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I. INTRODUCCION 

Las plantas de amoniaco del Complejo Petroquímico Cosoleacaque presentan 

anomalías en el sistema de generación de vapor. Estas anomalías se reflejan en la 

operación contínua de la caldera paquete,que en el diseño del proceso el licenciador 

lo contempla sólo para operar durante el arranque de la planta. 

Considerando lo anterior se tomó como objetivo llevar a cabo un estudio de ingeniería 

del sistema para encontrar estas anomalías que obligan a mantener operando la citada 

caldera. 

Como primer paso, se plantea realizar el balance de materia del proceso, tomando los 

datos reportados (de condiciones del proceso en operación, además de los análisis del 

laboratorio). Al tomarse los datos antes mencionados y proceder con el balance de 

materia, se encuentra con que no existe continuidad del balance entre un equipo y el 

siguiente. Para ajustar los datos se decide utilizar una herramienta de optimización, 

programación no lineal, GINO (General INteractive Optimizer), la que nos permitiría la 

unión entre equipo y equipo. Primeramente se procede aplicar el método al balance de 

materia reportado en los libros de diseño del proceso, alcanzandose el éxito. Esta 

herramienta se aplicó en las secciones de reacción que presentaban más de una 

ecuación estequiométrica (sección de reformación). Al aplicar la metodologia al 

proceso en vivo, se vió que las mediciones son referencias aproximadas de lo que 

pasa en un proceso y que es necesario contar con las herramientas para encontrar la 

relación adecuada entre cada uno de los equipos que lo constituyen. Como segundo 

paso se tomó como referencia los datos encontrados del ajuste utilizando GINO, se 

integraron los resultados en un programa de Simulación de Procesos (ASPEN), 

simulandose la mayor parte de la planta, por secciones, lo que nos permitió analizar 

los datos reportados durante la operación continua, para poder llevar a cabo el 

balance de materia y el balance de energía del proceso en operación. 



II. DESCRIPCION DEL PROCESO. 

11.1 DESULFURACION Y REFORMACION. 

La alimentación del gas natural pasa primero a dos desulfuradores (ver Figura 11.1), 

cada uno de los cuales contiene la cantidad suficiente de carbón activado para 

dismuinuir la concentración de azufre, en la alimentación del gas natural. El sistema 

de líneas está diseñado para que cuando un desulfurizador sea saturado con 

azufre, pueda ser puesto fuera de operación y ser regenerado con vapor, sin 

interferir con la operación de la planta. Inmediatamente el gas fluye hacia un horno 

donde se calienta hasta 371°C, continuando, el gas pasa a través de una cámara de 

guarda con óxido de zinc, para adsorber el contenido de azufre, bajándolo hasta 

una concentración menor a 1 ppm, a la salida de éste equipo. Esta parte de la 

sección de desulfuración se incluyó para proteger, mayormente el Reformador 

Primario contra la inactividad que provoca el azufre al depositarse sobre la 

superficie del catalizador. 

El gas desulfurado, a una temperatura cercana a los 371°C, se mezcla con vapor a 

575psig y 371°C y pasa a la sección de convección del reformador primario. La 

mezcla de vapor-gas se precalienta a 510°C. El precalentamiento se lleva a cabo 

recuperando calor de los gases de combustión del horno. La cantidad de vapor 

necesaria es de 3.5 moles por mol de carbón orgánico. La mezcla es distribuida por 

los tubos catalizados suspendidos en la sección de radiación del horno del 

reformador primario. La corriente de proceso pasa a través del catalizador (a base 

de níquel) de reformación. El horno opera con quemadores de techo colocados 

entre las arpas de los tubos para alcanzar la temperatura de 818 °C en el gas de 

proceso a la salida de los tubos catalizados. La presión a la salida de los tubos 

catalizados es de 470psig. El gas efluente también absorbe calor en el colector de 
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cada arpa, al salir de la sección de radiación, donde se incrementa la temperatura 

de salida del reformador hasta 852°C. 

El horno de reformación está diseñado para alcanzar la eficiencia térmica máxima, 

mediante la recuperación de calor de los gases de combustión en la sección de 

convección. El calor se usa para precalentar el aire de proceso, que va al 

reformador secundario, precalentar la alimentación de gas natural, sobrecalentar el 

vapor de alta presión, precalentar el agua de alimentación a calderas y generar 

vapor de alta presión. El horno de reformación incluye el uso interno de cabezales a 

la salida de la sección de catalizador para conservación de calor en el afluente del 

gas. El horno tiene equipo de combustión auxiliar el cual mantiene el balance de 

vapor. 

El gas parcialmente reformado a 470psig fluye a través de la línea de transfer 

(salida del reformador primario), a la cámara de combustión del reformador 

secundario. A la salida del Reformador Primario se mezcla con una cantidad de aire 

precalentado (quemador que se encuentra en el interior del reformador secundario), 

que cumpla con los requerimientos estequiométricos de nitrógeno para la sección 

de síntesis de amoniaco. El gas parcialmente reformado, vapor y aire pasan, en el 

reformador secundario, a través de una cama de catalizador de reformación, a base 

de níquel. El calor liberado por la combustión del gas parcialmente reformado con el 

oxígeno del aire, suministra la energía necesaria para que se complete la reacción 

de reformación. 

El afluente del reformador secundario pasa directamente a dos cambiadores 

verticales donde se recupera el calor de esta corriente, para generar vapor saturado 

de 1500psig mediante el enfriamiento de gas a proceso desde 1005°C a 371°C. La 

segunda caldera está provista de una línea que desvía parte de la corriente por el 

lado de la carcaza para poder controlar la temperatura de entrada al mutador de alta 

temperatura. 
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En la sección de mutación, el monóxido de carbono reacciona con vapor para 

formar cantidades equivalentes de hidrógeno y dióxido de carbono. Como la 

reacción de mutación es reversible la velocidad de reacción es favorecida por la alta 

temperatura y el equilibrio por la baja temperatura, por lo que es necesario dos 

etapas de conversión, cada una utilizando diferentes tipos de catalizador. 

El uso de ambos catalizadores nos da la ventaja de cada tipo. Más barato, mayor 

vida, la mayor conversión de monóxido en el mutador de alta temperatura, así como 

el mutador de baja permite alcanzar el equilibrio en la reacción de mutación, esto 

permite reducir de manera considerable la cantidad de vapor requerida para la 

conversión global del monóxido de carbono. Esto permite también reducir los 

requerimientos de gas combustible para la generación de hidrógeno debido a que la 

mutación es más completa. 

La etapa de mutación consiste en dos reactores verticales de una sola cama y los 

cambiadores necesarios para remover el calor del gas de proceso que pasa del 

mutador de alta temperatura al mutador de baja temperatura. La dirección del flujo 

del gas de proceso es de la parte superior hacia la parte inferior de la cama de 

catalizador. La salida del mutador de alta deberá enfriarse antes de entrar al 

mutador de baja de de baja temperatura. Parte del calor del gas de proceso se 

remueve para producir vapor de alta presión, el restante se emplea para calentar el 

gas de síntesis que va al metanador. 

El efluente del mutador de baja se enfría antes de entrar al sistema de remoción de 

dióxido de carbono. La secuencia de enfriamiento consiste en enfriar la salida del 

mutador de baja hasta el punto de rocío mediante la inyección del condensado de 

proceso recirculado y la utilización del calor disponible para regenerar la solución 

catacarb usada para remover el dióxido de carbono y precalentar el agua de 

alimentación a calderas. En este diseño se utilizan dos etapas de enfriamiento. El 

agua condensada del gas de proceso en los rehervidores de catacarb se separa del 
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gas. El condensado de proceso se emplea para enfriar la salida del mutador de baja 

temperatura fluyendo la corriente entera hacia el agotador de dióxido de carbono. 

La salida de la primera etapa de enfriamiento se usa después para calentar el agua 

para producir vapor. Separándose en dos fases; el gas y el condensado de proceso 

resultante, a 94°C y 405psig. El gas separado pasa al absorbedor de dióxido de 

carbono, y el condensado, junto con el remanente de la primera etapa, se recircula 

al agotador de dióxido de carbono, 

11.2 PURIFICACION DEL GAS DE SINTESIS. 

En esta sección (ver fig. 11.2), el gas de síntesis crudo a una temperatura de 94°C y 

405psig, es procesado mediante la remoción del dióxido y monóxido de carbono 

para producir un gas de síntesis (hidrógeno - nitrógeno) en un estado de pureza 

muy alto (menor de 10 ppm de monóxido y dióxido de carbono). 

La remoción de dióxido de carbono se realiza mediante el uso del proceso catacarb. 

El proceso catacarb produce un gas de síntesis con un contenido de 0.1 % (vol.) de 

dióxido de carbono en base seca. La eliminación del monóxido residual y las trazas 

del dióxido remanentes del sistema catacarb, se llevan a cabo en la etapa de 

metanación donde son convertidos a metano y agua por reacción con un consumo 

pequeño de hidrógeno de la corriente de proceso. 

La eliminación de dióxido de carbono del gas crudo de síntesis se lleva a cabo en 

dos etapas de absorción mediante el contacto a contracorriente del gas con la 

solución catacarb en la cama empacada del absorbedor. La solución catacarb fluye 

por gravedad mientras que el gas crudo fluye hacia arriba a través de la torre. 

La solución catacarb consiste en una solución acuosa que contiene el equivalente 

de 25-27 %W de carbonato de potasio, el cual se combina químicamente con el 

dióxido de carbono. Se encuentran presentes aditivos para mejorar la velocidad de 

absorción del dióxido de carbono, inhibir de corrosión y controlar la espumación de 

la solución. La solución catacarb rica del fondo del absorbedor se regenera 
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utilizando dos fuentes de suministro de calor, vapor de baja presión y el calor de la 

corriente de salida del mutador de baja temperatura, el dióxido de carbono se 

ventea y la solución pobre, del fondo del agotador, se enfría y se envía a la parte 

superior del absobedor. Además de la solucion rica (alto contenido de bicarbonato 

de potasio) y la pobre, existe una solución semipobre la cual consiste de solución 

catacarb parcialmente regenerada la cual se toma de la parte media de la torre 

agotadora y se envía a la parte media del absorbedor. 

El gas crudo de síntesis fluye a la primera cama de empaques del absorbedor, 

donde se remueve el grueso del contenido de dióxido de carbono del gas crudo por 

el contacto con la solución parcialmente regenerada en la sección inferior del 

absorbedor. En la cama empacada superior siguiente, el gas que sale de la sección 

inferior se pone en contacto con la solución altamente regenerada (pobre) en la 

parte superior del absorbedor. La corriente catacarb semipobre, consiste en el 75% 

del total de la solución circulante, se toma de la parte baja de la segunda cama 

empacada del agotador y se envía a la parte superior de la segunda cama del 

absorbedor. Aquí se mezcla con la solución pobre que baja de la parte superior. La 

solución rica total continúa cayendo hasta el fondo del absorbedor donde es 

recirculada. 

La solución rica del fondo del absorbedor pasa a través de una turbina hidráulica 

para recuperar energía antes de pasar a la zona de vaporización de la torre 

agotadora directamente encima de la primera cama. La solución separada fluye 

hacia la parte inferior donde el dióxido de carbono disuelto se separa de la solución 

rica. Como en el caso del absorbedor, el diseño de la torre agotadora esta basado 

en el manejo de dos niveles de solución: la sección superior empacada (primera y 

segunda cama), el dióxido de carbono es parcialmente agotado de la solución 

catacarb antes de ser ésta recirculada a la parte media del absorbedor a 116°C, que 

sirve como solución parcialmente regenerada (semipobre) ; la sección inferior 
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empacada (tercera cama), agota el dióxido de carbono restante de la solución 

parcialmente regenerada antes de que la solución sea enfriada a 71°C y enviada a 

la parte superior del absorbedor. El diseño del agotador se basa en las condiciones 

de operación de 120°C y 9.6psig (en el fondo). Se recupera calor del sistema 

enfriando la solución catacarb pobre con agua de alimentación a calderas. El calor 

de ebullición proporcionado en el fondo del absorbedor se obtiene de la corriente 

del efluente del mutador de baja temperatura y condensando vapor de 50psig. Una 

pequeña corriente de la solución pobre pasa a través de un filtro con el objeto de 

remover cualquier contaminante sólido presente en el sistema. 

Los vapores que salen de la sección de lavado del domo del agotador, a una 

temperatura de 99°C, son venteados a la atmósfera. Los condensados del 102-F y 

104-F se enfrían y se mandan al plato superior de la sección de lavado del agotador 

para mantener el balance de calor y agua en el sistema. Durante la operación 

normal una pequeña cantidad se tira al drenaje. La sección de lavado cuenta con 

tres platos, en esta sección el agua se calienta mediante la condensación del vapor 

agotado. Esta sección sirve para atrapar cualquier porción de solución catacarb 

entrampada en los vapores. 

El gas que sale de la parte superior del absobedor, después de separar el líquido 

entrampado, se precalienta a 315°C y fluye hacia el metanador. El metanador, un 

recipiente que contiene una cama de catalizador a base de níquel el cual es muy 

reactivo a la presencia de óxidos de carbono contenidos en la corriente de entrada, 

produciendo metano y agua. Al paso de la corriente a través de la cama de 

catalizador, con una temperatura de alimentación de 315°C, el calor de la reacción 

de metanación incrementará la temperatura de salida hasta 365°C. 

Se recupera calor de la corriente de efluente del metanador, cediéndola al agua de 

alimentación a calderas. Después el efluente del metanador es enfriado con agua 

hasta 38°C en el enfriador de gas de síntesis y enviado al tambor de succión del 
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compresor de gas de síntesis para separar el agua condensada. El condensado se 

manda al agotador de dióxido de carbono. 

11.3 COMPRESION Y SINTESIS DE AMONIACO 

El gas de síntesis (ver fig. 11.3) se comprime mediante un compresor centrífugo de 

dos barriles, manejado por una turbina. El compresor consta de dos barriles con 

interenfriamiento en el primer barril y un recirculador separado en el segundo barril. 

El segundo barril tiene cuatro boquillas. 

El gas de síntesis purificado, conteniendo hidrógeno y nitrógeno en una relación 

volumétrica de tres a uno y gases inertes (metano mas argón), a la succión del 

primer paso a una temperatura de 38°C y una presión de 367psig, se comprimen 

hasta 672psig y es enfriado hasta 38°C. El agua condensada se remueve en un 

separador antes de pasar al segundo paso del barril de baja presión para ser 

comprimido hasta 1125psig. Se utiliza un enfriador de agua de interpaso y un 

enfriador de refrigeración con amoniaco para alcanzar una temperatura de 8°C a la 

succión del segundo paso. Este condensa el agua que permanece en el gas que 

sale del barril de baja presión. Las dos etapas de eliminación de agua aseguran que 

el contenido de agua en el amoniaco producto sea muy bajo. Después del 

enfriamiento de interpaso, el gas de síntesis entra al barril de alta presión donde es 

comprimido. La descarga del segundo paso está a una presión de 2930psig y 

148°C, ésta se mezcla con el efluente del reactor a 44°C, así, la concentración de 

amoniaco de 13.2 % se reduce a 10.5% cuando se combina con el gas de repuesto 

comprimido. La mezcla (a 58°C) se enfría a 44°C mediante agua de enfriamiento 

antes de dividirse en dos corrientes. Aproximadamente el 36% es enfriada por la 

alimentación al reactor que sale del separador de amoniaco, el restante 64% de la 

mezcla se enfría en tres niveles de refrigeración (21°C, 0°C, -18°C), enseguida las 

dos corrientes se combinan y son enfriadas, en cambiadores de calor, por amoniaco 

refrigerante de -33°C, hasta -23.3°C antes de entrar al separador de amoniaco a 
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cerca de 2870 psig, donde se condensa y separa el amoniaco de la corriente de 

alimentación al reactor. El gas que sale del separador, con un contenido de 

amoniaco reducido a 1.7%, se precalienta a 16°C con parte de la corriente de 

reciclo y después se comprime a la presión de 3135psig en el compresor de gas de 

síntesis. Antes de entrar al convertidor de gas de síntesis se precalienta a 141°C , 

intercambiando calor con el efluente del reactor. La canasta fija del convertidor de 

síntesis consiste de una carcaza de alta presión que soporta una sección de 

catalizador y un intercambiador de calor. La sección de catalizador es una carcaza 

cilíndrica colocada en la parte interior del recipiente, dejando un espacio anular 

entre las dos. La sección de catalizador consiste de tres camas catalíticas, cada una 

soportada por mallas. Para mantener todo el catalizador a una temperatura optima, 

para máxima conversión, debe considerarse la inyección de alimentación fresca 

como enfriamiento entre las dos camas. El volumen aproximado de catalizador 

contenido en el reactor es de 2200 pies cúbicos. Las camas de catalizador están 

arregladas de tal forma que la cama superior tiene la menor cantidad para limitar el 

incremento de temperatura antes del primer punto de enfriamiento. De acuerdo a 

que el gradiente de temperatura es predecible en las siguientes camas, el tamaño 

de las camas se gradúa con la cama mas grande en el fondo . Localizado arriba de 

la sección de catalizador está el intercambiador que precalienta la alimentación de 

gas fresco contra el gas caliente que ha reaccionado en la ultima cama de 

catalizador. Se cuenta con una línea que evita el paso por éste cambiador 

permitiendo introducir gas de alimentación sin precalentarse facilitando el control de 

temperatura en la cama superior de catalizador. 

El punto normal de entrada de la alimentación está en el fondo del convertidor. El 

gas fluye hacia arriba entre la carcaza presionada y la pared de la sección de 

catalizador. Esta corriente sirve como medio de enfriamiento de la carcaza y a la 

vez recibe algo de calor antes de entrar al cambiador, pasando después al 
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cambiador en la parte superior del convertidor precalentandose contra el efluente 

caliente de la cama inferior de catalizador por medio de circulación alrededor de los 

tubos del cambiador. Para controlar de temperatura de la primera cama de 

catalizador, una parte del gas de alimentación puede ser introducido directamente al 

convertidor evitando el paso por el cambiador combinándose con la corriente 

precalentada. La corriente combinada a una temperatura de 399°C entra a la 

primera cama de catalizador. El gas pasa a través de la cama con un rápido 

incremento de temperatura en proporción a la conversión de la reacción de síntesis 

de amoniaco. La corriente pasa a través de la malla que soporta al catalizador hacia 

un espacio entre el fondo de la primera cama y la parte superior de la segunda 

cama. En este punto la temperatura se reduce y el contenido de amoniaco se diluye 

debido a la inyección de una parte del gas de alimentación fresca. De la misma 

manera, el gas fluye a través de las tres camas a temperaturas óptimas para 

máxima conversión. En la presencia de catalizador de fierro, parte del hidrógeno 

total y nitrógeno se combinan a una presión de cerca de 3005 psig para producir 

amoniaco con una concentración de cerca del 13.2 %, a la salida de la última cama 

de catalizador. El afluente caliente que proviene de la última cama de catalizador 

pasa a través del cambiador calentando la carga fresca. El afluente del convertidor 

a 306 °C fluye al cambiador de calor de alimentación de agua de calderas donde el 

gas se enfría a 153 °C. Después, precalienta la alimentación del reactor 

disminuyendo la temperatura hasta 44 °C. 

Una cierta cantidad de gas que sale del convertidor se ventea como purga continua 

del circuito, para mantener una concentración de metano y argón lo más bajo 

posible. Estos componentes pueden de otra manera aumentar la presión del circuito 

de síntesis, lo cual se refleja en una baja conversión y producción. Antes de enviar 

el gas de purga al sistema de gas combustible, es enfriado a -23 °C para recuperar 

parte del amoniaco, en forma líquida, el cual se combina después con el amoniaco 
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líquido producido. El amoniaco total del separador de amoniaco y el líquido del 

separador de gas de purga de alta presión se combinan en el tambor de 

vaporización intermedio. El vapor resultante en el tambor contiene la mayor cantidad 

de inertes los cuales estaban disueltos en el liquido a alta presión. Estos vapores 

son mezclados con otros vapores y gases de purga para ser usados como gas 

combustible. La corriente líquida del tambor de separación intermedio se divide en 

dos corrientes. Cerca del 72% del líquido total fluye al tambor de refrigeración a -33 

°C, el resto hacia el tambor de refrigeración a -18 °C . Los inertes en el líquido se 

vaporizan y fluyen hacia la succión del compresor de refrigeración. 

11.4 SISTEMA DE REFRIGERACION. 

Un sistema de refrigeración de cuatro etapas (ver Figura 11.4) proporciona 

refrigeración para condensar el amoniaco del circuito de síntesis, recuperando el 

amoniaco de los gases de venteo y enfriamiento de interpaso del compresor de gas 

de síntesis. 

El sistema de refrigeración consiste de un compresor centrífugo de dos etapas con 

interenfriadores, un condensador de refrigerante, un recibidor de refrigerante, 

evaporadores y cuatro tambores de vaporización. Se deben tomar precauciones al 

enfriar y ventear los gases inertes que entran con la corriente proveniente del 

circuito de síntesis disueltos en el amoniaco liquido. Los cuatro niveles de 

refrigeración se encuentran aproximadamente en 20.5, 0.0, -17.8, -33.33°C. 

Los vapores de amoniaco que están a 117.8°C, que salen del segundo barril del 

compresor de refrigeración, se enfrían y se condensan a 42.2°C y 238psig y fluyen 

hacia el separador de refrigerante. Los inertes y vapores de amoniaco del separador 

de refrigerante entran a un enfriador de gas de purga donde se condensa el 

amoniaco y fluye hacia el tambor de la primera etapa de refrigeración. Los gases 

inertes salen del enfriador e ingresan al sistema de gas combustible. 
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El líquido del separador de refrigerante mas los vapores de amoniaco condensado 

en el enfriador de gas de purga son separados en el tambor de la primera etapa de 

refrigeración a 21°C y 111.8psig. El líquido del tambor de la primera etapa de 

refrigeración recircula por medio del efecto de termosifón a través de la primera 

etapa de refrigeración del circuito de síntesis. En suma 71,177.00Lb/hr de éste 

amoniaco líquido a 21°C se mezcla con amoniaco liquido a -33.33°C para dar las 

125,000.0011/hr de amoniaco producto a -2.0°C. 

Parte del líquido neto de la primera etapa se vaporiza en el tambor de refrigeración 

de la segunda etapa a O °C y 47.6 psig. Una aparte del líquido que entra se manda y 

vaporiza en el enfriador de interpaso del compresor de gas de síntesis, 

proporcionando la refrigeración necesaria para este servicio. El enfriador de 

interpaso se mantiene a control de presión de 50 psig y 1 °C por el lado de 

refrigerante para prevenir la formación de hielo por el lado de proceso. Parte del 

líquido de la segunda etapa de refrigeración se recircula por efecto de termosifón en 

el enfriador de la segunda etapa del circuito de síntesis. 

Parte del líquido neto de la segunda etapa se vaporiza en el tambor de refrigeración 

de la tercera etapa a -18°C y 15,7psig. Una parte del líquido que entra se manda al 

enfriador de gas de purga localizado en el sistema de refrigeración. Parte del líquido 

es recirculado por el efecto de termosifón provocado en el enfriador de la tercera 

etapa del circuito de síntesis. 

El líquido neto de la tercera etapa se manda y se vaporiza en el tambor de la cuarta 

etapa de refrigeración a -33.33°C y 0.2psig. Una parte del líquido que entra se 

manda hacia el enfriador de gas de purga de alta presión localizado en el circuito de 

síntesis. Parte del líquido se recircula debido al efecto termosifón provocado por el 

enfriador de la cuarta etapa del circuito de síntesis. El balance de amoniaco 

producto se manda del tambor de la cuarta etapa. El amoniaco total producto se 

manda a esferas a 2.0°C y 64.Opsig. Los vapores generados en los enfriadores son 
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REFORMA1XR PRIMARIO 
101-13 

O OAS NATURAL 

VAPOR SALIDA REFORMADOR PRIMARIO 

Figura 111.1.1 Diagrama simplificado del reformador primario 

tomados de los cuatro tambores de refrigeración y alimentadas al paso apropiado 

del compresor centrífugo de dos barriles de refrigeración manejado por una turbina. 

Los vapores son comprimidos, condensados y retornados al separador de 

refrigerante, completándose el ciclo de refrigeración. 

III. BALANCE DE MATERIA DE LA SECCION DE REFORMACION UTILIZANDO 

MODELOS DE ALGEBRA NO LINEAL. 

111.1 REFORMADOR PRIMARIO. 

La alimentación consiste del gas natural desulfurado, mezclado 

con una corriente vapor de agua, como se indica en la figura 111.1.1 Las reacciones que 

se llevan a cabo son las siguientes: 

CH4 + H20 	 ( El )  	> CO + 3•H2 	 (1)  

C2H6 + 2•H20  	( E2 )  	—> 2•CO + 5•H2 	 (2)  

C3H8 + 3•H20  	( E3 )  	--> 3•CO + 7•H2 	 (3)  
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C4H1 + 4•H20 ( E4 ) 	> 4•CO + 9•H2 	(4) 

CO + H20 	( E5 ) 	> CO2 + H2 	(5) 

Las reacciones de reformación del etano y los hidrocarburos más pesados, las 

reacciones 2,3 y 4, se llevan a cabo totalmente, de modo que estos hidrocarburos no se 

encuentran presentes en el efluente del reformador. 

Las reacciones 1 y 5 no proceden hasta su totalidad, por lo cual en el efluente del reactor 

se encuentran los siguientes compuestos: CH4, H20, CO, Hz, CO2. 

Los análisis del laboratorio reportan la composición del gas de alimentación al reactor y 

la composición en base seca del efluente. En la tabla 111.1.1 se muestra un análisis típico 

de estas corrientes, tomados del reporte de operación de la planta de amoniaco #4 del 

complejo petroquímico Cosoleacaque del día 19 de agosto de 1991. 

COMPONENTE „. GAS NATURAL <> EFLUENTE 

CH4 	.8677 
	

0,0810 

C2H6 	.0839 
	

0.0000 

C3H8 	.0055 
	

0.0000 

C4H10 	.0006 
	

0.0000 

N2 	 .0204 
	

0.0050 

CO2 	.0000 
	

0.1000 

H2 	 .0219 
	

0.7245 

CO 	 .0000 
	

0.0895 

A 	 .0000 
	

0.0000 

Tabla 111.1.1 Análisis en base seca, en fracción mol, de las corrientes de gas del reformador 

primario. 
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Para efectuar un balance de materia en el reformador primario se debe de contar, 

además, con los datos de flujo del gas natural y vapor de agua. Lo anterior indica que se 

tiene caracterizada completamente la alimentación al reactor. El objetivo del balance de 

materia será , entonces, determinar el flujo y la composición a la salida del reformador, de 

modo que se cumpla la estequiometría dada por las reacciones químicas. En este sentido 

se tienen dos incógnitas, el avance de las reacciones (1) y (5), ya que, como se indicó 

anteriormente, las reacciones (2), (3) y (4) suceden en su totalidad, El avance de la 

reacción (1) se denotará por Ei. Para encontrar los valores de El y E5 se requiere de dos 

datos del análisis del efluente del reactor. Entonces, si se toman, por ejemplo, las 

composiciones del CH4  y del H2, se pueden calcular El y E5. Por otro lado, si se toman 

las composiciones del H2 y del CO, también se puede calcular El y E5. Lo anterior indica 

que, desde el punto de vista del balance de materia los datos reportados por el 

laboratorio sobreespecifican el problema. Para obtener el balance de materia en estos 

casos se puede proceder de dos maneras: 

a) Tomar de los análisis del laboratorio solamente los valores que se necesitan, para 

resolver las ecuaciones del balance de materia, y en consecuencia, descartar los 

valores restantes. 

b) Utilizar todos los valores del análisis del laboratorio y formular una función objetivo que 

transforme el problema en un problema de optimización, en este caso las ecuaciones 

del balance de materia serian las restricciones del problema de optimización. 

En este problema se adoptó el segundo procedimiento. Se partió de que el análisis de la 

alimentación del gas natural es suficientemente confiable, pero no así el efluente del 

reactor. 

Las ecuaciones que deben satisfacer el balance de materia son las siguientes: 

Nata N°cH4 - El 	(6) 

Nc2H6 N°C2H6 E2 	(7) 
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Nc3H8  = N°c3H8 - E3 	 (8) 

NC4H10 = N°C4H10 - E4 	 (9) 

NH2  = N°H2  + 3E1 + 5E2 + 7E3 + 9E4 + E5 	(10) 

Nco  = El + 2E2 + 3E3 + 4E4 - E5 	(11) 

Nco2 = E5 	(12) 

NN2  = N°N2 	(13) 

Donde N°, y N, son los moles del componente (i) en la alimentación del gas natural y en el 

efluente del reactor, respectivamente. La composición base seca del efluente del reactor 

Y1, se calcula con: 

111 =Ni/NT 	(14) 

Donde NT  son las moles totales base seca a la salida del reactor y se calcula sumando 

las ecuaciones (6) a (13). 

Los valores de E2, E3 y E4 se obtienen de las ecuaciones (7), (8) y (9), respectivamente. 

Para encontrar El y E5 se formula el siguiente problema de optimización: 

5 	 2 

Min E[Y1 — 09e1 	(15) 
i=1 

sujeto a las siguientes restricciones: 

Y,-NI /N1-= O ;i= 1„5 	  (16)  

El > 0 	  (17)  

El < ITCH4 	  (18)  

E5 > O 	  (19)  
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E5 < 2N°c2H6 + 3N°c3H8 + 4N°c4H10 + El 	(20) 

Donde (Y1), es el valor de la fracción mol base seca del componente i que reporta el 

laboratorio y los compuestos que se incluyen son: i = CH4, H2, CO, CO2, N2. 

Con esta formulación se obtienen los valores de El y E5 que satisfaga el balance de 

materia y se calcula la composición del efluente del reactor que se acerque lo mas 

posible a la reportada por el laboratorio. 

La función objetivo, ecuación (15), asigna igual error a todas las composiciones del 

efluente del reactor. 

El problema que se ocupa es un problema de optimización con una función objetivo no 

lineal, sujeto a restricciones lineales, para cuya resolución se utilizo el programa GINO*  

(General INteractive Optimizer). 

Utilizando los datos de la tabla 111.1.1 y un flújo total de gas natural de alimentación de 

3798.51 Lbmol/hr, y un flújo de vapor de agua de 14150.60 Lbmol/hr, el programa GINO 

arrojo los siguientes resultados: 

El = 2243.38 Lbmol/hr ; E5 = 1583.48 Lmol/hr 

En la tabla 111.1.2 se presenta el balance de materia para la corriente de salida del 

reformador primario. 
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o 
SALIDA REFORMADORTRIMARIO 

o 

9 

O 
	 SALIDA REFORMADOR SECUNDARIO 

Figura 111.2.1 Diagrama simplificado del reformador secundario. 

	• 

Tabla 111.1.2 Resultado de la optimización del efluente del reformador primario que cumple con el 

balance de materia. 

Componente 	N, Lbmol/hr 	Y, 	(Y1)0  Análisis 	Error (%) 

Calculada 	del laboratorio 	injynx100 
V.W.VAWNWNIV.W.V.W.WHAVAW.V.V.JANWARNAW.WONAV.V.VIAVOMMW.V.MYWNWNAMW.W.W.VNAWAYAMWWW , 	 .W.W.WWW414 

CH4  1052.61 0.07392 0.0810 0.708 

H2 10156.62 0.71331 0.7245 1.119 

CO2  1583.48 0.11121 0.1000 1.121 

CO 1368.89 0.09613 0.0895 0.663 

N2 77.00 0.00543 0.0050 0.040 

H2O 9614.73 

Total base seca  14238.60 1.0000  1.0000 

Total 23853.33 

En el apéndice A se desglosan las ecuaciones que se utilizaron, codificadas, para 

introducirse al programa GINO. 

111.2 REFORMADOR SECUNDARIO. 

La alimentación al reformador secundario está constituida por la salida del reformador 
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primario y la descarga del compresor de aire de proceso como se indica en la figura 

111,2.1 

Las reacciones que se llevan a cabo son las siguientes: 

CH4 + 2.02  	(E6)  	—> CO2 + 2•H20  	(21) 

CH4 + CO2  	( E7 )  	—> 2•CO + 2•H2 	 (22)  

CH4 + H20  	( E8 ) > CO + 3•H2 	 (23)  

En la reacción de combustión del metano, la reacción (21), el oxigeno se consume 

totalmente, por lo que se tomo a E6 como un valor conocido en la construcción del 

modelo, incluyéndose solamente a E7 y E8 como incógnitas en la resolución del modelo. 

El valor de E6 se obtiene del indicador de flujo de la descarga del compresor de aire de 

proceso, considerando solo la cantidad de 02  presente en la corriente. 

La cantidad de agua total presente, como alimentación al reformador secundario, se tomó 

como la suma de la salida del reformador primario, lo que se produce en la reacción (21), 

más lo que se encontró en la simulación del compresor, fue la cantidad de agua que se 

usó en el modelo, sin considerar la cantidad de vapor inyectado a la descarga del 

compresor de aire de proceso, debido a que se manipuló éste flújo durante la simulación 

y que además no influye en nada el considerarla o no en el modelo de optimización. 

Al igual como se planteó el problema de optimización para el reformador primario, se 

planteó para el reformador secundario, tomando los resultados de la sección anterior y la 

descarga del compresor de aire de proceso, como se presentan en la tabla 111.2.1 
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Gas proceso 
	

Aire proceso 	salida 

COMPONENTE 	 Lbmol/hr 	Lbmol/hr 	% mol 
WVAN5VHVANWINVIWNIA.W.W.,,,,,,,,,,,,VAWAW.V.W.W.W.V.V.V.V.KWAW.WVIV.V.W.V.W.VAWAVV,WWW.V4VolVAWASWAWAVV4W4VM.W.W.W.,µWAWYKNWIWN.W.VAVA.V...WOMMVAVA 

CH4 1052.61 0.00 0.11 

N2 77.00 3977.50 21.77 

CO2  1583.48 0.00 7.91 

H2 10156.62 0.00 58.67 

CO 1368.89 0.00 11.54 

02 0.00 1058.00 0.00 

Ar 0.00 50.99 0.00 

H2O 9614.73 38.13 0.00 
0,....WhWohnhvn. 

TOTAL  23853.33 5124.62  100.00 
Tabla 111.2.1 datos necesarios de las corrientes del reformador secundario para ejecutar el 
modelo de optimización en el programa GINO. 

Las ecuaciones que deben satisfacer el balance de materia son las siguientes: 

NCH4 = N°cH4  - E6 - E7 - E8 (24) 

NH2  = N°H2 + 2E7 + 3E8 	 (25)  

Nco = N°co + 2E7 + E8 	 (26)  

NCO2 = N°CO2 	E6 - E7 	 (27)  

NN2 = N°N2 	  (28)  

N402  = N°02  - 2E6 	 (29)  

NH20  = N°H2o + 2E6 - E3 	 (30)  

Donde N°1  y NI  son las moles del componente (i) en la alimentación al reformador 

secundario respectivamente, la composición en base seca del efluente del reactor Y1, se 

calcula con la ecuación (14) 
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Se plantea el modelo como se hizo para el reformador primario, proponiendo una función 

objetivo como la ecuación (15) sujeto a las restricciones siguientes: 

Yi -NI /NT = O H=1,...,5 	  (31) 

E7 > O 	  (32) 

E7 < Wc02 	  (33) 

E8 > O 	  (34) 

E8 < N°cH4 - E7 	  (35) 

Representando i = CHA, H2, CO, CO2 y N2 

Con el anterior planteamiento se calculan los valores de E7 y E8 que satisfaga el balance 

de materia y se calcula la composición del efluente del reactor que se acerque lo más 

posible a la reportada por el laboratorio. 

Utilizando los datos de la tabla 111.2.1 el programa GINO arrojó los siguientes datos: 

E7 = 452.99 Lbmol/hr; E8 = 49.97 Lbmol/hr. 

En la tabla 111.2.2 se presenta el balance de materia para la corriente de salida del 

reformador secundario 
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,WQ 	 **199C. 

Componente 	N, Lbmol/hr 	Y, 	(Y1)8  Análisis 	Error (%) 

Calculada 	del laboratorio 	ryi - LYkix100 
WNW,V,WAVIAWFV4V,V,W,NYWNWAVIMINVAAWNW,VAWAVI,WARVAWNWV.V.,,,,,WINWONOWNWNAWAVANNWN.V.W4WAVNYV~W•WWµW.W.WAVAIN IhWY, 	 IWWW.WWWW1 

CH4 21.04 0.0011 0.0011 0.0000 

H2 11212.88 0.5818 0.5867 0.4900 

CO2  1659.01 0.0861 0.0791 0.7000 

CO 2324.94 0.1206 0.1154 0.5200 

N2 4055.00 0.2104 0.2177 0,7300 

H20 10660.03 0.0000 0.0000 
WoWMWAWM.W.WWWAVOMS.VAMAN~A~~1~1~AWIWINVOM 

Total base seca  19272.87 1.0000 1,00 

Total  29932.90  

Tabla1112.2 Resultado de la optimización del afluente del reformador secundario que cumple con 

el balance de materia. 

En el apéndice B se desglosan las ecuaciones que se utilizaron, codificadas, para 

introducirse al programa GINO. 
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IV. SIMULACION DE LA PLANTA DE AMONIACO 

El realizar el balance de materia y energía empleando un simulador no resulta tan simple, 

aun considerando usar los datos de diseño de la planta, esto, debido a que en ocasiones 

requerimos de datos que no se mencionan en los libros del proyecto, por lo que el 

proponer realizar un balance de materia y energía de un proceso en operación, resulta 

aun mas difícil además de ser una labor muy exhaustiva, cuando se realiza por primera 

vez. 

Como condición principal para realizar el trabajo debe tenerse un conocimiento profundo 

del proceso, ya que en ocasiones hay que desechar el valor de un dato y proponer otro 

que sea más congruente con el balance, y para eso debemos tener el criterio de evaluar 

y no proponer cosas que a veces resultan imposibles en la práctica. 

Debido a que la idea original del proyecto fue la de establecer una estrategia de ajuste de 

los datos de operación, empleando técnicas de optimización, se guardó la misma filosofía 

pero incorporándolo a un simulador de procesos, para el cual se utilizó ASPEN. Se 

generó, en el simulador, un modelo que cumpliera con el requisito anterior, creándose 

secciones de las cuales se extrajeran resultados que se utilizarían en otra sección, para 

que con esto se estableciera un relación entre todas las áreas y se verificaran los datos 

tanto de generación como de consumo de vapor. 

La sección que no se incluyó en el modelo es la de refrigeración, ya que no se involucra 

considerablemente en el modelo de evaluación del sistema de generación de vapor, el 

dato que pudiera obligarnos a su cálculo seria el desconocer la cantidad de vapor que se 

alimenta ala turbina del compresor, pero resulta que conocemos directamente este dato, 

además de ser confiable, ya que se instaló un medidor de flújo a la salida del 

condensador de superficie de la turbina del compresor. 
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La simulación de la planta de amoniaco está basada en las siguientes consideraciones: 

1) Tomar como punto de partida los resultados de conversión de las reacciones, 

obtenidas durante la solución del problema de optimización de procesos de la sección 

de reformación (ver apéndices A y B), para ser utilizados en la simulación de los 

reactores de reformación. 

2) Como punto siguiente se procede a calcular la composición de la corriente de entrada 

de aire al reformador secundario, simulándose el compresor de aire a proceso. 

Para un mejor manejo del balance y la simulación de la corriente de proceso (preparación 

de carga para la sección de síntesis y producción de amoniaco), ésta se seccionó en dos 

partes, una que constituye; el reformador primario, reformador secundario, generación de 

vapor, el mutador de alta, mutador de baja, la sección de eliminación de CO2  y el 

metanador. La otra incluye; compresor de gas de síntesis, el reactor de síntesis de 

amoniaco y la sección de separación de amoniaco. 

3) En la simulación de la primera sección se utilizan los resultados de los dos puntos 

anteriores, ajustándose el flujo de gas de entrada y las conversiones en ambos 

reactores de reformación para alcanzar los valores de composición reportados por el 

laboratorio a la salida del metanador. 

4) Se realiza la simulación de la segunda sección tomando como referencia los datos de 

la corriente de salida del metanador obtenida de la sección anterior. El objetivo de esta 

sección es la de obtener la potencia requerida por el compresor de gas de síntesis, 

dando un estimado inicial de la cantidad de vapor consumido por la turbina del 
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compresor, recurriendo a las gráficas del comportamiento del equipo proporcionadas 

por el fabricante. 

5) Se desarrolló la simulación de la parte correspondiente a la sección de convección y 

radiación, esta con el objetivo de verificar, si la cantidad de vapor encontrada a partir 

de las gráficas del comportamiento del compresor de síntesis en la sección anterior 

coincide con la manejada en esta sección para que se ajuste a las condiciones de 

operación reportadas, de esta manera se confirmaría o modificaría la estimación del 

flujo de vapor a la turbina del compresor de síntesis. 

6) Confirmada la cantidad de vapor producida en la planta, se somete a una última 

comparación, que es la de utilizar la cantidad de agua necesaria para producir la 

cantidad de vapor encontrada, que corresponda al monto de calor aprovechado y la 

cantidad de trabajo producido el la turbina. 

7) Como conclusión del trabajo se lleva a cabo el balance del cabezal de vapor de media 

(40Kg/cm2). 

A continuación se describen cada una de las partes que constituyen el modelo de 

simulación para resolver el balance de vapor de las plantas de amoniaco del mismo 

diseño. 

IV.1 SIMULACION DEL COMPRESOR DE AIRE 

El requerimiento que exigió la simulación de esta sección fué la necesidad de 

contar con la composición de la corriente de aire a proceso que alimenta al 

reformador secundario. Además de conocer la cantidad de agua que contiene 
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esta corriente, debido a que influye en la temperatura de salida del reformador 

secundario. 

Para el cálculo se tomaron como referencia el flujo de descarga del compresor, 

dato de proceso, así como datos de presión y temperatura de los interpasos. 

Los datos que proporcionaron de la operación de la planta, así como la 

identificación de cada instrumento se mencionan en el apéndice D, donde 

además se analizan cada uno de los datos utilizados, reportándose un error 

entre el reportado por la operación y el usado para la simulación. 

La composición de la alimentación al primer paso, mostrada en la tabla IV.1 

COMPONENTE %MOL 

N2 75.63 

Ar 0.97 

02 20.12 

H2O 3.28 

Total 100.00 

Tabla IV.1 Composición del aire en el medio ambiente. 

dato obtenido mediante la referencia de la temperatura de bulbo seco y húmedo 

tomados del medio ambiente, usando la carta psicrométrica del aire . 

Para la simulación del compresor de aire de proceso, se tomó como referencia 

el flújo de la descarga reportado por el proceso, variándose el flújo de la entrada 
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al compresor hasta que se coincidiera con el indicado por el medidor a la 

descarga. Esto puede observarse en la sección VI, en la sección de reformación 

y eliminación de CO2, en los datos de flújos el instrumento FRC-3 tiene una 

diferencia del +2%, lo cual es el máximo posible error en un instrumento de este 

tipo. El valor de la corriente de descarga del compresor se calcula restando a la 

corriente 7A la corriente 6A, en el apéndice D de la hoja de reporte de 

corrientes. 

Para el calculo de las propiedades termodinámicas de las corrientes y los 

equipos se utilizó gas ideal, ya que el resultado concuerda con el reporte de 

diseño de la corriente de aire a la entrada del reformador secundario. 

Los compresores se manejaron como politropicos, calculándose la eficiencia a 

partir de las condiciones de operación de cada interpaso. 

Se incluyó la corriente 6A ( ver apéndice D ) que sirve para controlar la 

temperatura de salida del serpentín de precalentamiento del aire al reformador 

secundario, al incluirse la operación del serpentín, se obtiene la cantidad de 

calor absorbido el la zona de convección del reformador primario, dato que se 

utilizará en la simulación de la sección de radiación y convección del horno del 

reformador primario. 

En las dos hojas del apéndice D se muestran los resultados de la simulación de 

esta sección. 
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1V.2 SIMULAC ION DE LA SECCION DE REFORMACION Y ELIMINACION DE 

CO2  

En esta parte del modelo se utilizó como ecuación de estado para el cálculo de 

propiedades la de Peng Robinson para toda esta sección. 

Son dos los propósitos de esta sección: El primero es el de conocer la cantidad 

de calor transferida al sistema de generación de vapor de 105 Kg/cm2, en los 

equipos 101-CA/CB, 102-C, (los que se fundieron en uno solo "101-C", ver 

diagrama de flújo en el apéndice E) y 103-C (salida del mutador de alta 

temperatura), que se utilizarán en la simulación de la sección de generación de 

vapor de alta presión. La cantidad de calor absorbido en el Reformador Primario 

y serpentín de mezcla combinada vapor/gas, que se usaran posteriormente en 

el cálculo de la sección de convección del Reformador Primario. 

El segundo propósito es el de encontrar la caracterización de la corriente de 

salida del metanador, que se usará en el cálculo de la sección de síntesis, los 

datos obtenidos de esta corriente, comparándolos con el análisis del laboratorio 

en base seca nos permite establecer la filosofía de convergencia. 

La estructura se construyó de la siguiente manera, siguiendo una secuencia de 

inicio al fin. 

Se tiene la caracterización de las corrientes de alimentación, de gas natural y 

vapor, pasan a precalentamiento a un serpentín de la zona de convección 

caliente del reformador primario, la salida alimenta al reformador primario donde 

se llevan a cabo las reacciones 1 a la 5, se utilizó la opción estequiométrica ya 

que de la optimización se obtienen las conversiones de las reacciones, 

posteriormente se modificaron las conversiones de las reacciones 1 y 5 para 
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ajustar la composición de la salida del metanador reportada por el laboratorio, 

punto que sirvió como referencia. A continuación se tiene un mezclador donde 

se incorpora la corriente de aire a proceso para pasar al reformador secundario 

para completar la reformación. Aquí también se tomo la opción estequiometrica, 

ya que se tienen de la sección de optimización las conversiones de las 

reacciones, ajustándose también sólo las reacciones 22 y 23 con el mismo 

criterio que para el reformador primario. Siguiendo los equipos de 

aprovechamiento del calor de la corriente de salida del reformador secundario 

para producir vapor de alta presión, como fuente de energía motriz para la 

turbina del compresor del gas de síntesis, conjuntando también el 103-C que se 

encuentra a la salida del mutador de alta temperatura ( 104-DA ). A 

continuación tenemos el mutador de alta temperatura el que se consideró como 

reactor estequiométrico manipulando la conversión de la única reacción 

CO + H2O 	-4 CO2 + H2 	 (36) 

que se lleva a cabo (36), con la temperatura de salida reportada por operación. 

A la salida de este reactor se encuentra el 103-C, siguiendo el 104-C que sirve 

para precalentar la entrada al metanador ( 106-D ). Para evitar en la simulación 

una corriente de rompimiento, se crearon dos operaciones de intercambio de 

calor, que significa manejar cada corriente por separado, en lugar de manejar un 

cambiador con las dos corrientes, se usó el mismo calor extraído de la corriente 

de salida del mutador de alta al de la corriente de entrada al metanador (ver 

cambiadores de calor 104-C y 104-C1 del diagrama de flújo del apéndice E). La 

salida de este cambiador (104-C) se une con una corriente de agua de calderas 

que sirve para controlar la temperatura de entrada al mutador de baja, aquí 

también se tomo la opción de un reactor estequeométrico, la reacción que se 
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lleva a cabo es la misma que la del mutador de alta temperatura (36), 

manejando la conversión de acuerdo a la temperatura de salida reportada por 

operación, a la salida de este reactor se encuentra el control de temperatura de 

la corriente que alimenta al los 105-C's, estos cambiadores son los rehervidores 

del fondo de la torre agotadora de CO2, saliendo la corriente elimina el agua 

condensada, para luego continuar enfriándose en el 106-C y pasar a otro 

separador donde se elimina otra parte del agua, parte de esta agua condensada 

sirve para controlar la temperatura de entrada a los rehervidores 105-C's, la 

restante se manda a control de nivel a tratamiento de agua desmineralizada, la 

salida del gas se paso a un cambiador de calor que representa solo el efecto de 

condensación del vapor de agua, en lugar de simular todo el sistema de 

absorción de CO2  con la solución catacarb, ya que no se contaba en el 

simulador con la opción electrolitos, se colocó un separador para eliminar el 

agua condensada y a continuación un separador másico, controlando la 

cantidad de CO2  separada de la corriente por la temperatura de salida del 

metanador, la salida comunica al enfriador de interpaso de la máquina de 

síntesis 103-J donde se calienta la corriente, pasando al 104-C1 que como se 

explicó anteriormente sirve para controlar la temperatura de alimentación al 

metanador equipo que se encuentra a continuación, en el cual 

se lleva a cabo solo una reacción (37) la que se consideró estequimétrica, cuya 

CO2 + H2 ---> CH4 + H2O 	(37) 

conversión se sujetó a la temperatura de salida del reactor reportada por la 

operación del proceso. Como punto de convergencia se consideró que el 

análisis reportado por el laboratorio coincidiera con el dato obtenido en la 

simulación de esta sección. 
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Los datos que se recopilaron de la planta en operación se presentan en la 

sección VI, donde al igual que la sección anterior se presenta un análisis del 

posible error en los instrumentos de medición. 

Los resultados de la simulación de esta parte del modelo se encuentran en el 

apéndice E. 

IV.3 SIMULACION DE LA SECCION DE SINTESIS. 

Los datos que se obtienen de esta sección son: 

1. El calor cedido por la corriente de proceso en los cambiadores 114-C (salida 

del metanador 106-D) y 123-C (salida del reactor de síntesis 105-D), que 

serán requeridos en al sección de generación de vapor de alta presión. 

2. La cantidad de trabajo desarrollado por los cuatro pasos del compresor de 

síntesis, que se usará como referencia para la estimación y que de acuerdo 

con las gráficas de comportamiento del compresor se obtiene la cantidad de 

vapor requerido para su funcionamiento. 

3. La cantidad de amoniaco en la fase líquida de los separadores 106-F y 108-

F, cuya suma representa la cantidad de amoniaco producido por la planta, el 

cual nos sirve como referencia para la convergencia del cálculo. 

Para el cálculo de esta sección se uso la ecuación de estado de Peng Robinson 

excepto en los equipos 106-F y 108-F, ya que los resultados del equilibrio 

liquido-vapor obtenidos con la ecuación de estado Peng-Robinson no 
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coincidieron con los del diseño, se buscaron datos de constante de equilibrio 

LN (K's) a las temperaturas y presiones del sistema introduciendo estos valores 

en el simulador para obtener resultados mas exactos. Como los datos (K's) 

encontrados fueron calculados empleando la ecuación de estado BWR, por lo 

que se tuvo que usar esta ecuación de estado en ambos equipos. Para 

corroborar la utilidad de los datos obtenidos, se utilizó en el cálculo de la 

sección de síntesis para reproducir los datos del diseño, lo que se logro en un 

90%. 

Se incluyó la corriente 47 (ver diagrama de flújo del apéndice F) ya que la planta 

presentaba en esos momentos problemas con la válvula de venteo a la salida 

del reactor de síntesis, la cual se encontraba calzada por hielo formado en el 

asiento de la misma, impidiendo cerrarla herméticamente. 

Se tomaron los datos de la corriente 4C (ver balance datos de corriente 

apéndice E) de la sección anterior (reformación y eliminación de CO2) se 

calcularon los tres primeros pasos del compresor de síntesis, obteniéndose el 

trabajo requerido para comprimir el gas de repuesto al circuito de síntesis. 

En la sección VI se muestran los datos que se recopilaron para esta sección, 

incluyendose, los datos corregidos y finalmente usados en la simulación. 

En la parte de separación de amoniaco, de la corriente que sale del reactor, 

para eliminar dos corrientes de rompimiento una en el cambiador 120-C (ver 

diagrama de flujo del apéndice F) y otra en el 121-C, se utilizaron dos 

cambiadores de calor, donde el calor cedido por uno es el aprovechado por el 

otro, por tal motivo hay dos cambiadores uno 120-C y otro 120-C1, así mismo 

para el 121-C, resultando en un menor tiempo de cálculo para el simulador. 
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En el venteo de síntesis se ajusta el flújo recirculado en el circuito. La 

conversión en el reactor se manipuló de acuerdo a la temperatura de salida del 

mismo reportada por el proceso, debido a que la reacción (38) que se lleva a 

cabo es exotérmica. 

N2 + 3H2 

 

	 2NH3 	(38) 

 

Se eliminó otra corriente de rompimiento al considerar al cambiador 139-C, 

(proceso-proceso) como dos cambiadores, uno que cede y otro que recibe el 

mismo calor, eliminándose así otro tiempo considerable de cálculo. 

Los resultados de la simulación de esta sección se encuentran en el apéndice F 

de este libro. 

SIMULACION DE LA SECCION DE CONVECCION Y RADIACION DEL 

HORNO DEL REFORMADOR PRIMARIO. 

Con base a los datos, que a continuación se listan, de las secciones anteriores, 

poder realizar un balance de materia y energía del horno de reformación. 

1. Calor absorbido por la reacción en el Reformador Primario (ver apéndice E). 

2. Calor absorbido en el serpentín de aire a proceso (ver apéndice D o E). 

3. Calor absorbido por la carga vapor/gas en la zona de convección antes de 

entrar al Reformador Primario (ver apéndice E). 
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4. La cantidad de vapor al serpentín de sobrecalentamiento. Esta se obtiene de 

las gráficas del comportamiento del compresor, potencia vs flujo de vapor a la 

turbina y por diferencia se calcula la cantidad de agua que pasa por el 

serpentín de BFW, como supuesto inicial, el dato final proviene al comparar 

la cantidad de calor encontrado en la simulación de la sección de vapor de 

1500Psi, hasta que ambos coincidan. 

para así, poder comprobar que el flujo de vapor encontrado en la sección de 

síntesis concuerda con el balance de calor de esta sección. 

El procedimiento empleado se menciona a continuación: 

Tomando como fija la temperatura de la chimenea, se manipularon los flujos en 

los serpentines de vapor de alta sobrecalentado y el de BFW, en el calor cedido 

al serpentín de gas combustible se incluyeron las pérdidas de calor por las 

paredes de todo el horno, se consideró la misma proporción que la del diseño. 

Durante el desarrollo de la simulación se tropezó con los datos reportados por el 

laboratorio, de la composición de los gases de combustión, teniendo que ser 

modificados hasta un máximo de 18% el exceso de aire. 

Para el cálculo de la combustión se tomaron como primer intento los datos de 

flújo, composición, temperatura del gas combustible y los análisis orsat de los 

dos hornos (ver sección VI, sección de convección y radiación del reformador 

primario), resultando las temperaturas de las entradas y salidas lado gases de 

combustión muy altas, comparadas con las reportadas por el proceso, por lo 

que se tomaron como fijas las temperaturas siguientes: temperatura de salida 

de la zona de radiación del horno del Reformador Primario (101-B), temperatura 
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de salida del horno de la Caldera Auxiliar (101-BAUX) y la temperatura de la 

chimenea, con estos datos fijos se dieron incrementos de aire de combustión 

hasta alcanzar un 18%, lo que resulta muy alto comparado con el reportado (ver 

sección VI, analisis orsat). Se decidió disminuir el consumo de gas combustible 

hasta alcanzar la temperatura de la chimenea excepto las temperaturas entre 

los serpentines que no se pudieron igualar. 

Como opción termodinámica se utilizó SYSOP combinado con el banco de datos 

COMBUSTdeI simulador de procesos ASPEN (versión 9.2). 

Los resultados de esta sección se localizan en la parte correspondiente a los 

apéndices, con la letra G. 

IV.5 SIMULACION DE LA SECCION DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA 

PRESION Y LA TURBINA DEL COMPRESOR DE SINTESIS 103-J. 

Esta sección es complemento de la sección anterior, ya que esta contiene 

generación y consumo de vapor de alta presión, la anterior incluye 

sobrecalentamiento y parte de generación de vapor. 

Para resolver esta sección, se tomaron las cantidades de calor intercambiado 

en los equipos de transferencia 123-C, 114-C, serpentín de BFW, 102-C, 103-C, 

101-C y serpentín de sobrecalentamiento, ajustándose solamente el calor 

necesario para producir vapor saturado en la operación del separador 101-F, 

calor que seria retroalimentado en la sección de radiación y convección del 

reformador primario, como calor absorbido en el horno de la caldera auxiliar. La 

caracterización de la corriente 4A se usa para el cálculo de la turbina del 

compresor, cuya potencia generada debe coincidir con la potencia calculada en 

la sección de síntesis. Se tomo como valor fijo el dato reportado de flújo de agua 

a la salida del condensador de superfície (100,000.00Lb/hr). Como opción 

termodinámica se utilizaron tablas de vapor. 
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El paso siguiente es el de comparar el calor necesario para producir vapor 

saturado a las condiciones de operación del vapor de alta presión, con el calor 

cedido en el horno de la caldera auxiliar, calculado en la sección de convección 

y radiación del reformador primario. 

En el esquema de la turbina del compresor de síntesis se tienen fijas 

condiciones de temperatura y presión así como el flújo de condensado de vapor 

medido a la salida del condensador de superficie, 100,000 Lb/hr, la cantidad de 

HP's encontrados deberá coincidir, con la cantidad de trabajo desarrollado por 

los cuatro pasos del compresor de síntesis encontrado anteriormente. 

El hacer coincidir estos valores significa que los estimados iniciales resultaron 

adecuadas. 

Los resultados de la simulación se presentan en el apéndice H. 

La afinación del procedimiento consiste en utilizar el modelo como una 

herramienta de mejora contínua de la operación del proceso. 

V. BALANCE DEL CABEZAL DE VAPOR DE MEDIA PRESION. 

Como alimentación al cabezal se tomaron las cantidades de vapor de extracción 

de la turbina del compresor de síntesis y la cantidad de vapor de media 

importado de servicios auxiliares (ver Figura V.1). 

Como consumo, se tomaron las cantidades de vapor que manejan de diseño los 

equipos que no tienen medición. 

Los flujos que si tienen registros, son los siguientes: 

1. Vapor alimentado a proceso. 

2. Condensado de vapor de la turbina del compresor de síntesis. 

3. Condensado de vapor del condensador de superficie 101-JC. 

4. Condensado de vapor de la turbina del compresor de amoniaco. 
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El resultado del balance presento una diferencia positiva de 27.5 Ton/hr de 

vapor, es decir, hay 27.5 Ton/hr de vapor de media presión que se importan (ver 

figura V.1) que no realizan trabajo en el proceso, podríamos considerar fugas, 

trampas de vapor operando en mal estado, aislamiento defectuoso, etc. 

VI.ANALISIS DE LOS DATOS RECOPILADOS DEL PROCESO EN 

OPERACION. 

Se presenta un análisis de los datos recopilados durante la operación de la 

planta de amoniaco. Realizando una relación con respecto al dato utilizado en 

la simulación y el dato reportado, se presenta en la última columna la diferencia 

en porcentaje, indicando con esto el posible error de medición del instrumento 

en cuestión. 

El análisis se realiza para remarcar la importancia relativa que representa cada 

variable para que se lleve a cabo el procedimiento de evaluación. De aquí se 

podría partir para evaluar el funcionamiento de cada instrumento involucrado. 

La corrección hecha durante la simulación se debe a que , por ejemplo, cuando 

se calcula un compresor, al tomar la temperatura de descarga y obtener una 

eficiencia de compresión mayor del 80% o menor al 50% podría indicar a priori 

que la indicación es incorrecta. Esto podría ser más representativo si se 

tuvieran corridas continuas de las plantas o si se mantuviera la simulación 

continua en el cuarto de control del proceso, así podríamos detectar de 

inmediato, si hubo un cambio repentino en la variable, o si presenta variación 

paulatina con el tiempo, o si no registra cambios en el proceso, indicando que el 

instrumento ha dejado de funcionar correctamente. 

A continución se presenta el analisis de las variables utilizadas en la simulación 

del proceso. 
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Para tener la ubicación de los nombres de los instrumentos, se incluye en el 

apéndice C, los diagramas de instrumentación de las cuatro secciones del 

proceso, los cuales servirán de referencia para la localización de los 

instrumentos que aquí se mencionan. 

SECCION COMPRESOR AIRE PROCESO 

DATOS 
TEMPERATURA °C 

MEDICION 
BASE SIMULACION 
Y CALCULO 

% DIFERENCIA CALCULADA Y 
MEDICION 

DESCARGA 11  PASO ( Th1-28 ) 127 127 0 

SUCCION 22  PASO ( Th1-29 ) 37 37 0 

DESCARGA 22  PASO ( Th1-31 ) 167 175 + 4,8 

SUCCION 31  PASO ( Th1-32 ) 43 43 0 

DESCARGA 31  PASO ( Th1-34 ) 178 178 0 

SUCCION 42  PASO ( Th1-35 ) 45 45 0 

DESCARGA 42  PASO ( Th1-37 ) 220 220 0 

PRESION (KGICM2  al 
SUCCION 1"  PASO ( PI-8) -0.0493 -0.0493 0 

DESCARGA lE  PASO ( P1-9 ) 1.10 1.10 0 

DESCARGA 22  PASO ( P1-10 ) 4.0 4.3 +7.5 

DESCARGA 3E PASO ( P1-11 ) 13.0 12.0 -7.7 

DESCAGA 42  PASO ( P1-12 ) 36.0 35 -2.8 

FLUJOS ILSIHR1 
CONDENSADO 101-JC ( F1-112 ) 193068.00 193068 0 

SECCION DE REFORMACION Y ELIMINACION DE CO2  
BASE SIMULACION % DIFERENCIA CALCULADA Y 

DATOS MEDICION Y CALCULO MEDICION 
TEMPERATURA °C 
SALIDA 108-D ( T1-1-70 ) 356 356 

VAPOR A PROCESO ( T1-1-71 ) 365 365 

SALIDA REFORMADOR PRIMARIO 

(PROMEDIO) 803  803 

SALIDA SERPENTIN VAPOR/GAS 

( T1-1-74 ) 516  516 

AIRE PROCESO DESC, 42  PASO 101-J 

( T1-1-75 ) 222  222 

AIRE PRECALENTADO AL 103-D 

( TI-1-76 ) 521  521 
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Para tener la ubicación de los nombres de los instrumentos, se incluye en el 

apéndice C, los diagramas de instrumentación de las cuatro secciones del 

proceso, los cuales servirán de referencia para la localización de los 

instrumentos que aquí se mencionan. 

SECCION COMPRESOR AIRE PROCESO 

DATOS 
TEMPERATURA °C 

MEDICION 
BASE SIMULACION 
Y CALCULO 

% DIFERENCIA CALCULADA Y 
MEDICION 

DESCARGA 1«  PASO ( Th1-28 ) 127 127 0 

SUCCION 22  PASO ( Th1-29 ) 37 37 0 

DESCARGA 22  PASO ( Th1-31 ) 167 175 + 4.8 

SUCCION 31  PASO ( Th1-32 ) 43 43 0 

DESCARGA 3' PASO ( Th1-34 ) 178 178 0 

SUCCION 49  PASO ( Th1-35 ) 45 45 0 

DESCARGA 49  PASO ( Th1-37 ) 220 220 0 

PRESION (KO/CM2  al 
SUCCION l 	PASO ( PI-8) -0.0493 -0.0493 0 

DESCARGA 1«  PASO ( P1.9) 1.10 1.10 0 

DESCARGA 22  PASO ( P1.10) 4.0 4.3 +7,5 

DESCARGA 3« PASO ( P1-11 ) 13.0 12.0 -7.7 

DESCAGA 42  PASO ( PI-12 ) 36.0 35 -2.8 

FLUJOS ILB/HRI 
CONDENSADO 101-JC ( F1-112) 193068,00 193068 0 

SECCION DE REFORMACION Y ELIMINACION DE CO2 
BASE SIMULACION % DIFERENCIA CALCULADA Y 

DATOS MEDICION Y CALCULO MEDICION 
TEMPERATURA °C 
SALIDA 108-D ( T1-1-70 ) 356 356 0 

VAPOR A PROCESO ( TI-1 -71 ) 365 365 0 

SALIDA REFORMADOR PRIMARIO 

(PROMEDIO) 803  803 

SALIDA SERPENTIN VAPOR/GAS 

( TI-1-74 ) 516  516 

AIRE PROCESO DESC. 49  PASO 101-J 

( TI-1-75 ) 222  222 

AIRE PRECALENTADO AL 103-D 

( TI-1-76 ) 521  521 
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SALIDA 103-D ( TI-1.57) 963 987 +2.5 

ENTRADA 104-DA ( T1-1-82 ) 378 378 0 

SALIDA 104-DA ( TI-1.92) 446 446 0 

SALIDA 103-C ( TI-1-93 ) 322 341 +5.9 

SALIDA 104-C ( TI-1-94 ) 232 240 +3.5 

ENTRADA 104DB ( T1-1-95 ) 222 229 +3.2 

SALIDA DESOBRECALENTADOR 

( TI-1-108 ) 
178 183 +2.8 

SALIDA 105-C ( TI-1-114 ) 123 123 0 

SALIDA 106-C ( T1-1-107 ) 94 94 0 

SALIDA ABOSORBEDOR ( TI-1-109 ) 72 72 0 

ENTRADA 106-D ( TI-1-116 ) 303 304 +0.33 

SALIDA 108-D (T1.1-121 ) 340 340 0 

PRESION IKO/CM2  gi 
ENTRADA 101-B ( PI-5) 36.0 36.0 0 

VAPORA PROCESO ( PIC-13 ) 41.0 41.0 0 

ENTRADA 104-DA ( PR-32) 29.0 30.0 +3.5 

ENTRADA 106-D ( PIC-5 ) 25,5 26.0 +2.0 

FLUJOS ILBMOL/HRI 
GAS A PROCESO ( FRC-1 ) 3590.0 3560.0 -1.0 

VAPOR A PROCESO ( FRC-2 ) 13860.0 14150.0 +2.0 

AIREA PROCESO ( FRC-3 ) 5021.64 5124.0 +2.0 

SECCION CIRCUITO DE SINTESIS 
BASE SIMULACION % DIFERENCIA CALCULADA Y 

DATOS MEDICION o CALCULO MEDICION 
TEMPERATURA °C 
SALIDA 114-C ( Th1.51 ) 180 180 0 

SALIDA 115-C ( Th1-54 ) 34 34 0 

DESC. 121  PASO 103-J ( Th1-55 ) 134 134 0 

SUCC. 22  PASO 103-J ( Th1-59 ) 40 40 0 

SALIDA 136-C ( Th1-56 ) 94 94 0 

DESC. 22  PASO 103-J ( Th1-60 ) 134 134 0 

SALIDA 116-C ( Th1-62 ) 38 38 0 

SALIDA 129-C ( Th1-128 ) 7,0 15 +214 

DESC. 321  PASO 103-J ( Th1-64 ) 134 144 +7.5 

SALIDA 124-C ( ThW-110 ) 40 40 0 

SALIDA 140-C ( ThW-111 ) 23.0 23.0 0 

SALIDA 117-C ( ThW-112 ) 2.5 3.0 +20 

SALIDA 118-C ( ThW-113 ) -3.0 -3.0 0 

SALIDA 120-C ( ThW-115 ) -14.0 -14.0 0 

ENTRADA 119-C ( TI-1-139 ) -17,0 -6.0 -35 

SALIDA 119-C ( TI-1.140) -24.0 -24.0 0 

SUCCION 42  PASO ( Th1-65 ) 5.0 12.0 +40.0 
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DESCARGA 42  PASO ( Th1-66 ) 13.0 20 +54 

ENTRADA 105-D ( T1-1-123 ) 150 150 0 

SALIDA 105-D ( T1-1-124 ) 306 304 -0.4 

SALIDA 123-C ( Th1-72 ) 176 176 0 

SALIDA 121-C ( Th1-69 ) 43 40 -5.0 

SALIDA 139-C ( Th1-71 ) 21 20 -5.0 

SALIDA 125-C ( Th1-70 ) -23 -23 0 

PRESION KGICM2  a. 

SUCCION 11  PASO 103-J ( PRC-6 ) 25.0 25.0 0 

DESCARGA 11  PASO ( P1-62 ) 50 51 +2.0 

SUCCION 22  PASO ( P1-63 ) 50.0 51.0 +2.0 

DESCARGA 22  PASO ( PI-64) 95 96 +1.0 

SUCCION 31  PASO ( PI-65) 95 96 +1.0 

DESCARGA 31  PASO ( PI-66 ) 185 186 +0,5 

SUCCION 42  PASO ( PI-67 ) 181.0 182.0 +0.5 

DESCARGA 42  PASO ( P1-68 ) 190.0 191.0 +0,5 

SALIDA 105-D ( PI-69 ) 166.0 187.0 +0.5 

FLUJOS ( LBMOIJHR ) 
FIC-27 ( H2 DESULFURIZACION ) 136.0 0.0 

FIC-7 ( BARRIL DE BAJA 103-J) 17689.0 16395.0 -7.0 

FIC-8 ( BARRIL DE ALTA 103-J y 18475,0 16394.0 -11,0 

FIC-13 ( VENTEO CIRCUITO SINTESIS ) 1032.0 887.0 -14.0 

FR-15 ( ALIMENTACION AL REACTOR) 86480.0 81435.0 -6.0 

SECCION DE CONVECCION Y RADIACION REFORMADOR PRIMARIO 

DATOS 

TEMPERATURA ''C 
MEDICION 

BASE SIMULACION 

o CALCULO 

% DIFERENCIA CALCULADA Y 

MEDICION 

TEMP. Gas Combustible ( FR-24 ) 13.0 13.0 0 

Gas Combustible Precalentado ( Th1-38 ) 185,0 183.0 -1.0 

ZONA TRANSICION ( TI.1-9 al 21) 970.0 970.0 0 

DUCTO CALDERA AUXILIAR ( TI-1-7 ) 750.0 750.0 0 

SALIDA ZONA CALIENTE ( TI-1-5/6 ) 700/715 605 -13.0 

ENTRADA ZONA FRIA ( T1-1-3/4 ) 746/773 625 -18.0 

CHIMENEA (71.1-1/2) 303.0/335.0 324 -1.0 

ANALISIS ORSAT 

101.0 	101-BAUX 	101-13 	101-BAUX 

COMPO$ICIQN 	% MOL 	% MOL 	% MOL 	% MOL  
002 8.4 8,6 9.0 9.0 

CO 0.8 1,8 1,0 1.0 

02 0.2 0.2 3.8 3.8 

N2 90.6 89.4 86.2 86,2 

EXCESO DE AIRE % 3.44 8.22 18,52 18,52 
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FLUJOS 1 LBMOL/HR 

G.0 101-BAUX ( FI-45) 621.1 410.0 -34.0 

G.C. 101-6 TECHO ( FI-46 ) 2049.0 2100.0 +2.5 

G.C. 101-6 TUNEL ( F1-47 ) 134.0 0.00 0 

SECCION DE VAPOR DE 1500 PSI 
BASE % DIFERENCIA 

DATOS MEDICION SIMULACION o CALCULADA Y MEDICION 
CALCULO 

TEMPERATURA °C 

DEAEREADOR ( Th1-86 ) 112.0 112.0 0 

SALIDA 123-C ( TI-1-157) 290.0 290.0 0 

SALIDA 114-C ( T1-1-156 ) 287.0 287.0 0 

SALIDA SERPENTIN BFW ( T1-1-155 ) 284.0 284.0 0 

SALIDA 101-F ( TI-1-152 ) 314.0 314.0 0 

SALIDA SERPENTIN HS ( TABLERO 103-JT ) 475.0 475.0 0 

VAPOR DE EXTRACCION MS ( TABLERO 103-JT ) 365.0 372.0 +2.0 

PRESION KG/CM2  q 

101-F ( P1.86) 105.0 105.0 0 

VAPOR MS ( PIC-13 ) 40.0 41.5 +4.0 

EXHAUSTO 103-JT ( PI103 ) -0,888 -0.888 0 

FLUJOS ( LB/HR t 

DESCARGA 104-J'S ( FR-6 ) 793000.0 683000.0 -14.0 

SALIDA 101-F ( FR-23 ) 644280.0 669340.0 +3.4 

SALIDA 103-JC ( FI-123) 100000.0 100000.0 0 

MS IMPORTADO ( CALDERA PAQUETE) 127760.0 127760.0 0 
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VII. CONCLUSIONES 

Del balance de vapor reportado en la sección V podemos presentar la siguiente tabla: 

PRODUCCION DE VAPOR DE ALTA PRESION 	 = 670,000.00 Lb/hr. 

EXTRACCION DE VAPOR TURBINA 103-JT 	 = 570,000.00 Lb/hr. 

IMPORTACION DE VAPOR DE SERVICIOS AUXILIARES 	 = 127,750.00 Lb/hr 

VAPOR TOTAL ALIMENTADO AL CABEZAL DE MEDIA PRESION: 697,760.00 LbIhr. 

CONSUMO DE VAPOR DEL CABEZAL DE MEDIA: 

VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO 	  = 255,507.00 Lb/hr. 

TURBINAS MS-LS 	  = 55,066.00 Lb/11r. 

VAPOR AL CONDENSADOR DE SUPERFICIE 101-JC 	 = 176,212.00 Lb/hr. 

VAPOR AL COMPRESOR 105-J 	  = 118,943.00 Lb/hr. 

VAPOR A TURBINAS DE SERVICIOS AUXILIARES 	 = 	31,586.00 Lb/hr. 

VAPOR TOTAL CONSUMIDO 	  = 637,314.00 LbIhr. 

DIFERENCIA DE VAPOR ALIMENTADO - CONSUMIDO EN EL CABEZAL DE MEDIA PRESION. 

( 697,760.00 637314.00 = 60,436.00 Lb/hr. ) 

EQUIVALENTE A 27.60 T1hr. 

Lo anterior representa (si se estuvieran produciendo estas 27.5 T/hr de vapor) que es una energía desperdiciada en alguna 

parte del proceso, para determinar donde, se propone realizar un estudio posterior. 

ANALISIS COMPARATIVO DEL HORNO Y LA SECCION DE CONVECCION DEL REFORMADOR PRIMARIO, 

Producción (19.08.91 ), 1373 MTPD. MMBTU/HR ( LHV) OPERACION MMBTU/HR ( LHV ) PISENO 

Reformador: 

Calor zona radiación Incluyendo ralser 338.00 333.53 

Precalentamiento carga combinada 53.00 49.37 

Calentamiento aire proceso 21.00 20.6 

Vapor sobrecalentado 168,00 182.1 

Caldera Auxiliar 87.00 93.3 

Serpentín BFW 65.00 58,7 

Gas combustible 2.0 2.5 

Calor total absorbido en el Reformador 734.00 740.1 

Calor total liberado 882.00 831.6 

Eficiencia 83.22% 89.0% 

Temperatura chimenea °C 325.00 190.00 
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1. Se encontró que la diferencia entre el vapor de media presión ( 40 kg/cm' ) 

alimentado al cabezal es de 27.5 Ton/hr, lo que puede ser atribuible a: 

• Fugas de vapor. 

• Bajas eficiencias en las turbinas. 

• Mal funcionamiento de trampas de vapor de MS --> LS o HS —> MS. 

• Verificar lectura de vapor reportada por servicios auxiliares. 

• Mal estado del aislamiento de las líneas de vapor. 

2. Baja eficiencia en el horno del reformador primario. 

• Baja Transferencia de calor en algunos de los serpentines. 

• Pérdidas de calor por las paredes del horno. 

Considerando el costo actual del gas natural en 2.00 $/MMBTU, el tiempo en 

operación de la planta de 330 días: 

Se tiene un costo aproximado anual por pérdidas de energía de 2.00 MM$. 

3. Discrepancia de los registros proporcionados por el proceso contra los 

usados en la simulación. 

• En la sección de compresión de aire a proceso la gran mayoría de los 

indicadores de temperatura de entrada y salida a cada paso del 

compresor son termómetros de campo los cuales son muy susceptibles a 

descalibración, por lo que se recomienda: 

• Tomar lecturas comparativas con termómetros nuevos calibrados para 

verificación de los ya instalados . 

• Cambiarlos colocando en su lugar termopares y registrar ya sea 

localmente o en el cuarto de control las indicaciones. 

Todo esto con el objetivo de llevar un seguimiento mas representativo del 

comportamiento del compresor, debe tomarse en cuenta de 1 o 2 grados 

centígrados equivalen a una perdida o ganancia de 1 a 3 puntos porcentuales 

en la eficiencia del equipo, por lo que se considera muy importante tener 

estas temperaturas como referencias confiables. 
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• A los manómetros se recomienda cambiarlos por los nuevos electrónicos 

ya que tanto su lectura como su mecanismo es más exacta que los 

analógicos existentes. 

• Las mediciones de temperaturas de las camas como la salida del 

reformador secundario no son confiables resultando ser en realidad más 

altas que las reportadas, 

• Circuito de Síntesis. 

• Con respecto a las temperaturas se encontraron variaciones por lo 

regular en Thl's y ThW's los cuales como en la sección de reformación 

se sugiere su cambio por instrumentos más confiables para realizar la 

evaluación del proceso. 

• Las presiones también presentan la misma anomalía, su escala y su 

funcionamiento 

Las mediciones de flujo, F IC-7/8 ( barril de baja y alta ), FIC-13 ( venteo 

del circuito de síntesis ), FR-15 ( descarga del cuarto paso del 

compresor de síntesis ) no resultan ser confiables, cabe hacer notar que 

estas desviaciones son mayores del 2% tolerable para este tipo de 

instrumentos. 

• Sección de convección y radiación del reformador primario. 

• Se tuvo problemas para ajustar lo más cercano posible los datos a los 

reportados, a un balance total de la sección. 

Se tomó como fijas las temperaturas de salida del ducto del reformador 

primario, el ducto de la caldera auxiliar y la temperatura promedio de los 

gases que van a la chimenea. 

El flújo de gas combustible se tuvo que disminuir ya que al quemarlo 

todo representaba una temperatura muy alta en los gases que van a la 

chimenea, por lo que se eligió incrementar el exceso de aire a un 

máximo que correspondiera a las temperaturas antes mencionadas, por 

lo que el análisis orsat reportado por el laboratorio tampoco resultó 

confiable. 



• Sistema de generación de vapor. 

Se recomienda que los dispositivos de indicación de temperaturas en 

los tableros sean actualizados, ya que representan los datos necesarios 

para la evaluación de la turbina del compresor de síntesis. 

En lo que respecta a los flujos, el de agua alimentación al tambor de 

vapor 101-F resultó 14% menor que el reportado, en cambio el flujo de 

vapor de alta presión salida del mismo resultó ser 3.4% mayor que el 

reportado. 

Los flujos de condensado de vapor de la turbina 103-JT así como el flujo 

de vapor reportado por servicios auxiliares se tomaron como base. 

Tomando la eficiencia calculada del horno del reformador de 83.22% y un 

total de 734.00 MMBTU/HR absorbidas podemos realizar un balance 

económico aproximado de las ineficiencias y pérdidas energéticas 

encontradas en este estudio. 

ABSORBIDAS 	LIBERADOS 	 % EFICIENCIA 

MMBTU/HR 	 MMBTU/HR 	 HORNO 

734.00 	 882.00 	 83.22 

734.00 	 824.00 	 89.00 

DIFERENCIA 	58.00 	 -6.78 

Considerando el costo actual del gas natural como 2.00 $/MMBTU, 

Costo anual por pérdidas en el horno 	= 0.92 MM$ 

Costo anual por pérdidas de vapor cabezal "MS" 	= 1.08 MM$ 

	 Total = 2.00 MM$ 
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APENDICE A. 

MODELO DE OPTIMIZACION DEL REFORMADOR PRIMARIO 

Las ecuaciones que comprenden el modelo de optimización del reformador primario, 

están formados por tres grupos: 1) la función objetivo declarada con MIN= 	; 2) las 

ecuaciones de restricciones declaradas como ...=0, o bien relaciones de desigualdad; y 

3) ecuaciones auxiliares para calcular las cantidades necesarias en las ecuaciones 

anteriores. 

Para ayudar a la convergencia, las fracciones mol calculadas por el modelo se 

multiplicaron por 1000, con lo cual se incrementa la sensibilidad de la función objetivo y 

de las restricciones que pueden ser manejados con mayor propiedad por GINO. 

Función Objetivo 

MIN=(YC1-81.0)^2+(YH2-724.5 )^2+(YCO - 89.50 )^2 + (YCO2 -100.00 )^2+(YN2 -5.0)"2; 

RESTRICCIONES 
NOCIXO“«....00,1«~~001. 

YC1-1000*NC1/NT=0 

YH2-1000*NH2/NT=0 

YCO-1000*NCO/NT=0 

YCO2-1000*NCO2/NT=0 

YN2-1000*NN2/NT=0 

E1>0 

E1<NIC1 

E5>0 

E5<C+E1  

DESCRIPCION  

Fracción mol de metano a la salida 101-B 

Fracción mol de hidrógeno 

Fracción mol de Monoxido de Carbono 

Fracción mol de Dioxido de Carbono 

Fracción mol de Nitrógeno 

Conversión de la ecuación (1) 

Conversión de la ecuación (5) 
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ECUACIONES AUXILIARES 	 DESCRIPCION 

NIC1 =3296 	 Moles iniciales de Metano 

NIH2=83 	 Moles iniciales de Hidrógeno 

NIC2=319 	 Moles iniciales de Etano 

NIC3=21 	 Moles iniciales de Propano 

NIC4=2 	 Moles iniciales de Butano 

NIN2=77 	 Moles iniciales de N2 

N1H20=14150.6 	 Moles de vapor alimentadas 

B=NIH2+(5*NIC2+7*NIC3+9*NIC4) 

C=NIC0+(2*NIC2+3*NIC3+4*NIC4) 

NC1=NIC1-E1 	 Moles de metano a la salida 

NH2=B+3*E1+E5 	 Moles de hidrógeno a la salida 

NCO=C+E1-E5 	 Moles de Monoxido a la salida 

NCO2=E5 	 Moles de Dioxido a la salida 

NN2=NIN2 	 Moles de Nitrógeno a la salida 

NH20=N1H2O-C-E1-E5 	 Moles de vapor a la salida 

NT=NC1+NH2+NCO+NCO2+NN2 	Moles totales base seca a la salida 

NST=NH2O+NC1+NH2+NCO+NCO2+NN2 	Moles totales bh' a la salida 

YS1=NC1/NST 	 Fracción bh de metano a la salida 

YS2=NH2/NST 	 Fracción bh de Hidrógeno a la salida 

YS3=NCO/NST 	 Fracción bh de CO a la salida 

YS4=NCO2/NST 	 Fracción bh de CO2 a la salida 

YS5=NN2/NST 	 Fracción bh de N2 a la salida 

YS6=NH2O/NST 	 Fracción bh de agua a la salida 

bh=base humeda. 
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YE1=YC1/1000 

YE2=YH2/1000 

YE3=YCO/1000 

YE4=YCO2/1000 

YE5=YN2/1000  

 

    

Comentarios: 

• El valor de la función objetivo es el ERROR que hay entre la fracción MOL (base 

seca) calculada por este modelo y la reportada por el laboratorio. 

• Los valores de las fracciones mol de cada componente que aparecen en la solución 

en primer término fueron multiplicadas por 1000 para que los parámetros calculados 

se encontraran más cercanos a los reportados por el laboratorio. 

• Se acondicionó el modelo para que se sustituyeran las moles iniciales de cada 

componente de la alimentación al reformador primario, además de los datos de 

fracción mol reportadas. 

• Los valores de las fracción mol en base húmeda encontrados se utilizan para el 

calculo del reformador secundario. 

SOLUCION DEL MODELO 

Valor de la Función Objetivo : = 345.056066 

VARIABLE VALOR 
	

DESCRIPCION 

El 
	

2243.38 

E5 
	

1583.48 

YC1 
	

73,92 Fracción Mol de Metano x 1000 

YH2 
	

713.31 Fracción Mol de Hidrógeno x 1000 
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YCO 

YCO2 

YN2 

YE1 

YE2 

YE3 

YE4 

YE5 

NH2O 

NC1 

NH2 

NCO 

NCO2 

NN2 

NT 

NST 

YS1 

YS2 

YS3 

YS4 

YS5 

YS6 

B 

96.13 Fracción Mol de Monoxido x 1000 

111,21 Fracción Mol de Dioxido x 1000 

5.40 Fracción Mol de Nitrógeno x 1000 

.074 Fracción Metano base seca 

.713 Hidrógeno 

.096 Monoxido 

.111 Dioxido 

.005 Nitrógeno 

9614,73 Moles de agua a la salida 

1052.61 Moles de Metano a la salida 

10156.62 Moles de Hidrógeno a la salida 

1368.89 Moles de Monoxido a la salida 

1583.48 Moles de Dioxido a la salida 

77.00 Moles de Nitrógeno a la salida 

14238.63 Moles totales base seca salida 

23853.36 Moles totales a la salida base húmeda 

.044 Fracción Metano base húmeda 

.426 Hidrógeno 

,057 Monoxido 

.066 Dioxido 

.003 Nitrógeno 

.403 Agua 

1843.00 

709.00 
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APENDICE B. 

MODELO DE OPTIMIZACION DEL REFORMADOR SECUNDARIO. 

Función Objetivo 

MIN=(YN2-217.7)^2+(YH2-586,7)^2+(YCO-115.4)"24-(YCO2-79.1)"2+(YCH4-1.1)^2 

RESTRICCIONES 	 DESCRIPCION 

YN2-NN2/13=0 	 Fracción mol de nitrógeno a la salida del 103-

D 

YH2-NH2/6=0 	 Fracción mol de hidrogeno 

YCO-NC0/8=0 	 Fracción mol de monoxido de carbono 

YCO2-NCO2/8=0 	 Fracción mol de dioxido de carbono 

YCH4-NCH4/E3=0 	 Fracción mol de metano 

E7>0 	 Conversión ecuación (22) 

E7<N°c02 

E8>0 	 Conversión ecuación (23) 

E8<N°cH4 - E7 

ECUACIONES AUXILIARES 	 DESCRIPCION 

NIN2=4055 	 Moles iniciales de nitrógeno 

NIH2=10157 	 Moles iniciales de hidrogeno 

NIC0=1369 	 Moles iniciales de monoxido 

NICO2=2112 	 Moles iniciales de dioxido 

NICH4=524 	 Moles iniciales de metano 

NI02=1058 	 Moles iniciales de oxigeno 

NIH20=10710 	 Moles iniciales de vapor 
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B=(Z+2E7+3E8)/100 

Z=NIN2+NIH2+NICO+NICO2+NICH4 

NCH4 = NICH4 - E6 - E7 - E8 	Moles de metano a la salida 

NH2 = NIH2 + 2•E7 + 3.E8 	 Moles de hidrogeno a la salida 

NCO = NICO + 2,E7 + E8 	 Moles de monoxido a la salida 

NCO2 = NICO2 + E6 - E7 	 Moles de dioxido a la salida 

NN2 = NIN2 	 Moles de nitrogeno a la salida 

NO2 = N102 - 2•E6 	 Moles de oxigeno a la salida 

NH2O = NIH2O + 2E6 - E8 	 Moles de agua a la salida 

BS=NN2+NH2+NCO+NCO2+NCH4 	Moles totales base seca 

BH=NN2+NH2+NCO+NCO2+NCH4+NH20 Moles totales base húmeda 

YSN2=NN2/BS 	 Fracción mol nitrogeno base seca 

YSH2=NH2/BS 	 Fracción mol hidrogeno 

YSCO=NCO/BS 	 Fracción mol monoxido 

YSCO2=NCO2/BS 	 Fracción mol dioxido 

YSCH4=NCH4/BS 	 Fracción mol metano 

YHN2=NN2/BH 	 Fracción mol nitrogeno base húmeda 

YHH2=NH2/BH 	 Fracción mol hidrogeno 

YHCO=NCO/BH 	 Fracción mol monoxido 

YHCO2=NCO2/BH 	 Fracción mol dioxido 

YHCH4=NCH4/BH 	 Fracción mol metano 

YHH2O=NH2O/BH 	 Fracción mol agua  

Comentarios: 

• Las fracciones Mol calculadas se emplean para el cálculo del Mutador de alta 

temperatura en la simulación. 
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• Aquí también se empleo el factor de 1000 en las fracciones mol de salida reportadas 

por el laboratorio, para disminuir el error en la función objetivo. 

• El flujo de gas de proceso se aumento debido a que con el flujo que indicaba FRC-1, 

el modelo reportaba a la salida del reformador secundario 0.0; se tomo el criterio de 

que la salida de este reactor seria la reportada por el laboratorio (0.011). 

SOLUCION DEL MODELO 

Valor de la función objetivo: = 	153.458001 

MeV. 	vvmmvonwre,rwrrnonvnwrmnIvrwrrewmorcreemv•Ve.vdwon nvr.v.w. mv,rorn,wornwrrnwesvomm 

VARIABLE 	VALOR 	DESCRIPCION 

YN2 	 210.399282 Fracción mol N2 calculada x 1000 

YH2 	 581.795753 Fracción mol H2 calculada x 1000 

YCO 	 120.633008 Fracción mol CO calculada x 1000 

YCO2 	 86.080069 Fracción mol CO2  calculada x 1000 

YCH4 	 1.091886 Fracción mol CH4  calculada x 1000 

B 	 19.272879 

Z 	 18217.000000 

E7 	 452.989212 Conversión ecuación 

E8 	 49.966995 Conversión ecuación 

NIN2 	 4055.000000 Moles iniciales 

NIH2 	 10157.000000 

NICO 	 1369.000000 

NICO2 	 2112.000000 

NICH4 	 524.000000 

NN2 	 4055.000009 Moles finales 
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NH2 	 11212.879435 

NCO 	 2324.945425 

NCO2 	 1659.010791 

NCH4 	 21.043793 

NH2O 	 10660.033005 

NIH2O 	 10710.000000 	Moles iniciales 

BS 	 19272.879453 	Moles totales base seca 

BH 	 29932.912459 	Moles totales base húmeda 

YSN2 	 .210399 	Fracción Mol base seca 

YSH2 	 .581796 

YSCO 	 .120633 

YSCO2 	 .086080 

YSCH4 	 .001092 

YHN2 	 .135470 	Fracción Mol base húmeda 

YHH2 	 .374600 

YHCO 	 .077672 

YHCO2 	 .055424 

YHCH4 	 .000703 

YHH20Gmm 	 .356131 
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APENDICE C 

DIAGRAMAS DE DISEÑO DE LAS CUATRO SECCIONES 
DEL PROCESO 
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APENDICE C 

DIAGRAMAS DE DISEÑO DE LAS CUATRO SECCIONES 
DEL PROCESO 
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COMPRESOR AIRE DE PROCESO 

DIAGRAMA DE FLUJO 

TRABAJO TOTAL DESARROLLADO = 13801 Hp 

10143 
. 	 13A 

-- 29 

10I-J1 

W 
9A 

W 
10I-J2 

-j-75 	130-JC 	 43 .-3604 74" 
129-JC 

O .--10 

127 

37 
29 

131-JC 

:178  

.13 
75 

O 

2/ 

-- 

O ...IQ 

185 

SA 	 

Temerazure 

Premwe 

Sem dury 

Pormr 11.91 

tisal V:Ay 

Pore• (HP! 
45 
185 

222 AIRCOIL 	 521 

111. 	  
101-J4 

210
509 

O =73 
W .-4201 TESIS MAESTRIA INC CLMAICA (PROCESOS1 

PEMOGPETROOL/MICA 
COMPLEJO PETR00K:WVO0 005OLEACA005 
PLANTA AMONIACO 1311.0 MTPO 
SA1J•NCE COMPRESOR AIRE PROCESO 

ELPSORO: SALVADOR VINAV vADiLLO 



TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 COMPRESOR AIRE DE PROCESO 
PLANTA DE AMONIACO 4 
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

1A 
VAPOR 

8A 
LIQUIDO 

9A 
VAPOR 

2A 
LIQUIDO 

3A 
VAPOR 

4A 
LIQUIDO 

5A 
VAPOR 

6A 
VAPOR 

7A 
VAPOR 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
N2 3977.51 0.00 3977.51 0.00 3977.51 0.01 3977.50 0.00 3977.50 
AR 50.99 0.00 50.99 0.00 50.99 0.00 50.99 0.00 50.99 
02 1058.00 0.00 1058.00 0.00 1058.00 0.00 1058.00 0.00 1058.00 
H2O 172.29 7.48 164.81 79.93 84.88 46.74 38.13 561.76 599.89 

Flujo Total 	LBMOL/HR 5258.79 7.48 5251.31 79.93 5171.37 46.75 5124.62 551.76 5685.38 
Flujo Total 	LB/HR 150419.00 134.83 150285.00 1440.03 148845.00 842.35 148002.00 10120.26 158123.00 
Temperatura C 30.00 37.02 37.02 43.00 43.00 45.00 45.00 352.00 221.87 
Presión 	KG/SQCM 0.99 2.04 2.04 5.35 5.35 13.00 13.00 39.78 35.80 
Fracc. Vapor 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 
Fracc. Liquida 0.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 
PM Promedio 28.60 18.02 28.62 18.02 28.78 18.02 28.88 18.02 27.81 
*** TOTAL SECA 
Mol Fracc. 
N2 0.782 0.782 0.747 0.782 0.748 0.782 0.782 
AR 0.010 0.010 0.011 0.010 0.011 0.010 0.010 
02 0.208 0.208 0.242 0.208 0.241 0.208 0.208 

1NG. SALVADOR VINAY VADILLO 	 62 	 TO1A. WK1 
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SECCION DE REFORMACION Y ELIMINACION DE CO2 
DIAGRAMA DE FLUJO 

xo.e 
--o— 

102/C 

O 
/.] /ea 

ir 

thl 

%dm. 047/75/2CY. 
no" Imehorr,.; 

do 	P.:mar 1.7 

se LoES7.4 

,/../471/ M YACS c/e/W 	14////r 

4w, rarru... 



—a* 

upe 
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TESIS 
	

BALANCE DE MATERIALES 	 REFORMACION Y 
PLANTA DE AMONIACO 4 

	
ELIMINACION DE CO2 

COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

GAS 
VAPOR 

VAPOR 
VAPOR 

lA 
VAPOR 

AIRE 
VAPOR 

2B 
VAPOR 

3B 
VAPOR 

QUENCH 
LIQUIDO 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H2 77.96 0.00 9324.78 0.00 10449.63 11936.16 0.00 
N2 72.52 0.00 72.62 3977.51 4050.13 4050.13 0.00 
CH4 3089.01 0.00 1084.48 0.00 19.52 19.52 0.00 
AR 0.00 0.00 0.00 50.99 50.99 50.99 0.00 
CO 0.00 0.00 1085_69 0.00 2104.67 518.14 0.00 
CO2 0.00 0.00 1583.50 0.00 1529.48 3115.01 0.00 
02 0.00 0.00 0.00 1058.00 0.00 0.00 0.00 
C2H6 298.68 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
C3H8 19.58 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
IC4H10 2.14 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H2O 0.00 14150.60 9897.91 600.00 11502.97 10016.44 249.65 

Flujo Total 	LBMOL/HR 3560.00 14150.60 23048.98 5685.50 29807.39 29807.39 249.65 
Flujo Total 	LB/HR 61716.78 254927.00 316644.00 158125.00 474769.00 474759.00 4497.56 
Temperatura C 356.00 365.00 820.00 222.00 987.00 445.00 117.80 
Presión 	KG/SQCM 37_20 41.33 34.61 36.16 31.51 27.79 116.13 
Fracc. Vapor 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Fracc. Liquida 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
PM Promedio 17.34 18.02 13.74 27.81 15.93 15.93 18.02 
*** TOTAL SECO *** 
Fracc. Mol 
H2 0.022 0.709 0.000 0.571 0.503 
N2 0.020 0.006 0.782 0.221 0.205 
CH4 0.868 0.082 0.000 0.001 0.001 
AR 0.000 0.000 0.010 0.003 0.003 
CO 0.000 0.083 0.000 0.115 0.031 
CO2 0.000 0.120 0.000 0.089 0.157 
02 0.000 0.000 0.208 0.000 0.000 
C2H6 0.084 0.000 0.000 0.000 0.000 
C3H8 0.006 0.000 0.000 0.000 0.000 
IC4H10 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000 
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TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 REFORMACION Y 
PLANTA DE AMONIACO 4 	 ELIMINACION DE CO2  
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

4B 
VAPOR 

5B 
VAPOR 

6B 
LIQUIDO 

7B 
VAPOR 

8B 
LIQUIDO 

9B 
VAPOR 

1C 
LIQUIDO 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H2 12501.75 12501.48 0.34 12501.45 0.03 12501.45 0.00 
N2 4050.13 4050.05 0.10 4050.05 0.01 4050.04 0.00 
CH4 19.52 19.52 0.00 19.52 0.00 19.52 0.00 
AR 50.99 50.98 0.01 50.98 0.00 50.98 0.00 
CO 52.54 52.54 0.00 52.54 0.00 52.54 0.00 
CO2 3681.50 3680.18 1.73 3680.00 0.18 3679.96 0.04 
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
C2H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
C3H8 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
IC4H10 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H2O 9700.50 2000.08 9340.21 669.50 1330.58 272.46 397.04 

Flujo Total 	LBMOL/HR 30057.04 22354.83 9342.38 21024.03 1330.79 20626.95 397.08 
Flujo Total 	LB/HR 479266.00 340475.00 168346.00 316496.00 23979.02 309341.00 71 54.58 
Temperatura C 250.48 124.00 124.00 94.00 94.00 72.00 72.00 
Presión 	KG/SQCM 26.66 26.35 26.35 26.35 26.35 25.04 26.04 
Fracc. Vapor 1.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 0.00 
Fracc. Liquida 0.00 0.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 
PM Promedio 15.95 15.23 18.02 15.05 18.02 15.00 18.02 
*** TOTAL SECO *** 
Fracc. Mol 
H2 0_614 0.614 0.155 0.614 0.117 0.614 0.091 
N2 0.199 0.199 0.046 0.199 0.031 0.199 0.022 
CH4 0.001 0.001 0.001 0.001 0.001 0.001 0.001 
AR 0.003 0.003 0.004 0.003 0.004 0.003 0.003 
CO 0.003 0.003 0.000 0.003 0.000 0.003 0.000 
CO2 0.181 0.181 0.794 0.181 0.847 0.181 0.882 
02 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
C2H6 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
C3H8 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
IC4H10 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
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TESIS 
	

BALANCE DE MATERIALES 	 REFORMACION Y 
PLANTA DE AMONIACO 4 

	
ELIMINACION DE CO2 

COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

2C 
VAPOR 

3C 
MEZCLA 

4C 
VAPOR 

5C 
LIQUIDO 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H2 0.00 12501.45 12199_55 0.28 
N2 0.00 4050.04 4050.04 0.08 
CH4 0.00 19.52 108.13 0.00 
AR 0.00 50.98 50.98 0.01 
CO 0.00 52.54 0.00 0.00 
CO2 3643.89 36.07 0.00 1.42 
02 0.00 0.00 0.00 0.00 
C2H6 0.00 0.00 0.00 0.00 
C3H8 0.00 0.00 0.00 0.00 
IC4H10 0.00 0.00 0.00 0.00 
H20 0.00 272.46 397.14 7700.43 

Flujo Total 	LBMOL/HR 3643.89 16983.06 16805.84 7702.22 
Flujo Total 	LB/HR 160367.00 148975.00 148975_00 138791.00 
Temperatura C 72.00 72.00 340.00 124.00 
Presión 	KG/SQCM 26.04 26.04 25.73 26_35 
Fracc. Vapor 1.00 1.00 1.00 0_00 
Fracc. Liquida 0.00 0.00 0_00 1.00 
PM Promedio 44.01 8.77 8_86 18.02 
*** TOTAL SECO *** 
Fracs. Mol 
H2 0.000 0.748 0.743 0.155 
N2 0.000 0.242 0.247 0.046 
CH4 0.000 0.001 0.007 0.001 
AR 0.000 0.003 0.003 0.004 
CO 0.000 0.003 0.000 0.000 
CO2 1.000 0.002 0.000 0.794 
02 0.000 0.000 0.000 0.000 
C2H6 0.000 0.000 0.000 0.000 
C3H8 0.000 0.000 0.000 0.000 
IC4H10 0.000 0.000 0.000 0.000 
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APENDICE F 

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA SECCION DE 
SINTESIS 
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SECCION DE SINTESIS 

DIAGRAMA DE FLUJO 
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TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 CIRCUITO DE SINTESIS 
PLANTA DE AMONIACO 4 
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

1 
VAPOR 

14 
LIQUIDO 

4 
VAPOR 

8 
VAPOR 

15 
LIQUIDO 

12 
VAPOR 

13 
LIQUIDO 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H2 12199.36 0.00 12199.36 12199.36 0.00 12199.36 0.00 
N2 4050.21 0.00 4050.21 4050.21 0.00 4050.21 0.00 
CH4 107.56 0.00 107.56 107.56 0.00 107.56 0.00 
AR 50.42 0.00 50.42 50.42 0.00 50.42 0.00 
H2O 398.30 366.28 32.02 23.96 8.06 3.40 20.56 
NH3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Flujo Total 	LBMOL/HR 16805.84 366.28 16439.56 16431.50 8.06 16410.94 20.56 
Flujo Total 	LB/HR 148968.00 6598.58 142369.00 142224.00 145.28 141854.00 370.31 
Temperatura C 340.00 34.00 34.00 40.00 40.00 15.00 15.00 
Presión 	KG/SQCM 25.73 25.43 25.43 51.54 51.54 96.85 96.85 
Fracc. Vapor 1.00 0.00 1.00 1.00 0.00 1.00 0.00 
Fracc. liquida 0.00 1.00 0.00 0.00 1.00 0.00 1.00 
PM. Promedio 8.86 18.02 8.66 8.66 18.02 8.64 18.02 
*** TOTAL SECA *** 
Fracc. Mol 
H2 0.744 0.767 0.744 0.744 0.768 0.744 0.787 
N2 0.247 0.158 0.247 0.247 0.161 0.247 0.135 
CH4 0.007 0.036 0.007 0.007 0.035 0.007 0.034 
AR 0.003 0.038 0.003 0.003 0.036 0.003 0.043 
NH3 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 

ING. SALVADOR VINAY VADILLO 	 70 	 T041A.WK1 



TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 CIRCUITO DE SINTESIS 
PLANTA DE AMONIACO 4 
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

23 
VAPOR 

49 
VAPOR 

50 
LIQUIDO 

34 
VAPOR 

47 
VAPOR 

41 
VAPOR 

53 
LIQUIDO 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H2 17781.98 55090.24 0.10 43809.23 325.83 592.42 0.00 
N2 5665.25 17550.31 1.20 13790.36 102.57 185.47 0.02 
CH4 1614.61 4999.55 2.69 4999.47 37.18 57.56 0.05 
AR 754.01 2334.54 1.45 2334.50 17.36 31.54 0.03 
H2O 1.10 0.01 3.40 0.01 0.00 0.00 0.00 
NH3 2849.05 1495.72 7330.92 9015.61 67.05 17.30 104.61 

Flujo Total 	LBMOL/HR 28666.00 81470.36 7339.76 73949.17 550.00 895.29 104.71 
Flujo Total 	LB/HR 299114.00 801640.00 125046.00 801635.00 5962.19 9056.36 1783.99 
Temperatura C 40.00 -24.00 -24.00 306.85 40.00 25.70 -22.80 
Presión 	KG/SQCM 184.41 182.08 182.08 187.76 186.08 185.45 185.59 
Fracc. Vapor 1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Fracc. liquida 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
PM. Promedio 10.43 9.84 17.04 10.84 10.84 10.12 17.04 
"** TOTAL SECA *** 
Fracc. Mol 
H2 0.620 0.676 0.000 0.592 0.592 0.662 0.000 
N2 0.198 0.215 0.000 0.186 0.186 0.208 0.000 
CH4 0.056 0.061 0.000 0.068 0.068 0.075 0.000 
AR 0.026 0.029 0.000 0.032 0.032 0.035 0.000 
NH3 0.099 0.018 0.999 0.122 0.122 0.019 0.999 
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APENDICE G 

RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL HORNO DEL 
REFORMADOR PRIMARIO 
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TESIS MAESTRIA ING. OUIMICA (PROCESOS) 

PEMEX-PETROOUIMICA 
COMPLEJO PETROOUIMICO COSOLEACACUE 
PLANTA 84 AMONIACO 1360 MTPD 
HORNO DE CONVECCION Y RADIACION REFORMADOR PRIMARIO 

ELABORO: SALVADOR VINAY VADILLO 

HORNO DE CONVECCION Y RADIACION DEL REFORMADOR PRIMARIO 

DIAGRAMA DE FLUJO 



TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 SECCION DE CONVECCION Y RADIACION DEL 
PLANTA DE AMONIACO 4 	 REFORMADOR PRIMARIO 
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

GCC 
VAPOR 

AIREC 
MEZCLA 

•1A 
VAPOR 

GCB 
VAPOR 

AIREB 
MEZCLA 

2A 
VAPOR 

10 
VAPOR 

Flujo Molar LBMOL/HR 
N2 24.36 19571.78 19596.14 4.76 3823.73 3828.48 23424.62 
CH4 1880.55 0.00 0.00 367.16 0.00 0.00 0.00 
AR 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO 0.00 0.00 228.52 0.00 0.00 44.62 273.14 
CO2 0.00 0.00 2056.70 0.00 0.00 401.55 2458.24 
02 0.00 5204.12 852.73 0.00 1016.73 167.17 1019.90 
C2H6 181.86 0.00 0.00 35.51 0.00 0.00 0.00 
C3H8 11.97 0.00 0.00 2.34 0.00 0.00 0.00 
IC4H10 1.26 0.00 0.00 0.25 0.00 0.00 0.00 
H2O 0.00 1428.12 5788.98 0.00 279.01 1130.42 6919.40 

Flujo Total 	LBMOL/HR 2100.00 26204.01 28523.06 410.00 5119.46 5572.23 34095.29 
Flujo Total 	LB/FE 36921.16 740527.00 777448.00 7208.42 144676.00 151885.00 929333.00 
Temperatura C 13.00 35.00 980.00 13.00 35.00 750.00 350.65 
Presión 	KG/SQCM 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03 
Fracc. Vapor 1.00 0.99 1.00 1.00 0.99 1.00 1.00 
Fracc. liquida 0.00 0.01 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00 
PM Promedio 17.58 28.26 27.26 17.58 28.26 27.25 27.26 
**,, Total Seca **. 
Fracc. Mol 
N2 0.012 0.790 0.862 0.012 0.790 0.862 0.862 
CH4 0.896 0.000 0.000 0.896 0.000 0.000 0.000 
AR 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
CO 0.000 0.000 0.010 0.000 0.000 0.010 0.010 
CO2 0.000 0.000 0.090 0.000 0.000 0.090 0.090 
02 0.000 0.210 0.038 0.000 0.210 0.038 0.038 
C2H6 0.087 0.000 0.000 0.087 0.000 0.000 0.000 
C3H8 0.006 0.000 0.000 0.006 0.000 0.000 0.000 
IC4H10 0.001 0.000 0.000 0.001 0.000 0.000 0.000 
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APENDICE H 

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA SECCION DE 
VAPOR DE 1500Psig 
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SECCION DE VAPOR DE 1500 PSIG. 

DIAGRAMA DE FLUJO 
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SECCION DE VAPOR DE 1500 PSI 

ELABORO: SALVADOR VINAY VADILLO 

1Á 



TESIS 	 BALANCE DE MATERIALES 	 SECCION DE GENERACION 
PLANTA DE AMONIACO 4 	 VAPOR 1500 PSI 
COSOLEACAQUE 

Corriente 
Fase 

lA 
LIQUIDA 

2A 
LIQUIDA 

3A 
LIQUIDA 

4A 
VAPOR 

5A 
LIQUIDA 

6A 
VAPOR 

7A 
VAPOR 

Flujo Molar 	LBMOL/HR 
H20 37912.26 21537.27 5610.35 37154.02 758.25 37190.55 31639.81 

Flujo Masa 	LB/HR 
H2O 683000.00 388000.00 101072.00 669340.00 13660.00 670000.00 570000.00 

Flujo Total 	LBMOL/HR 37912.26 21537.27 5610.35 37154.02 758.25 37190.65 31539.81 
Flujo Total 	LB/HR 683000.00 388000.00 101072.00 669340.00 13560.00 670000.00 570000.00 
Flujo total 	CUFT/HR 11462.78 6511.80 1696.29 319793.00 321.25 320109.00 607318.00 
Temperatura C 112.00 112.00 112.00 475.00 314.13 475.00 371.30 
Presión 	KG/SQCM 111.00 111.00 111.00 106.42 106.42 106.42 42.50 
Fracc. Vapor 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 1.00 1.00 
Fracc. Liquida 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 0.00 0.00 
PM Promedio 18.02 18.02 18.02 18.02 18.02 18.02 18.02 
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