR UNIDAD, D0S
TIFD: AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENIE: 1907 fi*a
POSICION: HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES: PARALELO
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDARD
ENVOLVENTE TUBOS
FLUIDO CIRCULADO GAS DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AMONIACO_ANHIDRO
TOIAL _ENTRADA {lh/Hr) S
ENTRADA _gQLIDh ENTRADA SALIDA
LIQUIDO_(ib/Hrl 16860.5 1 204 | reas | 4407
GRAVEDAD ESPECIFICA 0.55 0.57 058 0.58
COND. TERHICA (BTU/HITLFL|  0.29 0.3 0.28 0.29
CALOR ESPEC. 1BTU/IbF) 1.5 1.5 L5 1.5
IVISCOSIDAD 1B/ Lhr] 0.242 5.0 0,39 0.363
; Rl T TG T AR
VAPOR _(lb/Hr) 20 43 2300995 2008
CALOR LATENTE (BTU/ILF) D 50 S0
[COMD TERICA (FTU/RFLFI — 2.160010%2 | .6bgel -2 R
W} 2.4 2.8 0.5
A/ | 2. i 0r-2 Beaeile | 2T Or-E |
{Ib/FL*3 4.947 5,408 0.546
 TENPERATURA (Fi n 3 P R
PAESION (tb/1n*2) 255 - %] & 50
] 2
{lb/1n*2)PERNITION: 2 CALCULADA: 0.2  [PERMITION, 2 CALCULADA 0.2
§CA (BTU/kr %
COEF TRANS . (BTU/He(1°2F) LINPI0. 90 SERVICID,  2®
Rg (Hert"gF/BTUl 0.000
PRESION DISENO (lb/in*2) P18 [
TENPERATURA DISCHO fF| [E] ®

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE

T4

Z

FLUJD:

i lin} TE:

NOTAS:

1§§NCMI§NW ENTRE MIPARAS (inks
No. TURGS: 1800 O axt. loh 374

. 12

LONG..(TE)

—

ESGUENA,

CODIGOT.E.N.A,

4

il ENVOLVENTE: 3T
PESO HAZ DE TUROS libj, 19608 PESQ ENVOLVENTE Y HAZ OF TUBOS: b/ _EDM®
D
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CAPITULO VIIT

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA, SECCION OE REACCION HOJA. B DE: IS
LOCALIZACIDN: C0SOLEACAQUE VER . CONTRATO Ne.o TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD. __ £A-108 AB FECHA 1996
| SERVICIO DE LA UNIDAD, TERCER ENFRIADOR REFRIGERANTE DE ANONIACO
NUNERG DE UNIDADES: _ UNA SUPERFICIE POR UNIDAD. 2%.2 12
TANAR: 3501 80 in ENVOLVENTE_POR UNIDAD: 108
TIPD: AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE.  146.6 f1'2
POSICION: HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES: PARALELO
CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
FLULDO CIRCULADO 565 DE SINTESIS MAS RECIRCULACION AHONIACO ANHIORO
TOTAL ENTRADA lib/Hr} X 5 Y
ENTRADA _SALLOA ENTRADA | SALIDA

LIGUIDO 11b/Hrl 2204 -0 S ! 35850.5
GRAVEDAD ESPECIFICA 05 058 058 D58
COND.TERRICA IBYUZRAfLFI ] 0.28 0.9 0.2 0,22
CALOR ESPEC. (BTU/ibF) 1,5 1.5 15 L5
IVISCOSIDAD {ik/fthe) 0,388 0.414 0,484 0,484

' AR (B/bmgtt | {77 - i 17.00 1.8

VAPOR _(Ib/Hr) 2%00%.5 200%6.5 1%009.5
CALOR LATENTE (BTU/BF | 510 550 S50
(COND.TERMICA (BTUZHCILFI| 1 6681 0r-2 6.8 P02 [T
(CALOR ESPEC. (TU/IBF! 2,49 8.9 0.5
VISCOSIOAD Tp/f bt 26l 02 BT 02 2,057 -2
DENSIDAD (1b/f1 ) 5.4% 5.84 0.3027
| TENPERATURA (F! ® 13 0 0
PRESION Ub/1n*2) 220 238 X 28
No. PASDS { 2

10N {ib/in*2|PERNITIOA: 2 CALCULADA: 0.1 IPERMITIDA. 2 CALCULADA O.L
‘ IF1 2413
CARGA TERMICA (BTU/Hr) 11200000
|COEF, TRANS . [BTU/Hrr1A2F] LIBPID 1066 SERVICIO, o5
Rd {H1*2F/BTU) 0,004
PRESION DISENO Hb/in*2) »i2 0
TENPERATURA_DISEND 1F) [ 9]
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE
ESPACIAMIENTC ENTRE HAMPARAS (n): T JDECORIE, 85  FLUJO. ARRIBA Y ABAIO
No. TUBOS: (088 Dost loh 974 BWG, (2 LONGIFLL 16 ARREGLO. TRIANGULAR 15/16 I
Di lin) ENVOLVENTE: 5
PESO_ HAZ DE TUBOS flb) | 396l PESG ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBDS: (bl (466p.
NOTAS: ESBUEMA: [
CONIGOT £.H.A.

¥

161
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CAPIIULO VIl

HOJA DE DATOS DE PROCESC PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA, SECCION DE REACCION HOJA. 9 DE:. 5
LOCALIZACION: COSOLEACAGUE VER, CONTRATO No.s __TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD, __EA-109 AB FECHA. 1996
SERVICID DE LA UNIDAD, INTERCAMBIADOR DF PROCESQ
NUMERD OE UNIDADES  UNA SUPERFICIE POR_UNIDAD: 387.4 g
TANARD, 78240 in ENVOLVENTE POR UNIDAD: nps
TIPD: ] SUPERFICIE POR ENVOLVENTE:  183.7 fl2
POSICION: HOR]ZONTAL ARREGLD DE ENVOLVENTES: PARALELD
CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBOS
FLUIDO_CIRCULADD GAS DE SINTESIS SIN AMONIACO GAS_DE SINTESIS MAS RECIRCULACION
TOTAL_ENTRADA (Ib/Mr! ;@x U _s
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
LIQUIDO {ib/Hr! 14626
|GRAVEDAD ESPECIFICA 0.58
(COND _TERMICA {BTU/HcFLF} 0,29
CALOR ESPEC. (BTU/ILF) .5
VISCOSIDAD (Ib/FiHr) 0.4114
pERg AR B/ tbmol) N T~
VAPOR {{b/Hr! %58 16538 A4S | 189685
CALOR LATENTE (BTU/ILF) 40 550
CON{ . TERRICA 1BTU/HrT1FY ] 2.896010°-2 1, 74650072 3240102 6.4 2e10°-2
EALDR ESPEC. (BTU/IbF) 2.52 2.47 2.4 2.4
VISCOSIDAD: {ib/fiHr - 2. 4440 -2 2,60601 0°-2 32041002 2.6 400002
DENSIDAD {ib/fL*3) 5,281 4.4%4 4,663 5.0
| TENPERATURA (F! -0 & 1o 10
PRESION (b/1n*2) 2340 5 2940 2908
(o, PASDS
ICAIDA DE PRESICN (Ib/in*2){PERNITIDA 5 CALCULADA, 4.2 |PERNITIDA 8 CALCULADA 0.
: A IF) 32 T4
CARGA TERMICA (8TU/H) WSO
{COEF . TRANS, (B TU/Hr FL42F) LIMPI0: S SERVICIO: {5
Rd (HerL*2F /81U 0.007
PRESION DISEND /1) PU ] )
TEMPERATURA CISERO (F} 110 T
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE .
ESPACIANIENTD ENTRE MAMPARAS 1inl: 7 4 _JOE CORTE: FLUID - ARRIBA Y AJAJO
Ne_TUBDS: {200 Dmd finh /4 BWG 18 LONG.IFLL m ARREGLO, TRIANGULAR 15/16 In
D tinl ENVOLVENTE: a
PESO HAZ DE TUBDS bl 9624 PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBDS: (Bl 10498
INDTAS: ESQUENA [ v
CODIGOT.EM.A.
— arn )
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CAPITULO VIl

HOJA DE DATOS DE PROCESG PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA, SECCION DE REACCION HOJA. 10 OE, 15
LOCALIZACION, COSOLEACAGUE,VER . CONTRATO No.v__ TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD, _ EM:110 FECHA: 19%
SERVICIO OF LA UNIDAD, REFRIGERANTE DE AMDNIACO OF BAJA TENPERATURA
NUMERD OE UNIDADES:  UNaA SUPERFICIE PDR UNIDAD: 204.2 f1s2
TANAND: 394240 in ENYOLVENTE POR_UNLDAD, UNA
T1F0: AEY SUPERFICIE POR_ENVOLVENTE: 204.2 12
POSICICK: HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES.
CONDICIONES DE OPERACION PQOR UNIDAD
ENVOLVENTE TUBDS
FLUIBO CIRCULALD GHS DE SINTESIS HAS RECIRCULACION | AMONIACO ANHIORO
TOTAL ENTRADA lib/Hr) 7393% 100800
ENTRADA SALIOA ENTRADA _SALIDA
LIQUICD _lib/Hr) 80606 B4420 100800 63544
GRAVEDAD ESPECIFICA 0,58 0,60 0.6l 0.61
COND. TERNICA (BTU/ZHFFLF 0.2 0.29 029 )
CALOR ESPEC . {BTU/IbF) 1.8 {5 1.5 1.5
(s 0SIDAD ub/rmrl 0.414 0.484 0,5808 0.5808
moll [T A {r- 17.03 \r.0"
VAPOR flb/Hr) e 715576 2%
CALQR LATENTE [RTU/IbFI | 550 S50 ST0.
COND.TERNICA 1BTU/HAFLF] A2 | 3.05402 | _ ] 1.097e0%2
CALOR ESPEC. (BIU/bFI | 2.8 2.5 0.5
VISCOSIOAD: {tb/fthe)- 2.an0-2 LM 0r-2 | 1 1:9%e00-2
DENSIDAD (tb/L*) 5846 £.12 047
|\ TENPERATURA. IF) 12 - -28 -28
(PRESION (1b/1n"2) _esed __eee s 113
CAIDA DE PRESION {lb/in“2){PERHITICA: 2 CALCULADAS 0.9 |PERNITIDN, ¢ CALCULADA: 0.1
LTD CORREGIDA (F1 %
ICARGA TERHICA (BTU/Hr! |
ICOEF . TRANS . (BTU/HrFL2F) LIWPI0 144 SERVICION > 190,
Rd (HrfL°2F/BT0) 0.0006
PRESION DISERD ih/in"2) 26 s
TEMPERATURA DISENO (F) [ 3
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE o
ESPACIAHIENTO ENTRE NANPARAS (nh 7.6 JOE CORTE 25 . ARAIDA-Y ABAJD
No. TUPOS: 130 Dgal, (il /4 BWG 12 LONG.IFLL 20  TRIANGULAR 15/16 I

D1 tin) ENVOLVENTE:

-5
PEGO HAZ DE TUBOS (bl AT

PESQ ENVULVENTE Y HAZ DE TURGS: llh) 2853 ‘

NOTAS:

ESGUENA *

CODIGOT.E.N.A.

. ty 2 fL.
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CAPITULO VI

ACJA DE DAT0S OE PROCESC PARA CAMBIADORES DR CALOR
PLANTA, "SECCION DE REACCION WO UL D& (5
LOCALIZACION: COSOLEACAQUE,VER CONTRATO Mo TESIS |
CLAVE DE LA UNIDAD: _ EA-LL) FECHA 1996
SERVICIO DE LA UNIDAD, PRECALENTAGOR OF CARGA DEL CONVERTIDOM DE GINTESIS
NUMERO OF UNIDADES,  UNA SUPERFICIE PGR UNIDAD, ™4 e
TAMARO, 55.12¢624 In ENVOLYENTE POR UNIDAD. UNA
TIPD, AL SUPERFICIE POR ENYOLVENTE, _ T50.4 L2
POSICION: HORIZONTAL ARREGLO DE_ENYOLVENTES:
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE D
FLUID0 CIRCULADO EFLUENTE DEL CONVERTIDOR GAS DE SINTESIS:
L TOTAL_ENTRADA Iib/Hr) 674750 67T
_ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
CIQUIDD_i{p7Hrl. -
GRAVEDAD ESPECIFICA
COND. TERAICA (BYU/HCFLFL
CMLOR ESPEC (BTU/IF)
VISCOSIDAD Hb/Pile)
U. ) 4 o mu“ - “ et - -
VAPOR_(lb/Wrl 67AT0 5740 67076 673075
CALOR LATENTE (BTU/IbFI N
(COND TERNICA (RTU/HeLFL| — 4.690010%-2 2,760 02 257102 5,080 02
%ﬁfﬁumﬂhfl 2. 2.3 A8 . A8
VIOCOSIDAD iin/FLMel .~ | 3.096810°-2 480107 3.0 002 2ATI00-2
(b/F1L%0) 2,596 49 ’¥) 3,19
‘ TURA IF] Foa 10 - ® M
PRESION llb/In*21 2985 _an 248 1%
ON [b/in* 23| PERN]TIDA: 1O TRNEE i 10 CA i 0.9
LITI0 CORREGIDA IF) 4
CARGA TERMICA 187U/Hr) %ﬁﬁ
_TRANS . (BTU/RrTLAPF 1 LIPIO: SERVICID, 1%
Rd (HeFL % /BT 00031,
(lb/in*2}
TENPERATURA_DISENO (F) ﬁ! — ‘ P
_ CONSTRUCCION :POR ENVOLVENTE-
ESPACIAMIENTO ENTRE NARPARAS (inl )1 ¥ FLUY Y
No, TUBGS 5000 - D ext. finh 172  BVGi 18 “LONG.IFh 50 R
Ot lint ENVOLVENTEI __55.12
PESO HAZ 0F - TUBOS (lb); 67080 PESD ENYOLVENTE Y HAZ DE TUBDS: (1) TDMB4
NOTAS: - ESQUENA:
CODIGO.T.E 1.4,
RS X
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CAPITULO V1t

HOJA DE DATQS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA: SECCION O REACCION HOJA 12 06 15
LOCALIZACION: COSOLEACABUE YER CONTRATO No.. __ TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD _ EA-LI2 FECHA 9%
SERVICIQ GE LA UNIGAC INTERCAMBIADOR DE CALOR | EL CONYERTIGOR DE_SINTESIS
NUHERO DE UNIDADES: _ (na SUPERFICIE POR UNIDAD: 246 112
TANARD: 00264 1n ENVOLVENTE POR UNIDAD, A
TIFD: AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE, 2745 M2
POSICION. HORIZONTAL ARREGLO DF ENVOLVENTES,
CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUB0S )
FLUIOC CIRCULATO ALIMENTACION AL CONVERTIDUR EFLUENTE DEL CONVERTIOOR
TOTAL_ENTRADA Ub/Hrl 3 874750
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALLDA
LIQUID0 _fib/Arl -
|GRAYEDAD_ESPECIFICA .
COND, TERRICA (BTU/HAFLFL] i S N
CALCR ESPEC. (BTY/IbFI
VISCOSIDAD (7 Fikr]
, T - :
VAPOR _(ib/Hrl £55000 BH0 67470 e
CALOR LATENTE (BTU/IbF)
COND TERNICA (BIUZHrfiFL] 5 a0l 0°- 13 43002 [4.5010-2 G000 2
CALOR ESPLC, (BTU/IBF) 2.58 2.3 2.5 2.3
YISCOSIDAD 1ib/f LHrl 20~ | 50w 4,902 4,452
[DENSIDAD (ib/ft*3) 9,379 2.70 3.4 2.1
TENPERATURA IF) 284 150 98 5%
PRESION [fb/1n*2) 270 e s o
3 l 2
DA OF PRESION (lb/in“2|PERMITIOA. 10 CALCULADA. %  IPERMITIDA. 10 CALCULADA D5
F 27 24
TERNICA (BTU/Hr) 187200000
ICOEF . TRANS (BTU/H- FL42F] Lm0, a7 SERVICID, 143
(Rd (HFLA2F/BTL) 0.006
PRESION DISEND (b/in"2) 0 06
TEHPERATURA DISEND (F) 85 T00
CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE
ESPACIAMIENTO ENTRE NANPARAS Uk 9 YDE CORTE, 25 FLUJO. ARRIBA Y ABAJD
No. TUBOS: 1300 _ Dex, fih 0/4  Bu (2 (ONG(TLh P27  ARREGLO, TRIANGULAR L5/L6n
Dt ENVOLVENTE, 8 ,
PESC HAZ DE TUBOS (b 23905 PESD ENVOLVENTE Y HAZ DE TURDS i) _ 24018
NOTAS: ESoUENA. 4 v
CODIB0.T E.N.A r
Ao
\ 2 :
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CAPITULO VU

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA, SECCION OE REACCION HOJA 19 06 IS
LOCALIZACION: COSOLEACAGUE VER, CONTRATO No.,__ TESIS
CLAVE OF LA UNIDAD. _ EA-113 AB FECHA: 19%
SERVICIO OF LA UNIDAD, ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL REACTOR
NUMERD DE UNIDADES: _UNA SUPERFICIE POR UNIDAD, 816,86 _ rie
TAMANO. 20480 in ENVOLVENTE POR UNIDAD: 008
TIPD: AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE,  408.4 12
POSICICN: HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES: PARALELD
CONDICIONES DE_OQPERACION POR UNIDAD
ENVOLVENTE TUB0S
FLUIDO0 CIRCULADD AGUA PARA CALDERA EFLUENTE DEL CONVERTIOOR
TOTAL ENTRADA fib/Hrl 22754 674450
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
(I0UIG0_1ib/Hrl 2756 2546
| GRAVEDAD ESPECIFICA 0.88 0.85
COND . TERRICA 1BTU/H-FAF) 0.402 0.0
CALDR ESPEC. (BTU/IbF) (10 107
[VISCOSIDAD Ub/ftHe) 0.5868 0.2266
{PESO" IQLECULAR b7 tbmal) 18 18 !
VAPOR _(tb/Hr] 674750 674150
CALOR LATENTE (BTU/IBF) '
[COND . TERNICA (RTY/HPLF) 9.20710%2 4. 6ol 0”2
CALOR ESPEC. IBTU/IbF) .N 2.2
VISEOSIDAD: db/Fikirt. _ — 4 4500 02 411601 0%
AD (th/r140) 2.y .56
RA_(F1 24D 548 1% X7
PRESION [1b/1n"2) Al6 A4 1598
2
CALDA DF_PRESION (lb/In*2lIPERNITION, 8 CaLCuLADA 0.6 . 2 . 0.2
LT CORREGIDA IF) .
TERMICA (BTU/Hr) Mﬁl
COEF . TRAN . (BTU/He L") LIWID, A
[Rd_(Hrf1~2F/BTUI 0.004
PRESION QISENQ 1ih/in"2)
TENPERATURA DISEN (F) &g JS_?

B 12

LONG .IFL):

L)
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CAPITULO Vi

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA CAMBIADORES DE CALOR

PLANTA: SECCION OF REACCION WDJA._ 14 DE, 15
LOCALTZATION C0SOLEACAGUE VER. CONTRATO No..___TESIS
CLAYE DE LA UNIDAD, _ EA-l14 FECHA: 1 9%
SERVICIO DE LA UNIDAD. SEGUNDO ENFRIADOR DEL GAS DE PURGA
NUNERD DE UNIDAES. _ UNA "[SUPERFICIE POR UNIDAD. _ 63.8  f1°2 |
TANAND( 5 1 /408 in ENVOLVENTE POR UNIDAD: UNA
TR0 AEU SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: __63.9 fi8
POSICION: HORIZONTAL ARREGLD DF ENVOLVENTES)
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
ERVOLVENTE TUBDS
FLUIDO CIRCULADQ AMONIACO ANHIDRD GAS DEPWGA
TOTAL_ENTRADA (Ib/Hr] e 63 1
ENTRADA__ _ SALIDA ENTRADA SALIDA

LIQUIDD_iib/hr) a7ed 0 T84
GRAVEDAD_ESPECIFICA 0.59 0.59 0,5
COND. TERHICA (BTU/HATLFY 0.7 0.9 0.2
CALOR ESPEC. (BTU/IEF] 15 S 1.5
VISCOSIDAD i/ LK) 0484 0,484 0.42%
PES0; AR (5/jbmol) .M nm 7o

VAPOR (ib/Hrl e 1608 1(744
CALDR LATENTE (BTU/IBF1 560 &0
COND.TERRICA TBTU/HrFLF] 1IBI0-2 T I0N 02 6.7 02
CALOR ESPEC, IBTU/ILF) 0.5 2498 2.452
VISCOSI0AD {fb/Fihr! 20571072 LR T esesie
DENSIDAD {ib/f1*D) 0116 5,081 6.3(8
TEHPERATURA (F) D 0 100 9
Pnfs;:gogb/m 2 0 ‘ 2965 . 2%3
DDA DE PRESION flb/in*RPERMITIOA 2 CALCULADM 0.1 IPERRITIDA: 2 CALCULADA. 0.1
WD CORREGI0A iF) 38,57
[CANGA TERNICA (BTU/Hr 2000000
[COEF .TRANS .(BTU/R-FL2F] LIfPI0: (00 SERVICIO:
Rd_{HrfL2F /BTUI 0,006
IPRESION DISEND fib/in*al 18 b2
TEMPERATURA DISEND ) 50 50

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE

ESPACIAMIENTO_ENTRE MAMPARAS (inl: 3,05 JDE CORTE, 25 FLUJO. ARRIBA'Y ABAJO
No. TUBDS: |28 Doxt linh 34 _BVG, 12 LONG.{FLh 16 ARREGLO, T ANGULAR 1 in__|
01 fint ENVOLVENTE 15(/4
PESO HAZ DE_TUBOS flbh 1804 PESO ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS: fibl 0%
NOTAS: ESHUENA, + v
CORIGO.T E H.A I
. 1/4
Y ¥ 6 1L




CAPITULO vl

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA CAMBIADORES DE CALOR

PESO HAZ DE TUBOS (b

con

PLANTA, SECCION DE REACCION HoJA. tS DB IS
LOCALIZACION: COSOLEACAGUE,VER. CONTRATO N, TESIS
CLAVE OF LA UNIDAD, _ EB-I01 FECHA: _ 19%
SERVICIO 0 LA UNIDAD: PRIIER ENFRIADCR DE GRS DE PURGA
NUMERD DE UNICADES:  UNA SUPERFICIE POR_UNIDAD: 50.3 e
TANAND, /29 1% in ENVOLVENTE FDR_UNIDAD:
TIFC: DOBLE TUBE SUPERFICIE POR ENVOLVENTE: 12
POSICION: HORIZONTAL ARREGLO DE ENVOLVENTES:
LONDICIONES DE QPERACIQN PQR UNIDAD
ANULG TUBD
FLUIDD CIRCULADD FLASK GAS GAS DE_PURGA
TOTAL ENTRADA [Ib/Hr) 10173 1608
ENTRADA | SALIDA ENTRADA SALIDA
LIQUIDO lib/Hel 1
[GRAVEDAD ESPECIFICA
COND. TERNICA [BTUZHrTLF)
CALOR ESPEC, 1BYU/ILF
V]5COSIDAD Iib/F el
5 R E el - —
YAPOR {Ib/Hr) 10773 10173 1 7508 | 3508
{CALDR LATENTE,_IBTU/IbF)
(COND. TERHICA (BTU/HrFLF] 0.11718 0.0806 00016 0.046
[CALOR ESPEC., (BTU/IBFI 2.5 2.55 2.3 2.3
m DAD {ib/fLHr] - 2.Rs0-2 2.6600 0°-2 3,310 B.THel %2
PENS AD tib/f1°3) 4.99 s.ogr 5 452 5.290
T AURA (F) -10 2 {10 100
g_sma_u_g/m*e) P45 o8 2915 2970
1 2
MPRE};KON (Ib/in*2lPERMITION. 10 CALCULADA. 7 [PERMITIDA. 2 CALCULADA: )-8
LIT0 CORREGIDA (F1 108.98
_@g TERMICA BTU/Hr) (13428
|COEF . TRANS..(BTU/Hr(142F) LINPIO 106 SERVICIO, &
[Rd (HeFL'F /BTU) 0.009
[PRESION DISENG (ib/in2] 240 273
TENPERATURA DISERD_(F) 2 160
ENTE
g_»g JENTO_ENTRE MANPARAS itnls - P TE: FLUJO -~
i D ext. link_ BVG, - LONG.IFLh - ARREGLO: -
m lln ENVOLVENTE: -~

PESQ ENVOLVENTE Y HAZ DE TUBOS: (lb) -~

NOTAS:

ESQUENA,
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CAPITULO VIII

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA RECIPIENTES

PLANTA, SECCION DE REACCION HOJA_ (Db 5
LOCALIZACION. COSOLEACAGUE, VER. CONTRATO No.___TESIS
CLAVE (€ LA UNIDAD. ___FA-(O1 FECHA. __ 19%
DAD T PAR PRINERA 0
NUIERO OF LNIDADES.
| POSICION. - VERTICAL -
[T1PG 0€ FLUIDG: GAS DE SINTESIS FRESCO
FLUJD (TL°2/smgh i DENSIDAD {ib/FL'3: 1,060
CONDICIONES OE OPERACION POR UNIDAD
g RA )10 HAXINA 1F), (00 “DISERO (Fl,_ 150
o b2, T4 PAXINA (1b/1n°D) 740 DISERD (lb/m"2) B4
| LONGITUD TANGENTE A TANGENTE: 16' 6"
DINETRO, 5 6 CAPACIDAD TOTAL (FL°3, 413
NIVEL MOREAL Tiol: 100 NIVEL_PAXITS (nlr_(H AINIAG Ginl: 6
ALARIA ALTO NVEL (inh LA BAIO NIVEL {inl PARO (in, 6
PATERIAL_CAGCARDM ACERD AL CAREON NATERJA. CAJEZAS. ACERD AL CARQON
BOQUILLAS
No. | CANTIDAD | DIAN MOTTAL
i 1 gﬂ
e I 1 10m
a1 121 5 ik
i 105,

NOTAS:
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CAPITULO VT

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES

PLANTA: SECCION DE REACCION HoJAw @ DE S
LOCALIZACION: COSCLEACAGUE, VER. CONTRATC No TESIS
CLAVE DE LA UNIDAD: FA-102 FECHA 19%
SERVICIO DE LA UNIDAD. _ TANGUE DE SEPARACION OE LA SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION

NUMERD OE UNIDADES: UNA

POSICION: - - VERTICAL

T1PD OF FLUIDD. GAS DE SINTESIS FRESCO

FLUJD L 3/sagh 19.8 DENSIDAD (b/Ft~3 2,065

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

TEMPERATURA DE OPERACION IFh 46 NAXINA (F1: 46 DISERO Fh T8
PRESION OPERACION lib/1n*2h 1400 HAXIMA tb/in'2) 400 UISERD Ub/in*a) 1540
LONGITUD TANGENTE A TANGENTE: &'

DIAMETRD: r CAPACIOAD TOTAL (FL~3h 967.8

NIVEL HORMAL lnk 128 NIVEL DAX MO tinh 198 NIVEL HINIMD linh &

ALARMA ALTO NIVEL fini ALARMA BAJO NIVEL lnl PARD linh_B
HATERIAL_CASCARON, ACERC AL CARBON HATERIAL CABE7AS: ACERD AL CARBON

CORROSION PERMITIDA CASCARON link /8 CORROSION PERMITIDA CABEZAS tinh 1/8
AISLAMIENTO ST RECUBRINIENTO INTERND, _ NO

BOGUILLAS ESQUERA.

| No | CANTIDAD] DIAM NOMINAL SERVICID

! §n ALIMENTACION

2.1 1 8 SALIDA YAPOR

3 8 Sal.iDa LIQUIDD p— T~

4 i Omn SERVICIO

T
1

NOTAS,
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CAPITULO VI

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA RECIPIENTES

PLANTA, SECCION DE REACCION RO 3 DE &
LOCALIZACION, COSQLEACAGUE, VER. CONTRATD Na.._ VESIS
CLAVE [E LA UNIDAD:  FA{D) FECHR: 19%

F of
[SERVICIO D€ LA UNIDAT. TAMPOR DE_ SEPARACION DE AFONIACO
[NUPERD [F UNIDADES: U _

[ POSICION VERTICAL
TIPO_DE FLUIDO: GAS OF GINTESIS HAS RECIRCULACION
FLUJD Tt ¥/sag): %) DENSIDAD [ib/TL"%: 8117

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

TETPERATLRA  QPEACINFL 10 HAIAA (T 10 G
[ PRESION OPERACION (1b/in"3), PAXIMA (Ib/in* SENO (lb/in"8)_ T4

[LOMITIO NGENTE A TMGENTE 1V ™
DINETR), 6 6 CAPACIOAD TOTAL (F1*3 W
Tnl 140 VEL MAXIND tinh 18D N n {in)s &

T {inh AL linh PARD il 6

CARBON 1)) )

£ 8 o Gt
3 8n ‘
1 100 ENVED '
N -

tCN
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CAPITULO VIIT

HOJA DE DATOS DE PROCESQ PARA RECIPIENTES

PLANTA: SECCION DE REACCION HOSA 4 OE

LOCALTZACION, COSDLEACAGUE, VER. CONTRATO Mo JESIS
| CLAVE D€ LA UNIDAD, ___FA-|04 FECHA: 1996

A | ARACION 0

MPERD OE UNIDADES, ___UNA

POSICION: HORIZONTAL -

TIPQ DE FLUIDG: ANDNIACD ANRITAD

FLUJD IF1*Yang) 0.9 DENSI0AD iib/FL*3 3726

CONDICIONES DE QPERACION POR UNIDAD
TURA DE N (), - HAXIMA (F1 -8 DISEND (I, 42

" PRESION OPERACION tib/in*gh MAXINA (ib/in*d) %5 SEND lb/in"®) 08l
 LONGITUD TANGENTE A TANGENTE, |3 6

DINETRO. 4 6 CAPACIDAD TOTAL {I1*3

NIVEL NORPAL [} &1 _N[VEL NAXJHD [l 4 NIVEL BINIFO [inl 6

| ALARIW ALTQ NIVEL (nl: ALARIA BAIO NIVEL (in: PARQ linli 6
HATERIA. CASCARON. ACERD AL CARBON HATERIAL CAPEZAS. ACERD AL CAR

| COMROSION PEMILTIDA CASCARON ol 1/8 RY{TIDA CA lnh _ 1/8
| ATSLAPIENTO: 9! RECUBRINIENT) INTERNG, WO

BOQUILLAS ESQUERA,

Mo [CANTIPAD NAL _GRVICID

14 2 Ml SUDENIACION

3 | ! in

4 M SERVIC
| NOTAS.
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CAPITULO VII

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES

PLARTA: SECCION OE REACCION HoJw 5 OB 5
LOCALIZACION. COSOLEACAGUE, VER. CONTRATO No..__TESIS
| CLAVE DE LA UNIDAD, __ FA-106 FECHA _ 19%
[SERYICIO DE LA UNIDAT _TANGUE GEPARADOR OF GAS BE PURGA
NJERD DE UNIDADES.  Uma
CPOBICIOM - - VERTICAL -
[ T1Po_0E FLUIDG: "GAS OF PURGA
FLUJD (LY sagh 0.6 DENSIDAD 1Ib/TL3: 635
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

[TEFPERATIRA O PERACIDN I, [0 HAXIRA (F1 -10 OISERD 11 ®
[PRESION OPERACION (/2] HAKIPA (/2] 295 ﬁz& /o'd_ %0
[ LONGITUD TANGENTE A TANGENTE:
OINETRD. |'6* CAPACIDAD TOTAL (FL°3, (2.4

Tk 12 NIVEL PAXID (nir 10 RIVEL_NINING ok 6

) ALARTA BAJO NIVEL Uin

PMQ linh 8
oll ‘.

BOQUILLAS ESOUEm,
. LA NORTNAL SERVICIO
’{-" Ll AN : .
el 1 1144 Y R f—1° 6
AL 4 Tdlam | NALIGNID0
L ¥ SN0
| NOTAS,




CAPITULO VI

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COMPRESORES DE CUATRO ETAPAS

BOWTA_ SECCION 0K REACCION WA L %1
(ONGAIR — COSUUACNREVER CONTAATO M 515 |

T S T M T
0 OE LA UMIDAD: COMPRESOR DE SINTESIS

CONDICIONES DE PROCESO POR ETAPA

SER TP
TESIS FRESCO :

LOOSIY0/) 0

FLUID oA 30T

FLUIO COPATIR0 NYESIS

M ETAPA :SEGUNDA ﬂ%
: mﬁ It 10
— e —w T B
g 1oE | om na_ | LS
tib/ D .00 A 9 20008 |
. { n
TURA (F) [}
T L [ ] 4 4
o D B r———
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X CONCLUSIONES,

- EI amoniaco, objeto de estudio de 1a presente tesis, es un producto petroquimico bisico
que en nuestro pais va tomando cada dia mayor importancia debido a que presenta una gran cantidad de
aplicaciones siendo de éstas la que alcanza un alto grado de comercializacion el de la elaboracién de
insumos agricolas. Se pudo observar que afortunadamente México logrd, a partir de 1978,

autosuficiencia en lo que serfiere a Ja produccion de amoniaco, manteniendo una demanda inlema

satisfactoria y generando un ligero excedente para exportacién.

- Basicamente, los tres procesos para la obtencidn del amoniaco constan de los mismos
pasos, la diferencia entre ellos radica en la preparscion del gas de sintesis y del tipo de materia prima
empleads pars (al efecto, ya que de ésta se obtiens ¢l hidrdgeno requerido, asi que la eleccion de upa
cAnga con respecio a otre han sido enfocads Liscia Ia que proporcione un mayor rendimiento de hidrégeno
al mas bajo precio posible.

mmmm'yawﬁr&mmmuwdwiéum
Hi&bwoehcﬁouﬁco;mmhpﬁmuelmnmﬁrdohuulypqmdiodnmpm
electroquimico se separa obteniendo hidrogeno y oxigeno de alts purezs, Oxidacion parcial; cuys cargs
o0 baza principalments en carbén o hidrocarburos pesados quieaes son gasificados con oxigeno para con
la posterior adicién de vapor formar hidrogeno y mondxido de carbono, y finaimeute Reformacion con
WMNMMMOWWﬂAWwM
prodhuce ol gas de sintesis. o |

Del primer andlisis que se realizé pam discrimiuar el tipo de proceso, se considerd la
materia prima empiesda asi como su disponibilidad, siendo éstas: sgua para hidrogeno electrolitico,
comburidleo para oxidacidn parcial y gas natual para reformacion con vapor, Inmediataments se
descartt el empleo del primer proceso tan s6lo por el elevado consumo de energia eléctrica, ya que pars

29



CONCLUSIONES

producir 1 tonelada de amoniaco se requieren 8632 Kw-lir. es por esto que este tipo de procesos abarca
inicamente el 0.7% de la capacidad mundial de produceidn y ey empleado en paises como Noruega,

Canada y Egipto pues es aqui donde se encuentra la electricidad disponible a menor costo.

Alrealizar la discriminacion para los otros dos procesos restantes, se considero de igual
forma que la materia prima se encontrara disponible en nuestro pais, analizando para ello tanto la
produccidn como lag ventas internas del gas natural y del combustoleo no sélo en el presente, sino que se
proyectd basta el ao 2018 debido a que se considera un tiempo razonable entre la puesta en operacion
de la planta y el tiempo de.vida util de la misma, de este estudio se observo que avm al incrementarse
ligeramente las ventas del gas natural estas siempre quedarin cubiertas por su produccidn, no asi para el
caso del combustdleo quien requiere mas de lo que produce.

Aunsdo a este andlisis se desamrollaron dos mas- como factores determinantes. pam
seleccionar aquél proceso que fuera adecuado, se compararon n\lmmmlc pero. abora en base a
consumos o inversiones estimadas para una planta comin que produce 330000 lon/dh de amonuoo,
obieniendose como resultados:

¢ Reformacion con vapor de gas natural ...... . 336.09
* Oxidscion parcial de carbdn . ..covveercrininnns 505.85
* Oxidacion parcial de combustéleo ........ wei 408.90

De estos valores se concluye que el producir amonisco via reformacion con vapor del gas
natural cuesta 17.80% menos que el producirlo via oxidacion parcial con odmbustéleo y 33,53% manos

que ¢l producirlo via oxidacion parcial con carbdn.

Para completar esta comparacion se realizd un andlisis de punto de equilibrio de los
procesos involucrados, obteniéndose como resultados:
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a) El proceso de reformacion con vapor de gas natural alcanzaria su punto de equilibrio a

los 131 dias de operacion de la planta,

b) En el proceso de oxidacion parcial del combustoleo, se empezarian a oblener ganancing
alrededor de un afio, es decir aproximadamente 335 dias de haber puesto en operacién la planta,
tomando como bese 330 dins de operacién de la misma,

Paor lo tanto, el proceso que posee las caracteristicas econdmicas mas adecuadas es el de

reformacion con vapor utilizando como matenia prima gas natural.

~ Considerando ahora el proceso de reformacion con vapor del gas natural, se analizaron
todas 'y cada una de las tecnologias tomando comio bese cinco tipos de andlisis diferentes los cuales
{micamente invofucran sspectos referentes al proceso tales como de tecnologias (es decir disponibilidad
bhfanndbn,mddiudén,mmdemimu.dc.),d:emﬁpo(uﬁliundouimios‘cano#de
equipos, equipo critico, Mﬁmm).d'mo(ﬂiiﬂimsdﬁmwmowimw
# de rvacciones, fase de La/Ias reaccionss catalizador, dc),eoolépeo(pmd\mmxmeon!mmntes
al smbiants, trelamiento de efiuentes, reciclaje, etc.), energélico (empleando crilerios como integracion .
térmica tako del Proceso como con otras plantas, consumo de servicios auxiliares, efc.). En base a loa .
resultados obtenidos s partir del tolal de los cinco anteriores, se observa que las tecnologias que -
consiguieron las calificacionss mas alias fueron:

Tecnologia puntustion
* AMV Process .. s
* M.W.Kellogg Co. iviiirisissesoianiv 132
* Pritchard Co. busesrsmrioiir 92
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Al agregar a los resultados anteriores ¢l andlisis ccondmico realizado, donde se

consideraron tanto ¢l factor de aceptacion de Peters, como el factor de seis décimas se obtuvieron Jog

siguientes resultados:

Tecnologia factor de aceptacion
* AMV Process ... L Co 0.486
*MWEKellogg Co. .o vove s v« oL 0,442
® Pritchard Co, cocevninecmniiienn veinenn 0.460

Tecnologia factor de 6 décimas

$/Ton

€ AMV Process . .o comecatmsons i e 436,77
* M.W Kellogg Co. .necrireeee. 430.83
* Pritchard Co. ..., 724.84

Porlohntosemcluyethhwloghmﬁsmqmbbuhlvtw l(euon,qmdmdo.“
mmwwwanbménhwm,qunhmmmmd% A,
cundopnmnntenu'nanublefactorderyeonwnmenunnlodupoctomlénm o
factor de seis décimas, dondeumvohmconoldemmmmymmamlm indica quese '

trata de un proceso altamente cosioso, porlomulqndnehmmdommt&ununh

- Como se ha podido apreciar, mwﬂwﬁnhenobﬁuumhtnmmumuyum
plneldeumﬂodeunprocuo,yaqueaptmrdeéMMM(uhhmdommmﬁm)mﬁmm‘
determinar sj un proceso o tecnologla se encuentra lomﬂcmtummulﬂadom‘lhvuuaubo,
debido a que so analizan los aspectos més importantes involucrados dentro del mismo, Esto o quisre
deci que sea un factor determinants parn a elaceién de un prooeso, porque tacbién debe do tomarse @
cuumqmwonémiummtesuviable,yuqueaunm'undonvcﬁentet:onmexahihplmoqn-v
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reiina las mejores caracteristicas tanto del proceso, de tecnologia, ecologicas, energéticas, de seguridad,
efc., si su anlisis econdmico resulta muy elevado, wuy probablemente éste proceso no pueda llevarse a
gran escala,

- El alcance de la tesis fue mas alld de lo esperado ya que se logro desarrollar u poco de
Ingenieria Basica y presentar en perfil de la misma para una de las secciones mas importantes de In
planta; siendo ¢sta la seccion de reaccion; con ello se abarcéd no solo una evaluacidn tecnolégica sino

también el campo de la Ingenieria propiamente dicha.
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X APENDICE.
X.1 Andlisis dol punte de equiibrie.

Los clculos del punto de equilibrio puedea Llevarse o cabo algebricameate mediante:
F
[0 Yo FO—
®-v)

Q = Punto de equilibrio en castided.
F = Costos fijos an operacitn.

P = Precio de venia por unided.

v = Costos variables por unided.

Asi, paca ol caso del Gas Natural se tiene qe:
3.998E+7
=1,5068+5 ton

Q=
(497.62 - 222.09)

#i 09 producen 30,000 ton/afio; 330 dias/alio se tisme:

las  $30dm
® coeemee = 131 disis do oparscide
330000k 1 a0 '

1.306E+S ton *

Lo qua indica que en menos de medio allo de openscidn ye e teadrien utilidedes.
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Para el caso del Combustoleo:

4,896E+7
Q = e =3.333E+S5 ton

(497.62 - 350.81)

si se producen 330,000 10n/aflo; 330 dlas/afio se liene:
1 afo 330 dias
3.333E45t0n * sneeeeerenen ¥ oo = 335 dias de operacién

330,000 ton 1 afo

Ey decir, hasta ligemmente pasado un afio se obteadrian utilidades.
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X.2 Anilisis cconémico.

Los consumos® para cada tecuologia son:

TABLA X.2.1 CONSUMOS

TECNOLOSIAS
___CONSUMD ANy rgpsgixr-:t.g.oss*emgmn‘ UHDE
GAS NATURAL 6.93E+6| 7.00E+6 |6.30E+6| 6.55E+6 |6.90E+6
Koal/Ton) '
ENERGIA ELECTRICA| 48 9 20 (4]
{Kw-Hr/Ton)
VAPOR. 0.450 | 0.450 | 0.450 0.450 | 0.450
(Ton/Ton)
Heo EM’R!MIENTO 9.70 am 9,56 9.84 9.70
(n*YTon)
BFy 1.768 | 1.768 | 1. .84 r.ree |t.
{n*3/Ton) o8
} FURNTE: *Hydrocarben Processing
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X.3 Programa para el cilculo de condensador de una mexcla con no condensables.

Tehe

K

o v DL et a2 vy

—
PO BTN Y

——
[ ]

-
~

18
19
29
2
<2
a3
24
23
26
27
28
29
30
3t
3G
40
45

gl
32
55
b1
$7
58
59
40
&4
45
b6
67
48
&9
70

RINT *sxaXCALCULY DE CONDENGAGGRES FARCIALES CON NO CONDENSABLES®XRK"

REh “CQEFICIENTE hi (TUBQS)
PRINT "¥¥%CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE LDS TUBOSKYX*
INFUT "¥No DE TUBCS=": Nt

INFUT 4o DE PASO3 FOR LOS TUBGS=": Np

INFUT "4AREA DE FLUJQ POR TUBG=": A

INFUT '#6ASTO DEL. FLUIDO FRIV=": F:

INFUT “4GASTO DEL FLUIDO CALIEN

="y We
IMP T "SDENSIDAD DEL FLUIEO FRIQ="{ D

INPUT “¥DIAKETRO INTERND DEL TUBOD="3i Di

INFUT "sDIAMETRO EXTERNO DEL TUBD="3; DE

INPUT ."XDIAMETRG EQUIVALENTE (FIG 231="; Deq

INFUT 'LONGITUD DE OS TUBDS="3 L:

fos (Nt % At /7 (144 x N

Gt = 7L /A

Ve ogt /(3500 % D)

FRINT "VELOCIDAD FOR LOS TUBOS="; ¥

INFUT '#¥COEFICIENTE hio (FIG I¥i="3 he

Hio = Hi & (Pi / DE)

FRINT *hio="; Hio

INFUT "4DIAMETRO DE LA CORAZA="} Ds

INPUT *3CLARO=": CL

INPUT "XESFACIAHIENTO ENTRE MAMPARAS="§ ENM

INPUT “XPITCH="; Pit

INPUT "XDENSIDAD DE LA MEZCLA="} DM

INPUT "3DIFUSIVIDAD DEL VAPOR EN EL GAS="; Dab

INPUT “XFRESION TOTAL DE ENTRADA DEL VAPOR="; Pte Ft = (Ft + 14,7). 7/ 14,7
INFUT "$MOLES DE VAPOR A LA ENTRADA=": M )

INPUT ‘#CUANTOS COMPONENTES CONFORMAN EL GAS="t N

DIM G(N)t Mg = O3 DIM Y(N}: MNC = Ot CPM = O: KM = 0t UM = 03 Wnc =
FOR I =1 TON

PRINT “MOLES DEL GAS("; Is ")="g : INPUT G(D)

Mg = My + G(D

NEXT I
REM “CALCULO DE PROPIEDADES DEL NO. COMDENSABLE® )

PRINT' “¢¥SCALCULO DE LAS PROPIEDADES DE LOS NO' CONDCHSABLESHx%"

HT = g + Mt Yv = H / HY

INPUT "SPESD MOLECULAR DE LA MEZCLA=*: P

INFUT *#Cp DEL VAPOR=*3 Cpv ~ .

INPUT - “XVISCOSIDAD DEL VAFOR="; Vy

INFUT 3K DEL VAPOR="; Kv

INPUT “#PESD MOLECULAR DEL VAPDR="; PHv

FOR'I.= 1 70N ‘

YD) = G(I) / MT

FRINT "%Cp DEL COMPONENTE i("i I3 *)=%; ¢ INPUT CAI)

PRINT “$VISCOSIDAD DEL COMFONENTE 1(*3 Ij “)="p ¢ INPUT VICD) )
PRINT "xCONDUCTIVIDAD TERMICA DEL COMPONENTE 4("; Iy *)="j 't INPUT K(ID
PRINT *#PESO HOLECULAR DEL COMPONENTE i(*3 I3 “)=*;.'¢ INPUT Patl)’
MNC = MNC + G{I) S
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AR LR LR SR 1A S L N
73 FF = (.. rWes o N7
7322 = Wne

4N = lY [SI0 WX TRC ) £8 SRR AR |

75 CPM = C I &k vil o+ CFh
76 AM = v(IY w0l - oAl

77 NEXT I

7AW s (F s (VM F (Vv K Mo AT X -.\..

30 PRINT "MOLES TOTALZS=": MT: FRINT 'HOLES DE NO CINDENGABLES="j MNC
G1 PRINT "VISCOSIDAD DE LOS ND uUNIENSﬁBI&S I

3o FRINT ‘'Ca DE LOS NG CONDEWSABLEG=": CPM

33 FRINT 'CONDUCTIVIDAD TERMICA 0F LOS NG CONDEMGAELEIZ="} KM
8% REM “CALCULO DE FRESIONES DE VAFOR Y CARGA TERMICA"

90, FRINT 'S¥¥CALCULD DE PRESIGNES DE VAFAR 7 CaRGH TIRiIICAKKE"
91 INPUT "XTEMFERATURA DE INICIO=": Ti

94 INPUT "XINTERVALD DE TEMFERATURA="i T

95 DT =T - ¥

100
105
i
115
120
125

U = &a 2507 = Plla046 7 (T + aal))

UU = &, 15717 ~ Q147,46 / (7 + 4600

Byl o= (10 U/ L47 Pet = 10 Ul S 1407
Pai = ?1 - Fviz Pgt = Pr - Pyt

PRINT 'FRESION DE VAROR AL INICIQ="j Pvi
PKINT "PRESION TE VAFOR AL INTERVALO="; Pvi

130 PRINT “PRESIGN DEL GAS AL INJCIO="; Pgi

135

PRINT 'PRESION DEL GAS AL INTERVALOs"; Pgt

140 REM “MOLES DE VAPDR A LA SALIDA Y MOLES -DE CdNDENBADO"

142 PRINT “®k¥CALCULO DE LAS MOLES DEL VAPOR A LA SALIDA Y NOLES DE LUNDENSADU**‘“
145 Hst = ttq X (Fvt / Pgt)

150
156
165
168
70
175
180
170
200
210
220
230
A0
250
260
320
33

340
360
360
370
180

Net = # - st

PRINT "MOLES DE VAPOR REMANENTE Al FINAL DEL IN?ERUALOu"' Mgt
FRINT "MOLES DE YAPOR CONDENSADO AL INTERVALO="§ Mct

FRINT *4%¥CALCULD DE CALOR TOTAL EN EL INTERVALOMK

'INPUT “$CALOR LATENTE DE VAPORIZACION A LA TEHFERATURA DEL lNTLRUALO""{ L

Qo = et K FMV K Lo+ Cpv % DT & Mct % FMv

Qvng = Asl & Puv. x Cpv ¥ D7

Qg = Wz ¥ CFN £ DT

@t 2 Gc v Qunc ¢ B .

FRINT-*CALOR DE CONDEHSACION EN EL INTERVALO="3; 9c

FRINT "CALOR DEL- VAPOR NO CONDENSADD EN EL INTERVALO=": Qvnc

PRINT 'CALOR DE LOS NO COMDENSABLES EN EL- INTERVALO="; Og

FRINT "CALOR TOTAL EN EL INTERVALO="y Gt

REM “DETERMINACION DE U DT POR FRUEBA Y ERROR"

PRINT "®kXCALCULD DEL COEFICIENTE DE LA CORAZA FARA LA MEZCLA DE GAS QuE’ ENTRA!!!“
A=Ds & CL ¥ (EM / (148 & Pit:)

Gs = We /A

fe = (G ¥ Dea 7 1)) / W

FRINT “No DE REYNOLDS=": Re

INFUT "%t (FIG28)="¢ Jhv

Pro= (CCFH ¢ (M /7 MDD X Cp) X W) /7 (KM + (Kv X (i /7 KTIN)) ~ (1 / D)
Ho & Jh & (KM + (Kv % (M ./ HT)}) / (Deq / 12)' % Pr
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w90 Br ¢ (ORI o L, MT) 4 Cp) VD (R e K b S HTD ) 0 2
TR5 CTE = (W / (D ¥ Dab)) » (2, %)
400 Kg = (Ho ¥ Br) / ((CEM + (M 7 HT) % Lp) % F ¥ £TE)
450 PRINT "CALCULD DI UDY POR FRUEBA Y ERROR"
£00 INPUT "ATENFERATURA DE SALIDA DEL FLUIDO FRIO="; T
410 DT = Ti - 1§
615 INPUY “STENFERATURA SUFUESTA DIt COMBENSAULON:"Y T¢
518 INFUY "SCALOR LATENTE A LA TEMERATURA SUFUESTA="3 La
620 Pe = 6,1897 = (147,46 / (Yo t 460))¢ Pet = (10 ~ Fe) /14,7
62% Pg = Pt - Pci
630 Pgé v (g - Pal) / (2,3 & LOG(Pg /7 Fgi))
635 X = (o ® (T4 = Te}) + (Kgp & PHv % LA % (Pvi - Fcl))
640 2 = Hio ® (Te ~ T
642 PRINT "ECUACION (13.32m08"t X
644 PRINT "ECUACION "(13.32b)s"y 2
G645 TF (X - 2) <= 1000 OR (X = Z) .= ~1000 THEN GDTO 650 ELSE GOTO 615
650 UDT = (X + 2) /2
655 Ut = UDT / (T = T4)
700 FRINY "COEFICIENTE TOVAL DE TRANSFERENCIA="y Ut
725 PRINT "DESEAS CALCULAR OTRO.INTERVALD? (S1 = 1 / HO = 2% THRUT XX
730 IF XX = | THEN GOTD 30
750 REM "CALCULO DE LA CAIDA DE'PRESION"
800 FRINT "&#XCAIDA DE PRESION POR connznw***
050 PRINT "REYNOLDS POR CORAZA="¢
700 INFUT “8FACTOR DE FRICCION (qu 29)="| Fé
950 NU & 12 ® Lt 7 EN

1000 DFS = (FF & (b8 ~ 2) & (Ds / 12) 8 R /7 (2 % S.20E410 % Deg & DH) -

1100 PRINT “CAIDA DE PREGION FOR LA CORAZAw*) DPS

1110 PRINT "aekCALDA DE PRESIDN POR TUBOBAK®"

JI20 Rt =Gt kDL /7 W o

1125 PRINT "REYNOLDS FOR TUBOSR'; Rt

1130 INPUT “SFACTOR DE FRICCION FDR TUBOS (FIG26)%"p Fft
138 DFL = (FEL & (Gt~ 20 %L & Q) /7 (5226410 & (Df /77 12) % D)
1140 PRINY "MASA VELOCIDAD FOR TUBDS="y Gt

1143 INFUT "2V 2/29c)8=") Cv

1150 DPR = (8 / ) % Cv

1155 DF = DRt 4 DPR

1180 FRINT “CAIDA DE PRESION POK LOS TUBDS="y DP

116% GOTO §
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