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GENERALIDADES:

Este documento esta enfocado al estudio de los gases de combustién producto
del Reactor Catalitico FCC ubicado cn la planta catalitica niimero 2 de la
refineria Miguel Hidalgo. (Tula)

La informacion necesaria para llevar a cabo este estudio fué tomada en base a

fas condiciones de operacién de esta planta.

En el primer capitule, se pretende introducir al lector al proceso en general de
la plants catalitica 2 ; ademas de plantear de una manerz mas detallada la
secuencia en el convertidor catalitico, tomando en cuenta las reacciones que sc

llevan a cabo, asi como las variables quc afectan el proceso.



CAPITULO
1

INTRODUCCION

Meéxico tiene seis refinerias distribuidas en su territorio para transformar los
hidrocarburos del petréleo en productos energéticos, a fin de satisfacer la

demanda Nacional ¥ exportar excedentes.

Debido a Ia creciente demanda de encrgéticos, derivados del petréleo, en la
zona del Altiplano del pais en ¢l ado de 1972, se inicié Ia construccién de la
Refineria “Miguel Hidalgo”, misma que inicia sus operaciones ¢l 18 de marzo
de 1976.

La refineriz “Miguc! Hidalgo™, esti localizada en ¢l municipio de Tula de
Allendc, Estado de Hidalgo, a 8 Km al oriente de la cabecera del municipio y a
82 km al norte del drea metropalitana de la ciudad de México, su acceso es a
través de Ia carretera Jorobas-Tula, km 26, que comunica con la autcpista

México Querétaro.

En su primera ctapa la Refineria tenia una capacidad de refinacion de 150, 000
barriles por dia de crudo, la cual se increments a 315, 000 barriles por dia, al
entrar em operacién Ia segunda etspa el 18 de marzo 1987. Su funcidén
principal es refinar ¢l petrélec crudo para obtener productos comerciales, como

son : gascs licuados del petrédleo, gasolinas magnasin y nova, turbosina, disifano,
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CAPITULO
1

INTRODUCCION

Meéxico tiene seis refinerias distribuidas en su territorio para transformar los

hidrocarburos del petroleo en productos energéticos, a fin de satisfacer la
demanda Nacional y exportar excedentes.

Debido a la crecicnte demanda de energéticos, derivados del petréleo, en la
zona del Altiplano dcl pais cn cl afo de 1972, se inicié la construcciéon de la

Refineria “Migucl Hidalgo™, misma que inicin sus operaciones el 18 de marzo
de 1976,

La refineria “Miguel Hidalgo™, esta localizada en ¢l municipio de Tula de
Allende, Estado dec Hidalgo, a 8 Km al oricnte de la cabecera del municipio vy a
82 km al norte del idrca metropolitana de la ciudad de México, su acceso es a

través de Ia carrctera Jorobas-Tula, km 26, que comunica con la autopista
México Querétara.

En su primera ctapa la Refineria tenia una capacidad de refinacion de 150, 000

barriles por dia de crudo, la cual s¢ incrementd a 315, 000 barriles por dia, al

entrar ¢n operacion la segunda etapa cl 18 de marzo 1987, Su funcién
principal es refinar ¢l petréleo crudo para obtener productos comerciales, como
son : gases licuados del petréleo, gasolinas magnasin y nova, turbosina, diifano.



diescl especial, combustéleo, azufre v especialidades, como gas nafta, hexano ¥
aceite decantado.

También obtiene subproductos para su use interno como

son : hidrogeno, gas combustible,

propileno. butano-butileno, isobutano e
isopentano.

Otra funcién de la Refineria es la de distribuir sus productos obtenidos, asi

como los gases licundos que recibe de la refineria de Minatitlan.

Unaza de ias plantas con que cuenta esta Refineria para la obtencion de gasolina

de alto octano entre otros productos, es la planta Desintegradora Catalitica en
1a que se cnfocara el estudio,

El objetivo de la desintegracién catalitica es la obtencién de gasolina de alto
indice de octano, particndo de mezclas de hidrocarburos de peso molecular

medio correspondicntes al corte de gasdleos de peso molecular de 250kg/kgmol.

De acuerdo al diagrama de blogues fig.1 a continuacién se presenta una
descripcion rapida del proceso en general.

El proceso consisie en poner ¢n contacto csta mezcla de hidrocarburos con
catalizador, constituido por arcillas artificiales Acidas, a 960°F y 37.2 Ib/in®

obteniéndose gas combustible, proparo - propileno, butano - butileno, gasolina
catalitica, aceite ciclico ligero y aceite ciclico pesado.

La planta cuenta con las siguientes secciones :

a) Convertidor Catalitico

b) Fraccionador



¢) Recuperacién de vapores

d) Tratamiento Ciustico.

CONVERTIDOR CATALITICO (EN LA FIG2 SE

MUESTRA EL DIAGRAMA
CORRESPONDIENTE A ESTA SECCION)

Aqui la carga de gaséleos previamente calentada en el riser con vapor de agua v
el catalizadoer para reaccionar y efectuar la desintegracién catalitica, entra en la
parte superior del convertidor donde se separa el catalizador y los vapores de
hidrocarburos. El catalizador fluye a la parte inferior y los vapores de
hidrocarburos fluyen a la parte superior, posteriormente a la fraccionadora.
El convertidor de desintepracién catalitico consiste en un tubo elevador reactor
(riser), camara de scparaciéon, agotador de catalizador, regenerador e
instalaciones para Ia circulaciéon de catalizador ; el equipo auxiliar consta de 2

silos para almacenamiento de catalizador nuevo, umn silo para catalizador

gastado, un turbo soplador de aire, un calentador de aire, una caidereta de
recuperacion de gases.

La alimentacién consistente en destilados de la planta de vacio es introducida al
tanque de balance de carpa, que opera a 21 psig y 150 © F, para posteriormente
enviarse a través dc una bomba de carga, a un sistema de precalentamiento

eufriando diversos productos del fraccionador principal.

La alimentacién precalentada a 400°F, s¢ inyecta en ia parte inferior del reactor
a2 un distribuidor para mezclarse con catalizador caliente. E! catalizador
proporciona el calor necesario para obtener la temperatura de reaccion 960°F,
y Hevar a cabo la misma. La temperatura de salida de! reactor sc controla por

la cantidad dec catalizador que se mezcla con la alimentacién. E! flujo de



catalizador se controla mediante una vialvula tapén localizada al fondo de Ia
tuberia del catalizador regenerado.

La mezcla hidrocarburaos catalizador fluye hacia la parte superior del reactor
donde Ia reaccion se lleva a cabo, posteriormente se inyecta n unos ciclones

donde se separan los hidrocarburos del catalizador. El catalizador separado,

circula hacia la zona de recoleccién respectiva instalada en 1a parte inferior del
reactor.

En el fondo del reactor se inyecta vapor hacia el catalizador gastado. con el

proposito de remover hidrocarburos atrapados entre las particulas de

catalizador y aqucllos que estan atrapados en los poros del mismao.

El catalizador recolectado cae por gravedad bhacia el regenerador. donde se
inyecta de¢ aire a 1100 °F ¢n cantidad suficiente para iniciar la combustién det
coque, pero no sobrecalicnte e} catatizador. Conforme el coque se¢ quema se
produce CO;, SO, CO vy H:0.

El gas efluente de la regeneraciéon es pasado a través de ciclones para separar
particulas de catalizador que puedan ser arrastradas ¥ posteriormente se envia
al exterior previo mezclado con vapor de apagado para bajar su temperatura 2

1300°F ; estos gases que son el objetivo principal en estudio son enviados a un

sistermna de recuperacion de energia.

TORRE FRACCIONADORA. La torre fraccionadora principal sirve para

hacer una primera sceparacién de los vapores que viemen del separador del

convertidor » obtener cuatro fracciones principales.



Actualmente esta seccién s6lo cuenta con una caldera de combustién de CO
para terminar de oxidar ¢l monéxido de carbono a biéxido de carbono usando

esta corriente como combustible y producir vapor para proceso.

Los hidrocarburos con mayor temperatura de ebullicién se colectan en el fondo
como son los residuos cataliticos, ¢} accite ciclio pesado que es un poco mis

ligero y se colecta en una cubeta de extraccion.

Los componentes mas ligeros salen por ¢l domo como son vapores de gasolina,

hidrocarburos ligeros gaseosos, vapor de agua ¥y gases inertes.

RECUPERADOR DE VAPORES. Sirve para separar la gasolina amarga de
los gases y fraccionar estos Gltimos dc acuerdo a su punto de ebullicién.

Esta seccion consta de un absorbedor - apotador, absorbedor secundario,

debutanizador, depropanizador, seccion de tratamicnto con amina,

En e¢sta seccion se climina el gas fcido (acido sulfhidrico y ¢l biéxido de
carbono). de ias corrientes de gases (propano y gas seco), que vienen de la
seceién de recupeacion de vapores, atilizando una solucién acuosa dc
dictanolamina (DEA) al 20% cn peso, obteniéndose gas combustible ¥ propano
butano dulce, gas diicido (que sc envian a las plantas recuperadoras de azufre), Ia

dietanolamina se regenera y vuelve a utilizarse.

SECCION DE TRATAMIENTO CAUSTICO. Esta seccién sirve para endulzar

Ia gasolina y para purificar el gas propano-butano (LPG) utilizando para esto 2

¥ 3 corrientes de sosa caustica respectivamente a diferentes concentraciones



cada una. En el caso de la gasolina se envia a almacenamiento, en ¢l caso del

gas se mezcla posteriormente con una solucién de monoetanolamina, se filtra v
se procede a fraccionarlo en propano y butano en la secciéon de recuperacion de
vapores obteniéndose como productos butano butileno gue se envian a
almacenamiento y propano propileno que se fraccionan para posteriormente
ser almacenados.



PLANTA CATALITICA No.2 TIPO FCC.
DIAGRAMA DE BLOQUES (FIG. 1)
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ESTUDIO DE LOS PROCESOS
DE DESINTEGRACION CATALITICA (FCC)

L.a desintegracién catalitica es de la refineria el proceso mas importante y mas
ampliamente utilizado para la conversién de accites pesados en gasolina mas
wvaliosa y productos mas ligeros, con casi 1 millébn de toncladas de aceite
procesado por dia cn los Estados Unidos. Originalmente la desintegracion se
realizaba térmicamente, pcro 1os procesos cataliticos han reemplazado casi
completamente este tipo de desintegraciéon, debido a que se¢ produce mas

gasolina con un mayor octano y menos aceites pesados y gases no saturados.

Todos los procesos de desintegracion catalitica que se utiliznn hoy en dia se
pueden clasificar en unidades de lecho moévil o de lecho fluidizado. Existen
varias modificaciones bajo cada una de esta clases dependiendo del disefindor o
constructor, pero dentro de una misma clase Ia operacién basica es muy
similar. E! proceso de desintegracién catalitica fluidizada tienc un tamailo

medio de particulas de alrededor de S0 micréometros (micrones).



El proceso de desintegracién produce carbén (coque) que permanece sobre las
particulas de catalizador rebajando su actividad. Para mantener la actividad
del catalizador a un nivel itil, es necesario regenerar el catalizador usando aire.
Como resultado el catalizador se traslada continuamente del reactor al

regencrador y de nuevo al reactor. La reacciéon de desintegracion es

endotérmica y la de regeneracién es una reacciéon exotérmica. Algunas
unidades se dischan para utilizar el calor de Ia regeneracion para suministrar el
calor necesario para la reaccion y para calentar el alimento hasta ia

temperatura de reaccién. Se¢ conocen como unidades de “‘recuperacion de

calor™.

Las temperaturas medias del reactor estian en el intervalo de 870 a950 °F, con
temperaturas del accite de alimento desde los 600 a los 850 °F y temperaturas

de salida del regenerador para ¢l catalizador de 1,100 a 1,250 °F.

El accite caliente de alimento se pone en contacto con el catalizador en la linea

ascendente del alimento en el reactor. A medida que Ia reaccién avanza, el

catalizador se desactiva progresivamente debido a la formacion de coque en Ia

superficic del catalizador. EI catalizador y los vapores de hidrocarburo se

separan mecanicamente v cl aceite que permanece en cl catalizador sc elimina
mediante agotamicento con vapor antes de que ¢] catalizador entr¢ ¢n el

regenerador.

Los vapores de aceite se llevan por la parte superior z una columna de

fraccionamiento para su separacion en corrientes que posean los intervalos de

ebullicion deseados.




El catalizador debilitado fluye cn el regencrador y se reactiva por climinacién

de los depésitos de coque mediante combustién con aire. Las temperaturas del

regenerador son controladas cuidadosamente para prevenir la desactivaciéon del

catalizador por sobrecalentamiento. Esto se realiza generalmente por control

del flujo de aire para proporcionar la razon deseada CO2 / CO., en los gases de

combustién de satida dado que, 1a combustion del CO a CO2 no elimina coque

del catalizador, pero si, produce un exceso de calor. Los gases de combustién y

el catalizador se separan mediante ciclones, y el catalizador se trata con vapor
para eliminar el oxigeno adsorbido antes de que ¢l catalizador entre en contacto
con el aceite alimento.



UNIDADES COMERCIALES PARA LOS PROCESOS DE
DESINTEGRACION CATALITICA.

A continuacién se describen 2 de las unidades quc generalmente se usan para

los procesos cataliticos, como son las unidades de¢ lecho fluidizado (FCQC) ¥y
unidades de lecho mévil (TCC).

UNIDADES DE LECHO FLUIDIZADO

Los procesos CCF emplean un catalizador en forma de particulas muy finas

que se comportan como un fluido cuando se airean con vapor. El catalizador
fluidizado circula continuamente entre Ia zona de reacciém y Ila zona de
regeneracion y actiia como vehiculo para transferir el calor desde el

regenerador al aceite alimento y al reactor. Dos tipos de unidades basicas de

CCF se utilizan hoy en dia, son las del tipo “lado por lado”, doande ¢l reactor y
el separador son vasijas adyaccnics una a la otra, y las del tipo orthoflow o

apilado, donde ¢l reactor se monta sobre Ia parte superior del regenerador.

Una de las diferencias de proceso mas importantes ¢n las unidades de CCF se
refiere a la localizacién y control de la reaccion de desintegracion. Hasta cerca
de 1965 la mayoria dec las unidades se disefiaban con una fase densa de lecho

catalitico fluidizado, separada en el recipiente de reuaccion. Las unidades

operaban de¢ tal manera que la mayor parte de 1a desintegracién tenia fugar en
el lecho del reactor. La extensidon de la desintegraciéon se controlaba variando la

profundidad del lecho del reactor . ticmpe ¥y temperatura. Aunque se

reconocié que ia desintegracion tenia lugar cn la linca de alimento que ascendia



al reactor, debido a que Ia actividad catalitica y la temperatura poseen alli su
valores mas altos, no se realizo ningun intento para regular la reaccion
controlando las condiciones de la linea ascendente. Después de que se adoptara
por las refinerias el catalizador de zeolita mas reactivo, ia cantidad de
desintegracién que tenia lugar en la linea ascendente ( 0 linea de transferencia),
s¢ incremento a niveles que requirieron cambios operacionales en las unidades
existentes. Como consecuencia, Ia mayor parte de las unidades recientemente
construidas s¢ han disefiado para operar con un nivel minimo de lecho en el
reactor, manteniéndosc ¢l control de Ia reaccidon variando Ia velocidad de
circulacién del reactor. Muchas unidades antiguas s¢ han modificado para

maximizar y controtar la desintegra

n en Ia linea ascendente. Las unidades
operan también con diferentes combinaciones de la linea ascendente de
alimento scguida del reactor del lecho denso, la linea ascendente de alimento en
paralelo con el lecho denso y lineas ascendentes de alimento paralelas (una para

cl alimento nuevo ¥y 1a otra para el reciclado).

Las corrientes de alimento nuevo Yy de reciclado sc precalientan mediante
hornos o intercambidadores de calor y entran en 1a unidad por la base de Ia
linca ascendente del alimento donde se mezcian con el catalizador regenerado
caliente. El calor del catalizador vaporiza al! alimento y 1o Heva a la
temperatura deseada de reaccion. La mezcla de catalizador ¥ vapores de
hidrocarburos suben a Jo largo de¢ ia linea ascendente hacia el reactor. Las
reacciones de desintegracion empiezan cuando el alimento entra en contacto
con ¢l catalizador caliente en la linea ascendente y continua hasta que los
vapores sc separan del catalizador en el reactor. Los vapores de hidrocarburo
s¢ envian 2 la columna de fraccionamiento de crudo sintético, para su

separacion en productos liguidos y gascosos.



Los gases de combustién que abandonan el regenerador contienen mondxido
de carbono el cual se quema a CO2 en un horno de CO (caldera de calor
residual) para recupcrar la energia del combustible disponible. Los gases

calientes pueden utilizarse para regenerar vapor, accionar turbinas de

expansiéon o para comprimir el aire de regeneracién y generar potencia

eléctrica.

NOTA : EN LA FIG.3 SE ANEXA EL ESQUEMA DE UNA UNIDAD DE DESINTEGRACION CATALITICA
FLUIDIZADO (FCC). CABE SENALAR QUE ESTE ES EL ESQUEMA QUE RIGE NUESTRO PROCESO.
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UNIDADES DE LECHO MOVIL

La unidad de CCT utiliza un lecho sdlido continuo ¥y movil de catalizador que
gravita a través de la unidad en una masa compacta. Uno de los requisitos para
la operacion en una unidad de lecho mévil es la necesidad de mantener un perfil
horizontal uniforme de la velocidad del catalizador a través del reactor y del

horno de regeneracion.

El catalizador fluye al reactor desde el depésito de compensacion situado
encima del mismo. Alrededor del 80% al 95% del catalizador entra por Ia
cabeza del reactor y se descarga en forma de caida libre, se dispersa en forma
de una cortina anular que rodea la tobera de alimentacién de Ia mezcla de fases
del hidrocarbure, de manera que cl hidrocarburo pulverizado se mezcla con las
particulas de catalizador. El catalizador remanente, del 5 al 20% del
circulante, entra a través de una corona de tubos periféricos y mantieue la
cabeza del lecho catalitico al nivel requerido para dar la velocidad espacial

necesaria para lograr el rendimiento deseado.

El catalizador y los hidrocarburos descienden por ¢l reactor en cquicorriente
hacia la zona de liberizacién del vapor en Ia basc. En clla, sc sacan los
productos y el catalizador agotado mediante uno flujo ascendente de vapor para
climinar los hidrocarburos atrapados en fos huecos existentes entre las
particulas y absorbidos sobre el catalizador. El vapor de agotamiento
abandona el reactor con los productos hidrocarbonados. También se produce
un vapor de purga justo, debajo del reactor para actuar como medio de cierre

para separar los vapores del reactor de los gases de combustion en el



regenerador.

El vapor de purga fluye hacia abajo e¢n equicorriente con ¢l
catalizador al regenerador.

El regenerador en la unidad de CCT era originariamente un horno Thermofor
desarrollado por la

Socony-Vacuum Oil Company (ahora movil)

para la
regencracion de arcillas utilizadas en el tratamiento de accites lubricantes. En

este horno ¢l coque se climinaba por combustion del flujo descendente de
catalizador en varias ctapas, con serpentines refrigerantes entre etapas para

mantener la temperatura del catalizador suficientemente baja {( por debajo de
los 690 °C) y para prevenir la perdida de actividad.

En unidades de disefio recicnte la climinacién del coque por combustion se

realiza en una sola ctapa sin el uso de serpentines intermedios para eliminar el
calor,

En cl horno se inyecta aire para quemar ¢l coque del catalizador.

En las
unidades de CCT el aire puede fluir en cquicorriente con ¢l catalizador o puede

introducirse hacia la mitad del horno con flujo en contracorriente ¢n la zona

superior, ¥y con flujo en equicorriente en la parte inferior.

Un sistema de
separacién cn la base del horno separa ¢l catalizador de los gases de combustién

y e} catalizador cac en una vasija de elevaciéon.

En este punto el catalizador es
arrastrado por una corriente de aire que lo eleva hacia un tanque de

rebosamiento donde la dilatada darea del recipiente y la utilizacion de un panel

de separucion dan lugar a la caida del catalizador a una pila.



REACCIONES DE DESINTEGRACION CATALITICA

Los productos formados en la desintegraciéon catalitica son ¢! resultado tanto de
reacciones primarias como secundarias. Se designan como reacciones
primarias aquellas que implican Ia escisién inicial del enlace carbono-carbono y
la inmediata necutralizacién del ion carbonio. Las reacciones primarias se

pueden representar como sigue :

PARAFINAS — " PARAFINAS + OLEFINA
ALQUIL NAFTENO

NAFTENO + OLEFINA
ALQUIL AROMATICO —————————* AROMATICO -~ OLEFINA

Thomas sugirié el mecanismo segun el cual los iones carbonio se forman
inicialmente debido a una pequeiia cantidad de cracking térmico de n-parafinas
para formar olefinas. Estas olefinas adicionan un protéon del catalizador para
formar grandes iones carbonio que se descomponcn de acuerdo con la regla
beta (la escisién del cnlace carbono-carbono) para formar iones carbonio
pequeitos ¥ olefinas. Los iones carbonio pequciios propagan la reaccion en
cadena transfiriendo un ion hidréogeno de ia n-parafina para formar una

pequeiia molécula de parafina v un Rrucvo ion carbonio grande.

Como cjemplo caracteristico de reaccién de desintegracion de hidrocarburos n-
parafinicos se puede observar la signiente secuencia para el n-octane (donde
=CH3 CH2 CH2 CH2 CH2 -).



ETAPA L : A N 2 o
SUAVE.

ETAPA 2 : A8 N ; A

O

1
R-CH=CH, + H20 +| AL -O-Si ]————-
1

o —
(]
R-CH; - CH3 + HO - AL -O-Si
(8]

ETAPA 3 : ESCISION BETA :

R -CH,; - CH3 CH3 CH = CH2 + CH2 CH2 CH2 CH3

ETAPA 4 - fa% LN /

CH, ]CH,

— e ' —
CH, CH, CH, CH}; «——CH; CH, CH. CH, CH,-CHCH:. «—— CH.-C-CHs

ETAPA 5 :TRANSEERENCIA DEL ION HIDROGENQ,

(IZHS
CH3 -CH - CHs + CsHigz—— i-C+H1o + CH3 CH,CHz R
De este modo, se forma otro ion carbonio grande y la cadena esta lista para

repetirse a si misma.



Aunque ¢l mecanismo biasico es esencialmente el mismo, la forma y la extensién
de la respuesta a la desintegracion catalitica difiere grandemente centre los

diversos tipos de hidrocarburos.

DESINTEGRACION DE PARAFINAS

La desintegracion catalitica de parafinas se caracteriza por produccion alta de
hidrocarburos C3 y C4 en los gases desintegrados, velocidades de reaccion y
productos determinados por ¢l tamafo y estructura de las parafinas,
isomerizacién hacia estructuras ramificadas, ¥ formacion de hidrocarburos
aromiticos resultantes de reacciones secundarias implicando olefinas. Con
respecto a las velocidades de reaccidn, el efecto del catalizador es mas
pronunciado a medida que aumecnta ¢l namero de atomos de carbono de Ia
molécula, aunque el efecto no es apreciable hasta que ¢l numero de atomos de

carbono es por lo menos de scis.

La velocidad de desintegracion también esta influenciada por la estructura de
Ia molécula : asi, las que contienen :itonios de carbono terciarios, son las que sc¢
desintegran  mas  facilmente, mientras que las que contienen carbanos
cuaternarios, son las mas resistentes.

Los compucstos que contivnen ambos tipos de atomos tienden a neutralizarse
entre si sobre una base uno 2 uno. Por ¢jemplo, el 2,2 3-trimetilpentanc (uno
terciario ¥ uno cuaternario) sc desintegra sélo ligeramente mas rapido que el n-
octano, mientras que ci 2,2,4,6,6-pentametilheptano (uno terciario y dos
cuiternarios) se desintegra 3 una velocidad inferior a lo que lo hace el n-

dodecano.



DESINTEGRACION DE OLEFINAS

Las velocidades de desintegracion catalitico de los hidrocarburos olefinicos son
mucho mis altas que las correspondientes de las parafinas. Las reacciones
principales son :

1. escisiones de los enlaces carbono-carbono

2. Isomerizacion.

3. Polimerizacién

4. Saturacién, aromatizacion y formacién de carbono.

La isomcrizacion de las olefinas por saturacién y aromatizacion, son
responsables del alto namero de octano, y de la susceptibilidad al plomo de las
gasolinas desintegradas cataliticamente. La velocidad mayor de las
reacciones de transferencia de hidrégeno en las olefinas de cadena ramificadn,
da lugar a que Ias razones iso-a parafinas normales scan mayores que las
razones de equilibrio de las otefinas originales. Adem:s los naftenos actdan
como dadores de hidrogeno en las reacciones dc transferencia con olefinas para

dar lugar a isoparafinas y aromaticos.

DESINTEGRACION DE HIDIIOCARBUROS NAFTENICOS

La reaccion de¢ desintegracion de mayor importancia de los naftenos cn

pr de alumina-silicio es !a deshidrogenaciéon s aromadticos. Existe

también una escisién del enlace carbono-carbono en ambas; anillo ¥ cadenas
Iaterales ligadas, pero a temperaturas por debajo de los 1 000 °F la reaccién de

deshidr

J:2 ion es iderablemente mayor.

9
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La deshidrogenacién es muy extensa para los naftenos C9 y mayores. dando
lugar a una gasolina d¢ alto octanaje. Los productos liquidos no ciclicos ¥ los
gases desintegrados resultantes dela desintegracion de los hidrocarburos

nafténicos estian mas saturados que los resultantes del craqueo de parafinas.

DESINTEGRACION DE HIDROCARBUROS AROMATICOS

Los hidrocarburos aromaticos can grupo alquilo conteniendo menos de tres
dtomos de carbono no son muy reactivos. La reaccién predominante de los
aromsiticos con cadenas aiquilicas largas es la clara ruptura de las cadenas
faterales, sin la ruptura decl anillo. El enlace carbono-carbone roto es el
adyacente al anillo y los compuestos de benceno, conteniendo grupos alquilo se

pueden desintegrar con la recuperacién casi cuantitativa del benceno.
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CATALIZADORES DE DESINTEGRACION

Los catalizadores comerciales de desintegracién catalitica, pueden dividirse en
tres clases :

1. Aluminosilicatos naturales tratados con acido

2. Combinsaciones de alumina-silicio sintéticas amorfas
3. Catalizadores de¢ alumina-silicio sintéticos cristalinos llamados, zeolitas o
tamices moleculares.

L.a mayoria de los catalizadores utilizados en las unidades comerciales hoy en
dia son catalizadores de clase (3) 0 mczclas de las clases (2) y (3). Las ventajas

de los catalizadores de zeolitas sobre los catalizadores naturales ¥ los amorfos
sintéticos son :

-

. Actividad miis alta

. Rendimicnto en gasolina mayores para una conversion dada.

Produccién de gasolina conteniendo un mayor porcentaje de hidrocarburos

parafinicos y aromiiticos.

. Produccién menor de cogue ( y por consiguiente un mayor rendimiento,
normalmente, para un nivel de conversion dado)

. Produccién de isobutano incrementada.

Posibilidad de conseguir conversiones mas altas por paso sin desintegracion
excesiva.

La alta actividad decl catalizador de desintegracién zeoliticos permite que el

proceso tenga lugar con tiempos de residencia cortos. y por ello se ha adaptado
cn muchas instalaciones para las operaciones de desintegracion en la linea
ascendente. Asi

los cfectos adversos de la deposiciéon de carbon sobre el



catalizador y la selectividad se minimizan debido a la cantidad despreciable de
retromexzcla del catalizador ¢n la linea ascendente. Ademais se pueden utilizar
lineas ascendentes separadas para la desintegracion de 1a corriente reciclada v
del alimento nuevo de manera que cada una de ellas puede desintegrarse en sas

cocciones éptimas propias.

Loos compucstos de nitrigeno basico, el hierro, el niquel. el vanadio » el cobre
en el aceite actian como veneno sobre ¢l catalizador rebajande su actividad.
Los metales se depositan ¥ se acumulan sobre ¢l catalizador ¥ daop lugar a una
reduccion en el rendimiento al aumentar la formacion de coque y disminuir la
cantidad de coque eliminado por combustién por unidad de aire. al catalizar la
combustion del coque a CO,; mas que a CO. Si se expresan las concentraciones
metilicas en e} catalizador en ppm, ¢l efecto es :

Cu + Fe + 4V + 14Ni.

Si 1a suma es mayor quc 1 000 el catalizador esta nocivamente contaminade.’

C.L. Thomas. e= 3u libro ~Catatrtic Process 204 Provea Catalysts™, da usa refacida de la composicién getmica. tas

fisicas y los i e de i ae eracide.




VARIABLES DEL PROCESO

Ademsas de la naturaleza de la carga, las principales variables de operacién que
afectan a la conversién y la distribucién de los productos son la temperatura de
desintegraciéon, Ia razén catalizador/ aceite, la velocidad espacial, el tipo y

actividad del catalizador y la razén de reciclado.

Los efectos generales de Ias variables de operacion son las mismas para ambas
unidades de lecho mévil y fluidizado pero cada tipo de unidad tiene unas
limitaciones especiales que afectan a su importancia. Dentro de los limites de
las operaciones normales, si se incrementa,

1. Temperatura de reaccién

2. Razdn catalizador/aceite.

3. Actividad del catalizador.

se obticne un aumentoe de la conversidn, mientras que un descenso de la

velocidad espacial aumenta la conversion. Se debe resaltar que un aumento en
la conversion no significa necesariamente un aumento cn el rendimiento de
gasolina, como e¢s el caso de que un aumento de la temperatura por encima de
un cierto nivel pucede aumentar la conversicn, los rendimientos en coque ¥ en

gas y cl numero de octano de la gasolinas pero, disminuir ¢l rendimiento en

gasolina.

Para unidades de lecho moévil Ia temperatura es normalmente I» variable de

proceso que ocupa el primer lugar. puesto que, operan a velocidades de
circulacion del catalizador maiximas. Esto se realiza para aprovechar Ia mayor



eficacia del rendimiento en gasolina obtenido al utilizar una razén maxima C/A
para obtener conversiones por encima de las obtenidas, al operar a razones mas

bajas C/A y utilizando la temperatura para obtener las conversion deseada.

En muchas unidades de CCF, Ia conversion y la capacidad estan limitadas por
las posibilidades de combustién de toque del regenerador. Esta limitacion
puede ser debida o bien, a las limitaciones en la compresion del aire o bien. a
Ias temperaturas después de la combustion en los ciclones del regenerador de 1a
ultima ctapa. En cualquier caso, las unidades de CCF operan generaimente a la

temperatura miaxima practica del regencrador, con la temperatura del reactor

¥ la relacion de produccion scleccionadas para minimizar la desintegracién

secundaria de la gasolina a coque ¥ gas.

En ambas unidades. de lecho movil y fluidizado, la presion del reactor esta

gencralmente limitada a 1S o a 20 psig por el diseifio de la unidad » no se utiliza

ampliamente como una variable de operacion. Un incremento en la presién
aumenta el rendimiento en coque ¥ el grado de saturacion de fa gasolina, pero

disminuye el octanaje de la gasolinia. Su efecto sobre la conversion ¢5 pequedao.

La carga inicial de catalizador a una unidad de CCF que utilice el craqueo en la

linea ascendente os alrededor de 1 ton de catalizador por 100 BPD de velocidad

de carga (el catalizador en circulacién es alrededor de 0.3 ton por BPDS de
velocidad de carga con aproximadamente ¢l doble de esta cantidad para la

fabricacion. Etc.)

La velocidad de circulacion del catalizador es aproximadamente de 1 ton/min.

Por MBPD de velocidad de carga.



CAPITULO

OBJETIVOS:
Los objetivos siguientes se proponen en basc a los datos de miixima demanda,
de energia térmica y eléctrica para la scccién del convertidor catalitico de Ila

planta No.2.

Estos datos de maxima demanda fueron proporcionados en la refineria Miguel

Hidalgo, tomados de mediciones de consumo de energia para dias tipicos.

VALORES EXTREMOS DE DEMANDA DE ENERGIA PARA LA SECCION

DEL CONVERTIDOR CATALITICO.

Qg



Los objetivos se enumeran a continuacion :

1.Recuperar al maximo la encrgia remanente de los gases de combustién

2. Analizar las caracteristicas de esta corriente de gases en funcién de la energia
contenida.

3. Analizar ¢l esquema propuesto por el IMP para la recuperacién de esta
energia.

4. Proponer otros esquemas considerando caracteristicas de sistemas
cogenerativos.

5. Analizar los esqueinas propuestos en base a:

a) capacidad de generacion de cnergia.

b) Relacion Q/E

¢) Indice de calor neto (ICN)

d) Utilidad diaria en pesos por generacion de energia.



FACTORES QUE INCIDEN EN LA FACTIBILIDAD DE LOS
SISTEMAS DE RECUPERACION DE ENERGIA (SISTEMA
COGENERATIVO)

Antes de comenzar con el analisis técnico de estos sistemas es pertinente definir
los conceptos de exergia y cogeneracion, asi como la clasificacion de los
sistemas cogenerativos. que se usarian para entender los esquemas de

recuperacion de energia que se plantearan en los siguientes capitulos.
CONCEPTO Y FILOSOFIA DE LA COGENERACION

La palabra cogeneracién cs un término nuevo que sirve para definir una serie
de procedimientos empleados por los industriales desde hace afios para cubrir

sus propias necesidades de cnergia, tanto térmica como eléctrica.

Las industrias textiles en los Estados Unidos de Norteamérica, por ejemplo,
usaban estos sistemas desde 1905. Su importancia fue disminuyendo a medida
que se extendian las redes de distribucion de cnergia eléctrica ¥ bajaban los

costos de la energia primaria.
L2 COGENERACION es la produccién secuencial de energia eléctrica y/o

mecanica ademas de energia térmica aprovechable en forma de gases o liquidos

calientes, a partir de una sola fueate energética.
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CONCEPTO DE EXERGIA

La cxergia puede definirse como una encrgia que es transformable u cualquier
otra forma de energia. dentro de las restricciones impuestas por las condiciones

del medio ambiente.

Esta definicién muestra la capacidad restringida que tiene Ila energia para ser

transformada, especialmente a energia eléctrica o0 mecianica.

Lo anterior tiene una importancia capital para el ingemiero, ya que para
efectuar procesos industriales no se requiere simplemente de energia, sino de

que ésta sea convertible o transformable, es decir, se requierc de exergia.
La exergia , que requicren para su consumo {os procesos industriales, provienen

de fuentes de energia primaria combustibles fésiles y nucleares, fuentes

geotérmicas, instalaciones solares, etc. y de algunas reacciones quimicas.
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ESQUEMAS BASICOS DE SISTEMAS DE COGENERACION
o CLASIFICACION GENER-AL

La primera clasificacion que pucde hacerse es ka que atiende al orden en que se
realiza la generacion de Ia energia calorifica y la energia cléctrica. De acuerdo

con esta clasificacion los sistemas que puedcen existir son:

1. SISTEMAS SUPERIORES

Los denominados ciclos o sistemas superiores “topping cycles™, son aquellos cn
los que la encrgia primaria se usa para producir un fluido a alta temperatura y
presion, que se utiliza para gencrar energia mecdnica o eléctrica, ¥ el calor
residual del fluido se emplea en ¢l proceso industrial.

Los sistemas superiores son ampliamente utilizados en los procesos de las
industrias de pulpa ¥ papel. petréleo, textiles. cerveza, alimentos, azicar y otras

mais.

2.8ISTEMAS INFERIORES

Los denominados ciclos o sistemas inferiores * bottoming cycles™, son aquellos
cn los que 1a energia primaria se utiliza en el proceso industrial v Ia energia
calorifica no aprovechada ¢en ¢l mismo se empica en la generacién de energia

mecdnica o eléctrica.

W
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Los sistemas inferiores son generalmente utilizados

desecho de 250 °C de temperatura o mayor, tales como las

cemento, acero. viidrio, quimica » otras. (este es

pertenece nucstro esqucma a proponer).
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SISTEMAS BASICOS EN ESQU

combustible SISTEMA

SUPERIOR

1AS DE COGENERACION

ENER.ELEC.

]

| ac

vl |

AC agua caliente
VP vapor de proceso

CP calor de proceso

PRODCUTONS
[FRTERA PRI
OPERACION INDUSTRIAL

SISTEMA INFERIOR VAPOR DE PROC.

ENERGIA ELECTRICA

AGUA CALIENTE
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FACTORES QUE AFECTAN LOS SISTEMAS COGENERATIVO
SEGUN LOS REQUERIMIENTOS.

A) TIPO DE COMBUSTIBLE REQUERIDO

El carbon scria el combustible mas barato, sin cmbarge, su aplicacion en

plantas de cogcener:

cion no se justifica por el alto costo de iuversion cn los

sistemas de transporte, manejo de carbon, ceniza v la limpieza de los g

El combustoleo es altamente utilizado en calderas convencionales. Sin embarpo
su alto coutenido de azufre v vanadio, especisimente en ¢l combustéleo
mexicano, o hace fuertemente corrosive ¥y contaminante, requiriendo de un
sistema de limpicza de gases muy costosu para poder cumplir con la ley de

proteccion ambiental.

El diesel es un combustible menos contaminante que el combustoleo. pero

sumamente caro, por lo que s ecconémicamente rentable como respaldo.

El gas natural tiene Ia gran ventaja de ser un combustible muy limpio, cuvos
gases no requiceen de una limpieza especial si se usa un sistema de combustion

adecuado. Es ¢l combustible ideal para turbin

as de gas, pero se usa tambidén
cada vez mas en calderas convencionales. Aungque en DMéxico cuesta
aproximadamente 10% mas por MDMBtu que el combustéleo, dependiendo de
su costo de transporte, puede resultar demasisdo caro si la planta no se
encuentra en una zona de alta demanda de gas o de ficil acceso a un gasoducto

de suficiente capacidad.
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B) RELACION CALOR ELLECTRICIDAD

s tienen requerimicntos especificos de vapor ¥ cnergia

Las diferentes industri
eléctrica.

Normalmente la disponibilidad continua de vapor de proceso tiene absoluta
prioridad. Con la apertura del sector ¢léctrico, la autogeneracion se puede
manejar con m:is flexibitidad, visto que Ix encrpin sobrante o faltante se pucde

vender o conseguir a traveés de la Comision Federal de Electricidad (CFE).
C) VARIACION EN EL. CONSUMO DE VAPOR

Cualquier tipo de caldera, recuperador o intercambiador de calor requiere de
un cierto tiempo para satisfacer cambios en In demanda de vapor o agua
caliente, mientras que las turbinas de vapor, responden inmediatamente a

variaciones en el flujo.

en ¢l

Esto significa que, en caseo de procesos que impligquen variaciones rapid

as de vapor con extracci v

consumo de vapor, s¢ recomiende ¢l uso de turbi

condensacion en forma directa o integradas en un ciclo combinado. Esta

gencren una cantidad mayor que la demanda

solucion requicre que las calder
del proceso. E! vapor excedente va a condensacion y la electricidad excedente a

Ia red pablica.

D) AGUA DE ENFRIAMIENTO

En zonas con escasez de agoua, donde se deben considerar sistemas de
enfriamiento tipo seco, I turbina de gas ticne claras ventajas frente a In turbina

de vapor, primordialmente ¢n las de tipo condensacion ya que fa expansion de
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las turbinas se ve altamentc afectada por la presion de descarga, siendo esta

ultima dependicnte de la temperatura a la cual se rechaza el calor.
E) DISPONIBILIDAD

La mayoria de los procesos industriales requieren de una disponibilidad
ininterrumpida de vapor de proceso y electricidad. Las plantas de cogeneracion
pueden satisfacer oste requisito si su concepto se define en forma adecuanda.
Para lograr esto hay que considerar Ia disponibilidad esperada de cada

componente ¥y prever los respaldos correspondientes.

Las siguiente cifras son promedios calculados a base de estadisticas obtenidas

de entre 20 y 200 unidades de cada tipo.

e SIS RONIR Iy
N T R R T R

DR
SO ek e ety

F) COSTO DE LA INVERSION

Dependiendo de 1a tecnologia seleccionada. el costo de la inversion puede llegar
a variar hasta en un 200%. Sin embargo, las condiciones demandadas por cl
proceso seran las que definan primordialmente el tipo de tecnologia ¥, dentro

de éstas, se debera adquirir aquella que implique una menor inversion.

w
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G) PROTECCION AMBIENTAL
Los limites de emisiones establecidos para la proteccién ambiental son de suma
imprtancia en la evaluacion de un proyecto. por su impacto en los costos de

inversion y operacion de las plantas de cogeneracicon.

H) SITUACION GEOGRAFICA

Por razones técnicas y econdmicas, las plantas de cogeneracién deberan
instalarse lo mais cerca posible al consumidor de vapor de proceso. Los factores
ambientales mais imprtantes son: altura sobre el nivel del mar y temperatura

ambiente.
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PLANTEAMIENTO DE LOS ESQUEMAS DE RECUPERACION DE
ENERGIA

Para armar el esquema de¢ recuperacion de energia conveniente se tomari como
base la definicion de un sistema cogenerativo que como ya s¢ menciondé implica

una generacion de encergia calorica y eléetrcia.

De acuerdo a esto, los equ

pos involucriados en estos sistemas por lo general son

turbinas de gas turbinas de vapor, caldera de recuperacion de calor, motores

reciprocantes, principalmente.

El primer esquema a analizar fuc tomado de una propucsta del Instituto

Mexicano del Petréleo (IMP).

A continuacion se describen los tipos, funcionamiento y criterios de aperacion
de los equipos que se involucran en ef sistesma a proponer, con ¢l fin de apoyar
los criterios para la seleccién de los primotores adecuados en la recuperacion de

cnergia.

NOTA : LOS ESQUEMAS QUE POSTERIORMENTE SE PROPONDRAN ESTARAN EN BASE AL ESQUEMA
INICIALMENTE PLANTEADO, MODIFICANDO ALGUNOS EQUIPOS S N SU CAPACIDAD PARA
GENERAR ENERG!A ¥ DE ACUERDO A LOS OBIETIVOS INICIALES.
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CRITERIOS DE OPERACION DE LOS PRIMOTORES MAS USADOS
EN SISTEMEMAS COGENERATIVOS

TURBINA DE VAPOR

Los sistemas con turbinas de vapor, como las centrales de generacion de
clectricidad, han alcanzado a dominar ¢l mercado de aplicaciones a gran
escala.

Sin embargo, también s¢ usan con gran éxito en aplicaciones del scctor
industrial. El empleco de turbinas de vapor e¢s generalmente rentable en

capacidades de diez megawatts en adelante, aunque puede disponerse de

unidades menores a dicz megawatts.
Las turbinas dc vapor se pueden ciasificar como:

AL TURBINAS CONDENSANIES

Son aquellas donde ¢l cscape esta conectado a un condensador y el vapor es

expandido en la turbina hasta 1a presion del condensador, siempre inferior a Ia

presion atmosférica.

) TURBINAS CON EXTRACCIONES

Parte del vapor que eosti siendo expandido en la turbina se extrae de ésta en
algunos puntos especificos (pasos de la turbina), lo que permite tener vapor a

una determinada presion deseada. Cuando Iz turbina es de extraccion

controlada, iIa presion de extraccion se mantienc constante al variar ef cuadal de
vapor extraido por medio de un regulador de presion quc actiia sobre el vapor

de entrada de la turbina. Si Ia extriacciéon no es controlada, Ia presion del vapor

40



extraido estari sometida a variaciones importantes en funcién

vapor de salida de la turbina.

del caudal de

TURBINA DE GAS.
Las turbinas de gas funcionan bajo el ciclo Brayton. La turbina consta de tres
elementos principales: ¢l primero de ellos es el compresor ¢l cual incrementa la

presion del fluido de trabajo, usualmente aire. entre cuatro v treinta veces Ia

presion  atmosférica. E! aire comprimido posteriormente se calienta a

temiperaturas que van de 800 a 1200 °C mediante una ¢imara de combustion, la

cual cs el segundo e¢lemento principal, donde se adiciona combustible ¥ se

incendia. Los gases cal

entes ¥ o alta presion gque salen de Ian camara de
combustion son expandidos en la turbina, que es ¢l tercer ciemento principal,
produciendo potencia la cual se usa para mover al compresor y, normalmente,
a un generador cléctrico o a cualquier otiro cquipo mecanico.

A continuacién se muestra un esquema del cicle abierto de una turbina de gas

simple que utiliza un proceso de combustién intern

TURBINA DE GAS QUE FUNCIONA CON EL CICLO BRAYTON
« .‘“m STIRLE

£3
! CAMARA DE COMBUSTION
8 \

‘//" weer
—_—

- OMPRENO! - E

COMPREROR 1 TURAY

AIRE

PRODECTON




MOTORES RECIPROCANTES

Los motores reciprocantes o de combustion  interna estan disponibles en
tamafios de 10 HP hasta 60 000 HP, son usados para mover compresores,
bombas de calor, ventiladores y bombas, mas comunmente generadores

eléctricos.

Pueden usar gran varicdad de combustibles como son gas metano, gas LP,
diesel, gasoling ¥ mezclas de combustibles gascosos y  liquidos, son
relativamente mis cficientes que las turbinas de! mismo tamaio. Ademis,
poseen Ia caracteristica de una buena recuperacion de calor ¥ son muy
adecuxdos para aplicaciones de cogencracion, En gencral, fos motores
reciprocantes son los unicos primotores eficientes que existen comercialmente

en tamafos de unos pocos caballos de fuerza.

Los motores de combu

ion interna se pueden clasificar segan varios criterios:
Primcro, ¢stos pueden clasificarse de acuerdo a su ciclo termodinamico Dicsel u
Otto.

Scgundo. pucden clasificarse dependiendo de Ia velocidad del motor alta, media
© baja velocidad.

Tercero, sc pueden clu

ficar segun el tipo de aspiracién natural, sepercargado
y turbocargado.
Cuarto, se pucden clasificar segun ¢l namero de ticmpos del ciclo de dos

ticmpos y cuatro tiempos.

En los motores que trabajan bajo el ciclo Otto, ta mezcla de aire y combustible

es introducida al cilindro y cowmprimida por cl pistén, donde ademis es



encendida por una chispa que normalmente procede de una bujia, La mezcla
encendida produce un subito incremento de presion en el interior del cilindro

provocando el retroceso del pistén mediante la

pansién de los

produciendo energia mecanica,

Los motores quec uti

an bujias normalmente queman gasolina y gas natural,
aunque también pueden utilizar gas propano. butano y metano.

Existe una relacion directa entre la relacion de compresion, definida como Ia
relacion del volumen de la mezcla combustible-aire no comprimida y el minimo
volumen del cilindro, y ta cficiencia del motor. Una forma de clevar Ia

eficiencia es incrementar la relaciéon de compresion.
RECUPERADORES DE CALOR

Se usan para generiar vapor parid proceso o generar otro tipo de energia en

ciclos regencerativos.

Los recupcradores de calor cn gencral, puden ser, de circulaciéon forzad:a o de

ciculacion natural. Los de circulaci

n  forzada presentan las ventajas de
requerir menaor espacio para su instalacion debido a que son erguidos de forma
vertical tiencn un menor tiempo de arranque, requicren menor * Pinch Point™

que se define como Ia direrencia de Ia temperatura de sa

a de los gases del
evaporador v la temperatura de saturacion correspondiente a la presion del

vapor generado en esa seccion.

Existen tres tipos o clasificaciones principales de recuperadores:

e Recuperadores de calor sin postcombustion
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e Recuperadores de calor con postcombustion

e Recuperadores de calor con m:iixima postcombustién.
RECUPERARORES DE CALQOR SIN POSTCOMBUSTION (RCSP)

Los recuperadores de calor sin poscombustién RCSP son los mas simples de los
recuperadores, pricticamente son intercambiadores de calor convectivos en los
cuales se genera vapor mediante ¢} empleo anicamente de los gases de descarga
de las turbinas dec gas. Los rangos de las condiciones de! vapor con que
normalmente funcionan este tipo de recuperadores ¢s de 10 bar con vapor

saturado x 110 bar » 512 © €. los RCSP trabajan bajo las condiciones de
operacion impuestas por fa tearbina de gas, gque siguen la demanda de energia

eléctrica.
RECUPERADORES DE CALOR CON POSCOMBUSTION (RCCP)

Los RCCP generan ma)or cantidad de vapor con respecto a los RCSP,

normalmente funcionan con temperaturas de gases depués de Iz pascombustion

no mayores a 970 °C, siendo posible lHevar a cabo la combustién en ductos con

quemadores, Ya que de otra forma se requeririan paredes refriperadas.

Los RCCP biisicamente son intercambiadores de calor convectivos que se

disedian en forma muy similar a los RCSP. 8in embargo. Ia posibilidad de
poscombustion provee Ia posibilidad de controlir la produccién de vapor,

dentro dc la capacidad del sistema de quemadores, de forma independiente al

modo de operacion de la turbina de gas.
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RECUPERADORES DE CALOR CON MAXIMA POSCOMBUSTION (RCCMP)

Por lo general traban con gases provenientes con de una turbina de gas: dado
que cste tipo de recuperadores pueden generar una cantidad muy grande de
vapor. existen muy pocas aplicaciones en la industrias, yo que con gran

dad de los procesos. En las

facilidad se superan las relaciones calor/electr

aplicaciones mas comuncs de fos RCCMP se utilizan pequeiias turbinas de gas.

INERGIA EN LOS RECUPERADORES

® MAXIMO APROVECHAMIENTO DE

Una mejor aprovechamicnto en cl trabajo de los recuperadores de calor debe
seguir las siguientes condiciones, que pueden Hegar a scr contradictorias:

a) Se debe conseguir la mayor eficiencia en Ia utilizacién de calor en los gases de
centrada.

b) Se debe evitar disminuir la temperatara minima de corrosion (entre 120 y
150 °C), que es cuando s¢ alcanza ¢l punto de rocio de! sicido sulfurico.

Para obtener una maxima utilizacion de calor contenido cn Jos gases deben

s de temperatura centre los gases a la salida del

exitir pequednas diferenc
recuperador ¥y el 2gua 0 vapor, lo que provoca que la superficie de intereambio

de calor requerida sex grande.

Por otro Iado. cuando se diseda un recuperador de calor, debe tenerse en cuenta
no alcanzar {a temperatura minima de corrosion. esto es, garantizar que todas
las superficies en contacto con los gases tengan unak temperatura superior al
punto de rocio del icido sulfarico y. cuando el combustible utilizado esta libre

de azufre, el limite se determina por el punto de rocio del agua.



Debido a que Ia transferencia de calor del lado de los gases es menor que la
transferencia del lado del agua, por un factor de aproximadamente 100 | es
practicamente comun suponer que la temperatura del metal de los tubos es la
misma temperatura que la del agua o vapor. Como ¢l atague por corrosién no
es rapido, si la temperatura disminuye ligeramente por abajo del punto de rocio
del dcido sulfiirico ¥ como la temperatura de la  superficie de los tubos es
siempre unos cuantos grados superiores a la temperatura del agua, la
temperatura del agua de alimentacion, cuando se utilizan combustibles con

azufre, pude estar 5 a 10 °C por abajo de! punto de rocio teérico. Sin embargo

introducir agua de alimentacion lo miés caliente posible siempre trae consigo

ahorros encrgéticos en la operacion del recuperador,

e ESTIMACION DE LA GENERACION DE VAPOR

Para estimar Ia generacion de vapeor en estudios preliminares, se pude aplicar

cualquiera de los siguientes dos método

El primero consiste en asumir una efectividad del 85 al 87% para la

combinaciéon de evaporador y sobrecalentador. La efectividad es simplemente

n de Ja caida de temperaturas del gas al pasar a través del evaporador
¥ sobrecalentadores » 1a caida que deberia haber ocurrido si el gas que sale del
cevaporador bubiese sido enfriado a Ia temperatura de saturacion del vapor

dentro del evaporador.

El segundo método es de counsiderar un ** pinch point™ de 10 a 15 °C, es decir
una diferencia entre la temperatura de fos gases que salen del evaporador y ia
temperatura de saturacion correspondiente al vapor generado en el mismo

elemento.
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A continuacién se presentan los Indices utilizados para comparar » seleccionar
los esquemas de cogencracion ideales y que nos ayudarin a establecer ¢l mejor

esquema de recuperacion de energia.
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INDICES UTILIZADOS PARA COMPARAR LAS INSTALACIONES
DE COGENERACION

Para poder comparar la cficiencia de {os sistemas de cogeneracién cntre si y de
éstos con el sistema convencional de generacion, se utilizan diferentes indices,
de los cuales se¢ presentan algunos que ayudaran o la evaluacion de los

esquemas a proponer.
A)NNDICE DE CALOR NETO (NET HEAT RATE)
Este indice expresa la relacion entre c¢! combustible utilizado que se puede

atribuir a la encrgia cléctrica producida, ¥ la produccion de electricidad de las

instalaciones. El combustible que sc atribuye a Ia energia eléctrica generada se

calcula restando del combustible total utjlizado, ¢l que hubiera sido necesario

para producir ¢l vapor generado en una catdera de vapor convencional.
BINDICE DE ENERGIA: CALOR/ELECTRICIDAD (POWER TO HEAT RATE)

s¢ utiliza a In inversa, es decir expresada como

Esta relacién tambié
clectricidad/calor ¥ su manejo ¢s de forma indistinta.

Es la relacion entre la encergia ¢léctrica y cf calor producido, ¢s decir Ia energia
térmica. Es un indice de gran importancia para saber, en tada caso, ¢l tipo de
tecnologia que se puede aplicar segiin Ins curvas de demanda de In cnergia

cléctrica y térmica.
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ANALISIS DE LAS GRAFICAS 1 Y 2 ANEXAS PARA LA SELECCION DEL
PRIMOTOR ADECUADO.

De acuerdo a ia (Graf. 1) las turbinas de vapor presentan un porcentaje de

ahorro energético bajo a altas producciones de energia térmica.

Los motores diesel por el contrario presentan un bajo consumo de combustible

o alto ahorro energético a bajas producciones de energin térmica o bajas
relaciones Q/E.

La (Graf. 2) muestra que las turbinas de vapor presentan los mas altos
rendimicntos a altos valores de Q/E o altas produciones de energia. En cambio

los motes dicsel presentan las relaciones mas bajas en ambas graficas.

Sin embargo si todo ¢l vapor de proceso necesario pudiera ser generado por

cogeneracidon, se ahorraria mas combustible utilizando un motor diescl gue una
turbina de vapor

Las turbinas de gas estan en un punto intermedio.
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AHORRO DE ENERGIA PRIMARIA EN FUNCION DE LA RELACION CALOR/

ELECTRICIDAD
%3}

GRAF.1
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ANALISI_S DE LOS ESQUEMAS PARA LA RECUPERACION DE
ENERGIA EN LA CORRIENTE DE GASES DE COMBUSTION.

Se comenzari por analizar el esquema propuesto por ¢l IMP para la

recuperacion de la energia sobrante de estos gases. El esquema se presenta en la

figura (ECOG.1)
Los esquemas posteriores se disefiarin en base a este primer esquema y a los

objetivos planteados.

A continuaciéon se presenta Ila descripcion del proceso que involucra este

esgquema.

COMO PUNTO INICIAL TODOS LOS PROCESOS DEBEN MANEJAR UNA SECCION DE

NOTA :
SE

RETENCION DE SOLIDOS PARA PROTEGER LA OPERACION DE LOS EQUIPOS POSTERIORES.
PROPONE EL USO DE UN CICLON CUYAS CARACTERISTICAS SE PLANTEAN EN LA FIG. 4

CALCULO DEL CICLON C1-500

EnTmAGa
- — 3
oc aas L
‘.
ve - ocse
v . DC
»c - ocn




MEMORIAS DE CALCULO

EQUIPO: CICLON
ALGORITMO DE CALCULO

1. Con el flujo volumétrico (Ft" /min) ¥ la velocidad del gas (Ft/seg); calculamos

el drea (th).

2. Calculamos el diimetro y el resto de las dimensiones del ciclén mediante las

correlaciones siguientes.

Be= Dc/4 Lc= 2Dc¢

De= Dc/2 Zc= 2Dc

Sc= Dc/8 Je= Dc/4
Hc= Dc/2

3. Se calcula la caida de presién.

: AP = 013 d Vc~2

CALCULOS )

DATOS:
Q=383988 F’/hr * (1/3600 sec.) = 106.66 Ft'/ scc.
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ANALISI’S DE LOS ESQUEMAS PARA LA RECUPERACION_DE
ENERGIA EN LA CORRIENTE DE GASES DE COMBUSTION.

Se comenzari por analizar el esquema propuesto por e} IMP para la

recuperacion de la energia sobrante de estos gases. El esquema se presenta en la
figura (ECOG.1)

Los esquemas posteriores se disefiarin en base a este primer esquema y a los

objetivos planteados.

A continuacién se presenta la descripcién de! proceso que involucra este

esquema.

NOTA : COMO PUNTO INICIAL TODOS LOS PROCESOS DEBEN MANEJAR UNA SECCION DE

RETENCION DE SOLIDOS PARA PROTEGER LA OPERACION DE LOS EQUIPOS POSTERIORES.

SE
PROPONE EL USO DE UN CICLON CUYAS CARACTERISTICAS SE PLANTEAN EN LA FIG. 4

CALCULO DEL CICLON CI-500

MTHADA

o asa

B - OCse
e - OCoz

c . oo

1c.20C

zc . 200
»C - OCse

51



MEMORIAS DE CALCULO
EQUIPO: CICLON

ALGORITMO DE CALCULO

1. Con el flujo volumétrico (Ft' /min) y la velocidad del gas

(Ft/seg); calculamos
el Area (Ft?).

2. Calculamos el diametro y el resto de las di

del ciclén mediante las
correlaciones siguientes,

Bc= Dc/4a

Lc= 2Dc
De= Dc/2 Zc= 2Dc
Sc= Dc/8 Je= Dc/ 4
H He= Dec/2
3. Se calcula la caida de presion.
: AP = 013 d Ve "2
CALCULOS :

DATOS:

: Q=3830988 Ft'/hr * (1/3600scc.) = 106.66 Ft'/scc.



5=.0381b/Ft’
ve = 60 Ft/ sec.

A= Q/v = 106.66/60 = 1.777 Ft.

Dc 8A —> N 8*1.777 14.22 = 3.77Ft.
Be= Dc/g4 —> 3.77/4 = 0.9425 Ft.
Dc = De/2 ————> 3.77/2 = 1.885 Ft.

)‘ Sc = De /8 — 3.7711/8 = 0.47125 Ft.

He = Dc/2 —m——> = 1.885 Ft.
Le= 2D¢ —— > 2(3.77) = 7.854 Ft.
Ze= 2D¢ —mm™@——————> = T7.54 Ft.

| Je = Dc/ 4 = 0.9425 Ft.

Cialculo de 1a caida de presién:
AP = .013d Ve~2

AP = 013 ( 0.038 1b/Ft*) (60)~2
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AP = 1,7784 in /b H20 = 1.7784 inC.A.

factor de conversién:

1.7784 inC.A. 1lin Hg 1 atm

14.7 psia = 064246 psia
13.6 in C.A. 29.92inHg 1 atm.
0.06426 psia = 4.51 E-3 Kg/ cm?
NOMENCLATURA:

V¢ = wvelocidad promedio de entrada al ciclén basada en el 4rea * Ac™
(Ft/sec.)

Q = Flujo volumétrico (Ft’/zuin.)

& = densidad decl gas (1b/ )

A = area (Flz)

AP = caida de presiéon (in.C.A))

D¢ = dizmetro del ciclon (Ft)

Be = ancho del ducto rectangular de entrada al ciclon
Dc = diametro del ducto de salida del gas del ciclon.
He =

altura del ducto rectangular de entrada al ciclén.
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DESCRIPCION DEL PROCESO PARA EL ESQUEMA TURBINA-GENERADOR /
CALDERA DE CO

La corriente de gases que sale del Reactor (R-500), ingresa al esquema de

recuperacion de energia como corriente 1 2 una T=1300 °F ¥ una P= 48 psia.

Esta corriente ¢entra a un sistema separador de particulas (ciclén) para retener
el polvo de catalizador contenido en los gases de combustion ; en esta seccion,
existe un sistema de control con sefial en tablero a base de flujo y presion para
dar paso a la corricnte 3, cuando existe un aumento en la presion de la linea 2

que va al ciclon (C-500) o una interrupcion del flujo por cuestiones de

operacion o mantenimiento.

La corriente 4 que sate del cicléon {(C-500) da lugar a las corrientes 5 ¥ 6 cuyo
flujo esta regido por un sistema de control que protege la operacion de la
turbina. La corriente 6 ingresa a la turbina (TB-500) gque mueve a un
gencrador cléctrico (G-500).

La corrivate 7, que posterivrmente se convierte en la corriente 11 se divide ¢en
las corrientes 12 ¥ 13, La corriente 12 ingresa u la caldera de combustién a Ia
Temperatura y Presién de expansion para aprovechar el monéxido de carbono
contenido en esta corriente

CO2.

y oxidarlo por combustion a biéxido de carbono

La corrieate 13 funciona como un by-pass por doode fluyen los gases

provenientes de la turbina TB-500 cuando Ix caldera C-500 sale de operacién.



La corriente 14 manda los gases de salida a una chimenea y posteriormente a la

atmésfera con bajo contenido de monéxido de carbono y bioéxido de azufre,

La corriente 15 contiene vapor producido en 1a caldera ¥ los envia a proceso.

Nota: A coentinuacién se plantean los algoritmos 2 seguir para conocer la energia

entregada por cada equipo en este arreglo.
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ESQUEMA TURBINA - CALDERA DE CO
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ALGORITMO DE CALCULO PARA CONOCER LA ENERGIiA
RECUPERADA EN EL EXPANSOR O EXERGIA DE LOS GASES DE
COMBUSTION AL ATRAVESAR ESTE.

1. Se calcula la diferencia de entalpia entre Ia fuente v of sumidera.

Ec..... Aht = ha - he.t

2. Se calcula la entalpia real usando la eficiencia del equipo.

Ec..... Ahr = Aht " n e 2
3. Se calcula la exergia c¢specifica. (ENERGI{ POR L.IBRA DE GAS)
Ec..... X a-¢ = Ahr/ 3312 cereeenennas 3
4. Se calcula la exergia total de nuestro sistema (TURBOEXPANSOR)

Ec...... X = MG " xa-c

5. Costo de la exergia o energia recuperada.

Para un sistema vapor de agua ¢l costo de Ias libras de vapor generado , es

el costo de 1KWH de exergia.

Ec..... ( TKWH/ KWH/Ihy = 1lbdegas ... §

NOTA: Paract ebleulo de ia tucbina se uto of simulador ASPES FLUS ver. 71
Los célcutos de Is exesgia total fucrun hechos ca una hoja de cdicuto LXCEL ver 70



NOMENCLATLURA
Ahbt = diferencia de entalpia teorica. ( BTU/b )
ha = entalpia referido al vapor de alta presion. (BTU/Ib)
h c,t = entalpia de condensacidén tedrica. (BTU/Ib )
Ahr = diferencia de entalpia real. (BTUANb)
n = eficiencia del expansor.
x a-c = exergia especifica del vapor de alta presion hasta Ia condensacion
(KWH/1b )
X = excrgia total. { KWH/hr o HP)

MG = masa del gas o flujo misico (Ib/hr)
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SIMBOLOGIA Y LISTA DE EQUIPOS

REACTOR CATALITICO F.C.C R-500
TURBINA DE VAPOR TB-500
CICLON CE-500
CALDERA DE COMBUSTION C-500
CAMARA DE DESCOMPRESION C-1.0.1

SISTEMA DE CONTROL

CONTROLADOR REGISTRADOR DE PRESION

INDICADOR CONTROLADOR DE FLUJO o
VALVULA NEUMATICA [>12]
LINEA DE AIRE PANSTRUMENTOS S PSR S S

TERMINALES ELECTRICAS P/INSTRUMENTOS _ _ _ __  _

LINEA DE PROCESO PRINCIPAL

LINEA DE PROCESQO SECUNDARIO

LINEA DE AIRE 7%__~_7§£__

LINEA DE CONDENSADO

LINEA DE VAPOR B J—

LINEA DE AGUA
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MEMORIAS DE CALCULO
T = 12300 °F TURBINA - GENERADOR

P=32 psi
—

MPH

SO2 46
o2 286
COo2 2 232
N2 11916
co 9.0

H2O 2518

Ps=1E-3 psi
Ts= 126°F

RESULTADOS GENERADOS POR LA SIMULACION

IRBIN, RS
Caballos de fuerza -62612.71 HP
Potencia al freno -62612.71 HP
Eficiencia 0.72
Temperatura de Salida I130°F
Presion de Salida 1.0 E-3 Psi
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RESULTADOS DEL SIMULADOR ASPEN PLUS V.9t




CALCULO DE LA ENERGIA RECUPERADA O

0.72 1
16905/ MPH
T

|
1 EXERGIA TOTAL EN EL TURBO - EXPANSOR
i i i
DATOS | i X | ) .
ha= T 7ess23iBwiite_ | T T
hct= 1293.3212 Bt ib i ; i
; 1 —
i

Lb /hr

HOJA DE CALCULO EXCEL V. 7000 1IN 795



MEMORIAS DE CALCULO DEL PODER CALORIFICO DE LOS
QUE ENTRAN A LA CALDERA DE

GASES DE COMBUSTION
COMBUSTION DE CO.

1.CALCLULOS PARA LA COMPOSICION DE AIRE EN LA CORRIENTE

Q2= 286 mol/hr 212502
79%N2

N2=11 216 mol/hr
X= 1075 moles N2

1 367 mol Aire

1075mol N2 + 286 mol O2 =
10 841 moles de N2 restante.

11916 N2 - 1073 N2 Aire =

2. CALCULOS PARA EL PODER CALORIFICO

CONDICIONES:
Ti1=1300°F
P =47 psia



ALGORITMO DE CALCULO
A) Enfriar reactivos de 1300 °F a 77 °F
B) Llevar a cabo la reaccién a 77 °F

C) Calentar los productos y aire de 77 °F a 1 300 °F

REACCIONES

CO+ %02 coz
SO, +%0Ox___ ., SO3

CALOR GENERADO POR LA REACCION

CcO + %O, Co.

NOTA 1: DE LA CORRIENTE ORIGINAL RECALCULO LA COMPOSICION DE REACTIVOS QUE
TOMAN PARTE EN LA REACCION.

CORRIENTE FRACC.MOL
co 6.58E-7
AIRE 0.9932

TOTAL T

NOTA 2: TOMANDO 1 MOL DE CO COMO BASE:
POR CADA MOL DE CQ HAY 99°¢ AIRE 1 ES DECIR :

99 4o

100 * 6.58 E-* mol CO

Por lo tanto hay 150.97 moles de Aire.
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PASO 1.
Consideracion: AT = T2 - Ti T2 =963K = 1 300°F
Tt =298K = 77 °F

CpO;= 6.148 ~ 3.102 E-* (963 - 298)K - 0.923E-°(963~7 - 208~)K
Cp O = 7.4368

CpN;= 6.524 +~ 1.250 E-} (963 - 298)K - 0.001 E-6(963~7 . 208~%)
Cp N, = 7.3544

CpAIRE= CpO, -~ CpN; = 14.80 Btu/ ibmol °F
T= 298 o O6IN

A1 = ncoCpCo AT ( °F } + nAIRE Cp AIRE AT ( °F)
AH1 = 1( 7.36283)( 77 - 963 ) + 1530.97 (14.8) (77 -963) = - 1. 986, 162.85Btu/lbmol

PASO 2. CALOR DE REACCION

Ahf s = -26.316 Cal/gmol: Dhf s = -94,052: DH°fres = 0
<O Ccoz2 o2
AH2 = Q3,052 - 26,416 + U = -67.636 Cal/gmol O - 121, 923 4Bu/lbmol

Si necesito que reaccione ¢l 100 25 de CO a CoOa..

AHTo = 1 {-121.923.4) = .121.923.4 Buu/lbmol

PASO 3. LLEVAR LA REACCION DE 77°F A 1400 °F
Ts = 745 °C = 1018 K = 1400 °F
o6




Cp CO2=6.214 + 1039 E-*

298 - 1018)- 3.54 E-" (298~ - 1018~)
Cp CO, = 2.08742 Bu / lbmol °F

CpN2 = 6.524 + 1.25 E-' (298 - 1018)- 0.001 (298"2 - 1018%2)

CpN
CpO2 = 6.148 ~ 3.102

5.625 Buu  lbmol °F
298

- 1018) - 0.923 E-" (2987 - 101877
CpO; =~ 479 B Ibmol

PRODUCTOS GENERADOS

CO, = (1) = tmol

CO = fraccion mol entrada - fraccion que reacciond
CO=1 - 1I=0

= moles entrardn * traccion mol que reaccionod

130,97 W.79) = 11926 moles

150.97 (0.21) - Yz (1) = 31.2037 moles

Alfy = [ 1 (2.08742) ~ 119.26(5.625) + 31.2037) 1 (1 400 - 77)°F

All; = 1,088, 005.3 Btu/lbmol

CALOR NETO GENERADO POR LA PRIMERA REACCION

Qneto= AH1 + AH2 + AH3 -1, 986, 162 - 67.636 + 132,656, 283.1

Q =110 = 965, 792.67 Btu / 1bmol CO

CALOR TOTAL GENERADO FOR LAS REACCIONES

Q,= Calor generado por la reaccion de CO o COZ (BTU by

Q,=Calor generado por la reaccion de SO a SO (8TU. hr)

Q,~Calor total generado  ( BTU 7 hr)

Q,+Q: =

18.530.430 BTU/hr o6 6.902.5 HP
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Pc= Poder calorifico  ( KJ / masa 6 vol..combustible)

masa de combustible =  355.85 kg's

6.902.58=5.147 ,257.63* (1/455.85) = 11.3 KJ/kg
)

Pc=6.664.84 KJ/ m'

NOMENCLATURA
AH, Calor Iatente de¢ formaci6én
Q Chalor generado por ja reaccidn
Cp Capacidad calorifica
Ts Temperatura de salida
Qv Calor total generado
Qs Calor neto generado
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ANALISIS DE RESULTADOS

Para el cilculo de la turbina sc usé el simulador Aspen Ver. 9.1 especificando
¥ P

presién, temperatura, composicion de entrada; presion o temperatura de

expansion, nombre de la ecuacién de estado requerida para calcular las

propiedades termodinin

as correspondientes.

E1l signo negativo en la potencia calculada por el simulador se debs a que por

convencion se maneja como positive ¢l trabajo requerido ¥ como wnegativo el

trabajo entregado, en ¢ste caso el generado por la expansion en 1a turbina,
La exergia total o energia recuperada en €l generador es de 241,745 kw/hr.

Antes dc calcular e} vapor que se podria gencrar en la caldera de combustion de

CO; se calculé e) poder calorifico de esta corriente, obteniéndose:

PODER CALORIFICO
GASES DE COMBUSTION
K)rm?

POBER CALORIFICO
COMBSUTIBLE PRIMARIO
K)/m?

6, 6464.84 37. 300

Es decir que para poder usar estos gases couto combustible sc necesitaria que ja
corriente tuviera un poder calorifico 6 veces mayor al real, o gue ¢l flujo de gases
a la salida del reactor se incrementara para dar la capacidad de un combustible

primario, necesario para operar una caldera de combustion.

Actualmente esta caldera de CO se trabaja con una mezcla de combustible

primario y gases de combus

n provenientes del regencrador
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ANALISIS DEL ESQUEMA CON TURBINA DE GAS

Siguiendo el objetivo principal de este estudio, ¥ sin perder la configuracion
original del esquema propuesto por el IMP, se plantea el siguiente diagrama (Fig.
N ), modificando especialmente la operacion de la turbina de gas. de acuerdo u lo
sefialado en el capitulo anterior.

Si cn lugar de un combustible primario que genceralmente se usa en la cimara de
combustién, de la turbina de¢ gas: se inyectaran los gases de Ia regeneracion,
aprovechando ¢l monéxido de carbono como combustible, y el calor generado por
la reaccién de oxidacion del SO; a SO;; se generaria la suficiente energia térmica
en la corriente, que posteriormente entra en la turbina, generando clectricidad;
ademas de que se¢ podria producir vapor ¢n una caldera

posterior por
intercambio de calor.

A continuacion se presenta la descripeion del proceso para o] esquema propuesto.

DESCRIPCION DEL PROCESO

L.a corriente 1, proveniente del Reactor FCC (*R-500) se divide en las corriente 2

¥ 3. La corriente X se pasa por un cicion (C1-500), para rectener el polvo de
catalizador presente cn Ia corriente, proveniente del regenerador. para evitar

desgaste en ¢l equipo posterior.

En esta secci6n se instala un sistema de control para flujo y presiéon con seiial en

cuarto de control; de tal manera que si ¢l equipo C1-500 sale de operacion, se

' REACTOR R-500 DEL DIAGRANMA No.i
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compresiona la linea mandando una sefial a una vilvula neumatica para dar paso
a la corriente 2.

La corriente 4 a la salida del cictén se divide en dos corrientes, la corriente 6 que
ileva a la turbina de gas y la corriente S, que tiene una vilvula neumitica que se
acciona automiiticamente cuando 1a turbina de gas sale de operacion por motivo

de mantenimiento o por problemas durante Ia operacién.

La corriente 6 libre de particulas de catalizador pasa a la cimara de combustién
(CB-1), en 1a turbina de gas para entrar en contacto con el aire comprimido en ¢l

equipo CD-501 y obtencr la suficiente cnergia para mover la turbina y expandirse
hasta una temperatura de 779 K.

La corriente 8 da lugar a la corriente 9 que entra a una caldera de calor sensible,

donde se aprovecha 1a temperatura de esta corriente para calentar agua y generar
vapor por transferencia de calor.

La corriente 10 se abre através de una valvula neumitica, en ¢l momento que el

flujo en Ila corriente 9 disminuye o se¢ interrumpe, mandando los gases a la
atmosfera.
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ESQUEMA TURBINA DE GAS - CALDERA DE CALOR SENSIBLE
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SIMBOLOGIA ¥ LISTA DE EQUIPOS

NOMBRE HUBICACION
C ALDERA DE CALOR SENSIBLE C- 500
CAMARA DE DESCOMPRESION Cc-1.01

C AMARA DE COMBUSTION CB-1
CICLON C1- 500
TURBINA DE GAS TG- 500
COMPRESOR CP- 501

SISTEMA DE CONTROL

CONTROLADOR REGISTRADOR DE PRESION  (PRC)

<
INDICADOR CONTROLADOR DE FLUJO

—
VALVULA NEUMATICA [%
LINEA DE AIRE P/INSTRUMENTOS [ Ry A

TERMINALES ELECTRICAS PAINSTRUMENTOS

LINEA DE PROCESO PRINCIPAL

LINEA DE PROCESO SECUNDARIO

LINEA DE AIRE s 7

LINEA DE CONDENSADO

LINEA DE VAPOR SNBSS

LINEA DE AGUA

-
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CALCULO DE LA ENERGIA GENERADA EN LA TURBINA DE GAS

Con el objcto de determinar 1a cantidad de calor que el esquema puede entregar.
se analizara bajo la condicion de maxima demanda eléctrica, que arrojari como

resultado el mayor flujo posible de gases a la descarga de Ia turbina de gas: » por

lo tanto la mayor produccién de calor.

Los cidlculos siguientes se hicieron en base a datos de mixima demanda tomados

de la tabla ( 1) para la planta catalitica N. 2

CONDICIONES Y PARAMETROS DE QPERACION
* COMPRESOR ADMISION DESCARGA
T =28°C P2 = 10.5 bar

PL = 0 94 bar

AP atraves del filtro de aire

20 mbar
Ne - 85°0
* TURBINA T3 = 1100 °C P34 ~ 10.5 bar
Tt - 90 2a AP através del recup.
SO mbar.
e CAMARA DE COMBUSTION Apec = 200 mbar

Tiee =99 %
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« COMBUSTIBLE GASES DE COMBUSTION
PODER CALORIFICO PCIGC = 6 66384 KJ m3
RE. EST. AIRE-COMB. A/Cest. =~ 44.20 Kg aire/ m3 comb.
+ PROPIEDADES PROMEDIO AIRE Y GASES (COMPORTAMIENTO IDEAL )
Cp = 10IKI Kg C
¥ (RELACION DE CALORES ESPECIFICOS) ~ 1.4

y-t’y = 0285

1. CALCULO DE LA GENERACION ELECTRICA DEL EQUIPO .

Wn e T, b - el - Lor -1 -1
Cp Tt T a 7 nc E

1= PP, : n - B, rn~ RELACION DE PRESIONES

<~ P, P,

RESULTADO Wn = 260.8 KI/Kg
2. ENERGIA ELECTRICA REQUERIDA

Condictanes de mxima demanda Oreg 50000 kwi Ereq + 18359 kwe

3. CONSIDERANDO UNA EFICIENCIA DEL GENERADOR ELECTRICO DE 94%

SE CALCULO LA POTENCIA FLECTRICA.

Freq Tigen - kb, I = potencia cléctrica

RESULTADO =~ 30 169 14 K

3. FLUJO DE AIRE QUE DEBE

ANEJAR LA TURBINA

Faire = F/Wn
RLESULTADO = 1073 Kg 's




5. CALOR SUMINISTRADO AL SISTEMA

Qs = Faire * gs Qs= 758.6 KI'Kg (CALOR POR UNIDAD DE MASA )
RESULTADO Qs - B130EE Kwy,

6. FLUJO DE COMBUSTIBLE

M comn = qs - PCLGN  (MASA DE COMBUSTIBLE ) = 0.1138 m3 7 kg aire

F comb. = F aire ® M comh

RESULTADO Egoinb = 12,21 m¥ts ¢ 9.0 kgl

7. EXCESO DE AIRFE

8. TEMPERATURA DE LOS GASES A LA SALIDA DE LA TURBINA

Ty v Fao- THOT,-Tds) Tds = TEMP. DE EXPANSION=713K

RESULTADO T, 729K

DESPUES DE HABER CALCULADO LA ENERGIA ELECTRICA PRODUCIDA EN LA TURBINA DE
GAS Y LAS CONDICIONES A LAS QUE SE ENCUENTRAN LOS GASES A LA SALIDA: SE
CONTINUARA CON EL CALCULO DE LA ENERGIA TERMICA A RECUPERAR DE DICHA
CORRIENTE EN UNA CALDERA DE CALOR SENSIBLE.
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NOMENCLATURA

T temperatura del aire que entra al compresor (°C)
P, presion del aire que entra al compresor (bar)
P, presién de descarga del compresor (bar)

apP caida de presion através del filtro de aire (bar)

T; temperatura a la entrada de 1a turbina (°C)

N eficiencia de la tarbina

Apcce caida de presion en la camara de combustién

PClgcpoder calorifico de los pases de combustiéon (kJ/m3)

A/Cest relacidon estequiomedtrica aire-combustible

Cp capacidad cxlorifica

Y relacién de calores especificos

Wn  trabajo neto entregado por cl ciclo (diferencia de trabajo entre la turbina ¥
el compresor)

rt relucion de presiones

Ereq. energia eléctrica requerida en planta en condicionces de maxima demanda
(Kwe)

Faire flujo de aire (Kg/s)

Eaire exceso de aire

Qs calor suministrado al sistema (Kwt)

Tas temperatura de expansién isoentrépica (°C)

T, temperatura real de salida de la turbina (°C)
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CALCULO PARA CONOCER LA ENERGIiA RECUPERADA EN LA
CALDERA DE CALOR SENSIBLE.

NOTA: A continuacidn se presenta el algoritmo utilizado para el cialculo de este equipo.
Se calculari la energia suministrada y recuperada por etapas dentro del recuperador de

calor.

1.Se calculan los perfiles de enfriamiento de gases y calentamiento del agua en cada
etapa dcl recuperador.
A)ECONOMIZADOR DE ¥ PRESION

RESULTADO  TGS= 221°C ¢ 429°F

b) EVAPORADOR DE !4 PRESION
LADO DEL VAPOR
h2- 879 KJ/Kg P 17 kg/ cm2
LADO DE LOS GASES
RESULTADO TGS = 221°C 6 429°F

C€) ECONOMIZADOR DE ALTA PRESION

LADO DEL AGUA
RESULTADO h3 = h2 = 879 KJ kg
h4 - ) 1418 KJ Kg
T4 = 261.4°C = 502.52°F
P - 38 Kg'em 2

LADO DE [.OS GASES
RESULTADO TG3 = 276.4°C o 529.5°F

D) EVAPORADOR DE ALTA PRESION

LADO DEL VAPOR
RESULTADO hS = 2795 kI kg Pvap. = 48 kg/ cm2
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LADO DE LOS GASES
276.4 :C (COMO MINIMO)

RESULTADO TGE =

E) SOBRECALENTADOR DE ALTA PRESION

LADO DEL VAPOR
RESULTADO hi - 27957KJ Kg
hé =3 201 K’ kg
P 38 hgem2
Tiap, = 400°C
LADO DE LOS GASES
RESULTADO TG) = 704.3°C o 1 300°F

2. GENERACION DE VAPOR
Determinacion del flujo de vapor que puede producir el recuperador de calor.

Balance de enerpia entre cl evaporadoer de media y cl sobrecalentador de alta
presién.
El calor cedido por los gases ¢» igual al absorbido por el vapor.

Qv = Qg

Fv. (hge-h3) + Fv.(hy-hy) = Fgases * Cp (T - T &l

. - ol

RESULTADO |
ESTE FLUJO DE VAPOR CONSIDERA UN FLUJO TOTAL DE GASES A LA ENTRADA DEL
RECUPERADOR DE 562 kp/s . (Foasse™ For + Fuwe  EN LA TURBINA DE GAS.)

A) FLUJOS DE VAPOR DE AL.TA MEDIA PRESION.
- %6.0kg's

RESULTADO Frup. = 0.40 * Fr.
- B4.0 kg/s

Fymp = 0.60 * Fv.
B) BALANCE DE ENERGIA EN EL, EVAPORADOR DE % PRESION PARA CONOCER LA Tg..
79
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Fuangp (h3-b3) = Fg k5™ Cp (TeaTos)meinensornen EC. 4

RESULTADO TG4 ~ 454.84°C
€) CORRIGIENDO LA TG3 CON UN BALANCE DE ENERGIA EN EL ECO. A.P.

e ECT 5

Fyap (hehy) = Fg oes*Ce (Tey-Tgadonnns

RESULTADO T, = 48599°C
D) VERIFICANDO LA TEMPERATURA NDE SALIDA DE LOS GASES EN EL ECONOMIZADOR DE

% PRESION.
SUNRRIRRY Y AN -3

Fy (ha-hy) = Foux*Cp (T T
RESULTADO Tea ™ 17586°C

3. CALCULO DEL CALOR UTIL O ENERGIA TERMICA TRANSFERIDA
A) CALOR UTIL ( VAPOR DE ALTA PRESION)

QUsar = Fuap ( he-hy)o. SERRRURRIY - S
RESULTADO Q VAP = 194. 748 _KWi

B) CALOR UTIL (VAPOR DE MEDIA PRESION)

QUyar = Fyap ( hy-h))..

RESULTADO Q VMP = 166,250 K1

C)CALOR UTIL TOTAL

QU = QUvar + QUvar
RESULTADO QU = 360,990 Kwt




4. CALCULO DE LA RELACION Q/E PARA EL ESQUEMA TURBINA DE GAS-
CALDERA DE CALOR SENSIBLE..

(Q/E)s¢ = QUIE, El= POTENCIA ELECTRICA EN LA TURBINA-
RESULTADO = (Q/E)SC = 11.90
5. INDICE DE CALOR NETO PARA ESTE ESQUEMA

ICN = ( QS - QUM cunun M E) N catoers = 80%

RESULIADO = ICN = -15.0
NOTA.QS ~ calor suministrado por un combustible primario; para estc esquema vale cero.

La fracciéon de vapor de alta y baja que se puede producir, estan en funcién de la
temperatura de entrada de los gases, asi como dcl calor sensible de los mismos ; por eso,
para que ¢l balance de energia original se cumpla : Qg = Qv ; Ia fraccién de vapor de

alta v baja presion debe ser del 40 ¥ 60% respectivamente.
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PERFILES DE ENFRIAIENTO PARA EL RECUPERADOR DE CALOR

EBQUEMA TURBINA DE GAS / CALDERA DE CALOR SENSIBLE

VALORES CALCULADOS

T{C (KK SCAP.  ETAPAVAP.SOBRECALENTADO
5080 2104 BVAPAP,  ETAPAVAPOR ALTA PREBION
4 141 ECOAP  ECONOMZADOR A. PRESION
5% 1141 EVAPM.P.  ETAPAVAPOR 12 PREBIGN
150/ 79 ECOMP.  ECONOMIZADOR MEDIA PRESION
2210] 79 BALIDA  5ALIDADE GASES

[8ALIDA 1750 18
PERFILES DE ENFRIAMIENTO EN EL RECUPERADOR DE CALOR

E st : .l 1
b
:
] sm , |
:
i
o |
> PERFIL OF TRMPIRATURA
e |
| Ew
gm
xmw =i |
imat. oo
0 . :
6CAP EVAP AP ECOAP EVARMP. ECOMP. SALDA i
ETAPAS DETRO DEL PROGESO |
]
!
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ANALISIS DE RESULTADOS

TABLA DE RESULTADOS

0
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i
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Para este esquema no se maneja ningin combustible primario para suminiswrar
energia, tanto ¢n la turbina de gas como en la caldera, por 1o gque ¢l valor de Qs o

calor suministrado ¢s cero: ya que nuestro combustible son los mismos gases de
combustién sin costo alguno.

De acuerdo a la ecuacion de balance de energia ( Ec.1) la cantidad de vapor
producido, en el rccuperador de calor esta en funcidén directa del flujo de gases
que entran: asi como su temperatura,

Una variacidon en el flujo de gases de alimentacion al recuperador, afecta
fuertemente en ia cantidad de agua que ingresa on contratlujo a la caldera: v un
aumento ¢n la temperatura de estos gases incrementa la produceion de vapor de

alta presion ¥ provoca un AT pp mayor al recomendado para disefio,
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ANALISIS DEL ESQUEMA CON TURBINA DE VAPOR

El siguiente esquema al igual que el anterior, involucra el segundo de los
primotores mas usados en sistemas cogeuncrativos debido a su capacidad para

generar eancrgia.

En este esquema se siguen los mismos lincamientos usados para construir sistemas
cogenerativos con turbinas de vapor: considerando en esto el objetivo fijado al

inicio de este estudio.

A continuacion se describe el proceso a1 seguir en  este nucvo esquema. y Yy
posteriormente s¢ calculan los equipos principales de recuperacion de energia en

este esquema.
DESCRIPCION DEL PROCESQO

ESQUEMA: CALDERADE CALOR SENSIBLE - TURBINA DE VAPOR

La corriente de gases que sale del reactor-regenerador (R-500), ingresa al

esquema de recuperacion de energia como corriente 1: a una T=1300°F y una

=48 psia.

La corriente 1 entra al ciclon (C-5068) para separar ¢l polvo de¢ eatalizador
contenido en Jos gases de combustion: posteriormente ingresa a la caldera de calor

sensible como corriente 7.
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Antes de ingresar a ia caldera, la corriente 5 se divide en la corriente 6 ¥ la
corriente de alimentacion a este equipo.
En la linea 6, esta instalada una vialvula ncumatjca que se abre mediante una sefial

cuando en la linea 7 se obstruye ¢} flujo por problema de operacién en la caldera,

o por compresion en la linea. Esta corriente lleva los gases de combustion a una

chimenea, para posteriormente ser arrojados a la atmosfera.

L.a corriente 8 que sale de la caldera, lleva vapor de alta presiéon que ingresa a
una turbina de vapor acoplada a un generador cléctrico. En esta secciéon sc
encuentra instaludo un sistema de control sensible al flujo » Ia presién para

proteger la operacion de la turbina.
Por ia corriente 10 a la salida de la caldera, fluye vapor de Y2 presidn que se unc

con el vapor de media generado en la turbina después de la expansion y se manda

a proceso.
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ESQUEMA CALDERA C. SENSIBLE TURBINA DE VAPOR
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SIMBOLOGIA Y LISTA DE EQUIPOS

NOMBRE HUBICACION
CICLON C1- 500
CAMARA DE DESCOMPRESION C-1.01
CALDERA DFE. CALOR SENSIBLE C- 500
TURBINA DE VAPOR TB- 501
GENERADOR ELECTRICO GHB- 501

SISTEMA DE CONTROL

CONTROLADOR REGISTRADOR DE PRESION @
=

INDICADOR CONTROLADOR DE FLUJO

m
VALVULA NEUMATICA §<]

LiNEA DE AIRE P/AANSTRUMENTOS 754_754754.

TERMINALES ELECTRICAS P/INSTRUMENTOS

LINEA DE PROCESO PRINCIPAL

LINEA DE PROCESO SECUNDARIO
LINEA DE AIRE
LINEA DE CONDENSADO

LINEA DE VAPOR [
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CALCULO DE LA CALDERA DE RECUPERACION DE CALOR
PARA EL ESQUEMA ECOG.3

OBIJETIVOS PARTICULARES Y CONSIDERACIONES :

1.

Se selecciona la cantidad y calidad de vapor a producir, en funcion de la

demanda de energia térmica y eléctrica en planta.

2. Se calculari la energia requerida y producida en cada etapa del recuperador de
calor. tamando en cuenta cl paso, tanto de la corriente de aguna como de Ia
corriente de gases calientes.

3. Se considerard un flujo a contracorriente.

4. Se evaulara ¢l beneficio de este esquema, en base a la relacién (Q/E) y el indice
de calor neto.

A) CONDICIONES DE ENTRADA DE LAS CORRIENTES QUE INGRESAN AL

RECUPERADOR,

I.ETAPA DENTRO DEL PROCESO:

ECONOMIZADOR DE % PRESION (ECO.5M.P)

a) Lado del agua:

h, = 419.10 h = KJ/Kg
h, = 879.5 T=°C
Taa = 100°C P =Kg/cm2
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Pysmp = 17.0
Facra = Fvaron F=Kg/s
T2=206°C =Ty

b) Lado de los gases:
Tos =Tz + AT pp
Tgs = 221 (como minimo, por Atpp seleccionado)
Debe cumplirse:

Tae > Taa

2.ETAPA DENTRO DEL PROCESO:

a) Lado del vapor
EVAPORADOR DE % PRESION ( EVAP.M.P)
P=17
h; =879.5 liq. saturado (hf)
h; = 2,794.4 vap.saturado (hg)
Fyap=0.56 * F,

b) Lado de los gases:
Taa
Tgs =221

Feasus = 455

3

3 ETAPA DENTRO DEL PROCESO:
ECONOMIZADOR DE ALTA PRESION (ECO. A.P)
a) Lado del vapor:
P =48
h;=879.5 = h
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h,=1,141.8 = hf
T.=2614 = Ts

Ficua = Fuviror

b) Lado de los gases
Tgy=T,+ ATpp
Tgy = 276.4 (como minimo)

Tea=7

4.ETAPA DENTRO DEL PROCESO:
EVAPORADOR DE ALTA PRESION. (EVAP. A.P)

a) Lado del vapor:
P=48
h,=1,141.8 = hf
hs=2,795 = hg

b) Lado de los gases:

Tgs = 276.4 °C (como minimo)

S5.ETAPA DENTRO DEL PROCESO:
SOBRECALENTADOR DE ALTA PRESION (SC A.P)

a) Lado del vapor:
hs=2,795.70 = hg
h,=3,201.0
Pyap =48
Tyvapr = 400
FLUJO DE VAPOR:



Fv. (he-h;) + Fv.(h;-h;) = Fgases * Cp ( Tg, - Tas)
Fy = 179.15

VERIFICANDO LA TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS GASES EN EL
ECONOMIZADOR DE MEDIA PRESION.

Fu(by-hy) = Fg * Cp(Tas - Tge)
Tge = 76.32< T,a.
Se comienza un proceso iterativo hasta que Tge cumpla con la condicién inicial;
modificando ¢l ATpp. o ¢l flujo de vapor.
Tge (corregida) = 121 para un Fy = 100.15
VERIFICANDO LA TG4 ENEL EVAP, M.P
Fyap (hs- by) = Fgasgs * Cp (Tge - Tes)
Tgs =262.0
CORRIGIENDO T,;; CON UN BALANCE DE ENERGIA EN (ECO.A.P)
Fuap (W4 - h3) = Fgasex "Cp (Tas - Tas)
Tes = 312

CACULO DE Tg: EN EL EVAP. A.P
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Fyap (bg-hy) = Fgases *Cp (Tgz - Tas)
Tg: = 632.70
POTENCIA ELECTRICA GENERADA
El = Fvap (h; - hyvmp)

RESULTADO El = 40,700 KW
NOTA: SE CALCULO LA POTENCIA CONSIDERANDO UNA PRESION DE SALIDA IGUAL A LA
PRESION DEL VAPOR DE MEDIA; SE PROCEDIO A LEER DE TABLA DE VAPOR LAS
PROPIEDADES CORRESPONDIENTES A ESTA CONDICION.

SE PLANTEO ESTA PRESION DE SALIDA CONSIDERANDO QUE SE PUEDE MANDAR LA
CORRIENTE PRODUCTO DE LA TURBINA Y SUMARLA A LA CORRIENTE DE VAPOR DE
MEDIA GENERADA FN EL RECUPERADOR DE CALOR PARA POSTERIORMENTE SER
ENVIADO A PROCESO.

- ENERGIA ELECTRICA GENERADA
NOTA . SE CONSIDERA UNA EFICIENCIA DEL 80° PARA LA TURBINA Y DEL 94% PARA EL
GENERADOR

RESULTADO ER = 38,258 Kwe = 382 MW




Fyvap (bs-hy) = Fgases *Cp (Tg: - Tes)

Tgy = 632.70

POTENCIA ELECTRICA GENERADA

El = Fvap (h; - h;vmp)

RESULTADO E) - 40,700 KW
NOTA: SE CALCULO LA POTENCIA CONSIDERANDO UNA PRESION DE SALIDA IGUAL A LA
PRESION DEL VAFOR DE MEDIA: SE PROCEDIO A LEER DE TABLA DE VAPOR LAS
PROPIEDADES CORRESPONDIENTES A ESTA CONDICION.

SE PLANTEO ESTA PRESION DE SALIDA CONSIDERANDO QUE SE PUEDE MANDAR LA
CORRIENTE PRODUCTO DE LA TURBINA Y SUMARLA A LA CORRIENTE DE VAPOR DE
MEDIA GENERADA EN EL RECUPERADOR DFE CALOR PARA POSTERIORMENTF SER
ENVIADO A PROCESO,

. ENERGIA ELECTRICA GENERADA
NOTA : SE CONSIDERA UNA EFICIENCIA DEL 80% PARA LA TURBINA Y DEL 94% PARA EL

GENERADOR.
RESULTADO ER = 38 258 Kwe = 38.2 MW



CALCULO DEL CALOR UTIL O ENERGIA TERMICA TRANSFERIDA
A) CALOR UTIL ( VAPOR DE ALTA PRESION)

QUysp = Fyar (he-hy)
RESULTADGO Q. = 250,380 KW

B) CALOR UTIL (VAPOR DE MEDIA PRESION )
QUuvap = Fyae (Bs-hy)
RESULTADO Q VMP =~ 23,750 KWt
C)CALOR UTIL TOTAL
QU = QUyp + QUyyp
RESULTADO QU = 274,130 KWt
4. CALCULO DE LA RELACION Q/E PARA EL ESQUEMA TURBINA DE GAS-
CALDERA DE CALOR SENSIBLE..
(Q/E)ng = QU/E, Ei= POTENC!A ELECTRICA EN LA TURBINA-
RESULTADO - (Q/E)s¢ = .73

5. INDICE DE CALOR NETO PARA ESTE ESQUENMA

ICN = ( QS - QUMmcanexa( ED) M carnena = 80%

RESULTADO = ICN =-5.42

NOTA:QS = calor inistrado por un ible primario: para estc esquema vale cero.
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PERFILES DE ENFRIAMIENTO PARA EL RECUPERADOR DE CALOR

ESQUEMA TURBINA DE VAPOR / CALDERA DE CALOR SENSIBLE

VALORES CALCULADDS
ETAPAS | T(C) | MK
SCAP. 7040 219
EVAPAP, 6320 I
ECOAP 4750 [
EVAP.M.P. 312 879
ECOMP. 3200 879
SALIDA 1750 119

SCAP.
EVAP.A.P.  E7APAVAPOR ALTA FRESION
ECOAP
EVAP.M.P.  ETAPAVAPOR 112 PRESION
ECOMP.
SALIDA

E14PA VAP, SOBRECALENTADO
ECOROMIZADOR A. PRESION

ECONCMIZADOR MEDIA PRESION
SALIDA DE GASES

PERFILES DE ENFRIAMIENTO EN EL RECUPERADOR DE CALOR

ESCALA PARA TEMPERATUI
4 &

.
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!
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De acuerdo al balance de energia en la seccion de evaporacion de media presion,
1a cantidad de vapor de media que se pucede producir, es del 10% del total de
vapor generado; esto debido a la temperatura de entrada de los gases de

combustién.

Si se tuviera que generar mas vapor de ¥z presion, se necesitaria que ¢f Atpp fuera
menor de 15 grados, que la temperatura def agua para ta caldera estuviera mas

fria,o aumentar la cantidad de agua de alimentacion, de acuerdo a la ec. (Iv)

De la relaciéon Q/E calculado, presenta un valor 3 veces mayor al requerido en
planta, bajo condiciones de maxima demanda; por lo que el esquema si satisface

los requerimientos de energia.



El valor negativo del indice de calor neto ( ICN) indica que ¢l sistema cubre la
demanda térmica de la planta con ningin requerimiento de combustible para

suministrar calor, por lo que Qs =0

NOMENCLATURA

hi entalpia del agua de alimentacién a caldera (KJ/kg)
h2 entalpia del liq. saturado a P=17 Kg/cm2

h3 entalpia del vapor saturado a P=17 kg/cm2

h4 entalpia del liquido saturado a P =48 kg/cm2

hS entalpia del vapor saturado a P= 48 kg/cm2

hé cntalpia del vapar sobrecalentado 2a P =48 kg/cm2
hf entalpia del liquido saturado (tabla de vapor)

hg euntalpia del vapor saturado (tabla de vapor)
FvMP flujo de vapor de ¥: presion (kg/s)
FVAP lujo de vapor de alta presion (kg/s)

FV flujo de vapor (kg/s)

FA flujo de agua (kg/s)

TAA temperatura del agua de alimentacion a caldera (°C)
T1 temperatura de los gases a Ia entrada

T2 temperatura de los gases en el EVAP. AP

T3 temperatura de los gases en el ECO.ALP

T4 temperatura de los gases en ¢l EVAP.M.P

TS temperatura de los gases en el ECO.M.P

T6 te2mperatura de los gases a la salida.

Cp capacidad calorifica de Jos gascs

SC AP sobrecalentador de alta presién
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RESULTADOS

Antes de presentar las tablas de los resultados obtenidos en cada uno de los
esquemas propucestos, se enlistarin los precios de algunos servicios que ayudarin

a la elaboracion de los resultados ¥ posteriormente del analisis final,

S AUXICIARES:

!
R,

A

e s QN Ao
X1z




COSTON TOMADOS DE PLANTA (REE. TULA

TABLA DE RESULTADOS EN LOS ESQUEMAS
PROPUESTOS




COSTOS DE LOS EQUIPOS INVOLUCRADOS
STABL :







NOMENCLATURA = IDENTIFICACION

SUSIERO
TURBINA DE GAS-CALDERA 1
DE CALOR SEASIALE
TURBO-EXF ANSOR
CALDERA DE COMB. CQ Ir
CALDENRA DE CALOK SENSIALE
pits

-TURBINA DE VAPOR



CAPITULO
5

ANALISIS DE RESULTADOS

Antes de analizar los 3 esquemas propucstos para la recuperacién de la energia
remanente en los gases en estudio, s¢ explicaria el porque no se usé un motor

reciprocante para construir un sistema cogenerativo.

« ANALISIS DEL MOTOR RECIPROCANTE

El usar un motor reciprocante en sistemas cogencrativos, tiene grandes ventajas

por el bajo consumo de combustible que presentan en comparacion con los otros

promotores analizados.

Si se descara producir todo ¢)] vapor de proceso necesario por cogeneracion, se

recomendaria ¢l uso de un motor diesel por su alto porcentaje de ahorro

energético de acucerdo a la Graf.l con una relacién Q/E bajz o produccion cnergia
térmica.

Este esquema maneja un case similar : aunque para este estudio ¢l consumo de
combustible no es un inconveniente ya que los gases de regeneracion, son gases de

desecho de los que se aprovechara sus principales caracteristicas.



Si se usara un motor dicsel, se podria ahorrar un combustible que “no cuesta™ ;
con la gran desventaja de producir baja energia térmica, ademas de que estos

motores se usan cn generacion de pocos megawatts.

Por estas razones se descarta el uso de un motor diesel que ademas no cumpliria el
objetivo principal, quc ¢s ¢l de aprovechar al miximo la energia remanente de los
gases de desecho.

e ANALISIS DEL ESQUEMA TURBO EXPANSOR- CALDERA DE COMBUSTION DE CO

La potencia y la energia total generada por c¢ste sistema es la mejor de los 3
esquemas analizados. La energia eléctrica producida es 10 veces mayor al sistema
caldera-turbina de vapor con la diferencia de que no existe produccién de vapor
en la caldera de combustién ; esto debidu a que el poder calorifico de los gases de
desecho, generan 18 , 530 . 430 BTU/hr., con lo que solo incrementa 2 grados 1a

temperatura de los gases de combustiéon.

Para poder generar vapor s¢ necesitaria un combustible primario con un poder
calorifico de 37,300 kJ¥/m3 (para caldera de combustion), con agoun de
alimentacién a 120 °C vy un AP pp de 15 grados.

Este esquema dcja de ser cogenerativo sin el uso de la caldera, ademais
actualmente en los nuevos disehos de reactores cataliticos (reactores tipo ultra
orthoflow) es posible transformar el CO remanente a CO2 que es ¢l componente

principal para ¢l uso de la caldera de combustidn.
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< ANALISIS DEL SISTEMA TURBINA DE GAS - CALDERA DE CALOR SENSIBLE

De acuerdo a la (fabla 2) tlos KWH generador por este sistema, comparados con los
otros esquemas ¢s mucho menor.

Un esquema con turbina de gas genera aproximadamente 4 veces mis caballos de
fuerza, bajo las mismas condiciones de operacion pero con un combustible
primario (gas natural) gue ticne un poder ealorifico de 37 300 K3/ m3 que es 6
veces mas grande al que presenta nuestro gas combustibie.

Finalmente se necesitaria un flujo mayor de gases para poder igualar el poder

calorifico de un combustible primario ¥ generar mids energia. Esto no es posible

debido a que el combustible usado, son gases de desecho ¥ s6lo se disponce de un

flujo constante de 455 kop/s

A diferencia del esquema anterior (ECOG.1) este esquema si provee la suficiente
cnergia térmicn nuceva corriente de gases que sale de la turbina para ser flevada a

1a caldera y gencerar vapor por transferencia de calor,

CARACTERISTICAS DEL VAPOR PRODUCIDO EN LA CALDERA DEL,
ESQUEMA ECOG.2
TABLA 15

El ahorro econdmico por generacion de vapor cs el signientes
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e ANALISIS DEL ESQUEMA CALDERA DE CALOR SENSIBLE - TURBINA DE VAPOR.
La potencia y energia entregada por este sistema ¢s menor al esquema anterior,

pero nada despreciable.

La diferencia principal radica en que la corriente de gases entra directamente a
una caldera de calor sensible para generar vapor.

El vapor generado tiene las siguientes caracteristicesns

El vapor de alta presion que es enviado a la turbina | genera 38 ,S92KWH/d .

El vapor de media obtenido de la turbina se¢ une con el vapor generado en la
caldera ¥ se¢ manda a proceso.

A diferencia del esquema inicial ECOG.1 este sistema e¢s de cogeneracidon, en
donde se aprovecha al maximo la energia remanente de los gases generando vapor

para proceso ¥ cnergia eléctrica necesaria en la planta.
El costo de la generacion de energia eléctrica ¥ térmica en ¢ste esquema, esta en

funcion de la cantidad de agua utilizada en la caldera y del costo del tratamiento

previo de este servicio.
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La cantidad de agua utilizada, es de 100 kg/seg.., ¢ 0.100 m’/scg.. con un costo de
S 14.18/m° ; considerando un flujo de 8, 640 m’/dia, el precio del servicio seria de

$ 122, 515.0/dia.

Planteando ahora los beneficios econdédmicos i el generar 10.72 KWH/seg., de
energia eléctrica considerando que el costo de 1 KWH e¢s de S0.17 de acuerdo a la
tarifa de CFE (Comision Federal de Electricidad), nos produciria un ahorro de $
1.8224 ; es decir que sien un dia se produjeran 926,208 KwWii/dia, el ahorro seria

de S 157,455.36 .

Para el caso del vapor generado , el ahorro es el signiente :

El ahorro econémico por generacion de vapor :

S/dia vapor alta p. = S/dia vapor ¥z = 336,312 + 33,791

TOTAL = S$370. 103/ dia
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TABLA COMPARATIVA

ABEAI20.
ha, i o]

EACXON S e Ty

x e 15 Lt X
e

o ST S B ’ 5 S PR ESTASS
o :33’ RISk Se A Lt
o Faalod
i

36310
36

nOta I ESTOS COSTOS FUERON TOMADOS DIRECTAMENTE DI PLANTA (REF, MIGUEL HGO.- TULA )

Es decir que considerando los costos de generacion de energia, Ia utilidad 6 ahorro

econdémico por dia es ¢l siguiente

UTILIDAD TOTAL (UT) = 527,558 - 122,515

UT = S 405,043/dia
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CONCLUSIONES

De acuerdo a las tablas de resultados, los sistemas (11 ) y ( 111 ), presentan una
mayor generacion de encrgia con respecto al sistema turbina de pas/caldera de

calor sensible ¥ por consiguiente una utilidad en $/dis mejor.

De los aitimos sistemas, ¢l $5-11 genera 2 veces s utilidad por produccion de
energia eléetrica que el sistema HI 1 asi mismo de acuerdo 2 1a tabla (7)) el costo
total de los cquipos involucrados en el sistema es 1 12 veces mayor que el costo
dcl sistema 11

A pesar de esto: Iz recuperacion de Ia inversion vista de mianera general es

inmediata, es decir ¢n un lapso, d¢ tiempo de 2 meses es posi

ble recuperar mas del
100 % del costo de los equipos involucrados.

La desventaja de¢ este s

ema  tomande

cucnta ¢l objetivo planteado

inicialmente, es que solo genera energia cléctrica sin ser cogenerativo. Para
poder copenerar, se necesitar

producir energia térmica ademas

de
eléctrica ; esto solo ex posibte usando en Ia calder

ergia

la corriente de gases como
combustible, ¥ una corriente extra de combustible primario.

A diferencia de este esquema, ¢l S-111 es un sistema cogenerativo, ¢s decir existe Ia
1

generacion de energia térmica y eltéctrica con una utilidad total tres veces menor

que ¢l esquema anterior ; un costo de equipos proporcionalmente mis bajo con un

tiempo de recuperacion de la inversiéa de aproximadamente 3 moeses.
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De acuerdo a la relacién Q/E para este sistema la generaciéon de energia es 3 veces
mayor a la relaciéon Q/E en condiciones de mixima demanda cn la seccion del
desintegrador catalitico (R-500); es decir este esquema cubre las necesidades de
energia requeridas, cumple con la condiciéon de un sistcma cogenerativo ; ademis
de presentar un valor negativo alto ¢n el indice de calor neto, debido al costo del
combustible suministrado igual a cero.

Finalmente ¢l sistema I que involucra a una Turbina de gas esencialmente ,

cumple con la condicion de los sistemas cogencerativos, presenta una relacion Q/E

(relacion de energia térmica ) mejor que cl esquema Il v con un indice de calor

neto de (-15) gque indica el maximo aprovechamiento de ba corriente de guses como

combustible para gencrar energia cléctrica.

La desventaja es que la utilidad/dia para este esquema es 3 veces meopor al
esquerna 1 y s6lo ligeramente inferior al esquema I ; con una recuperacién de Ia

inversion de aproximadamente 3 meses.

La produccién de encrgia bajo estos esquemas, s6lo se garantiza con un buen

sisterna de control y operacién de los equipos.

El seleccionar uno de estos ¢squemas para la recuperacion de In energia en Jos

n, esta en base a los objetivos planteados, y de acuerdo a estos

gases de combusti

el esquema III (caldera de calor sensible/turbina de vapor) cubre los puntos

propuestos para la muixima recuperaciéon de energia, sin ser el mejor

necesariamente.




CAPITULO
Q

Vv

CRITERIOS PARA LA ESPECIFACION DE EQUIPOS

La especificaciéon cs una tarea que debe considerar una gran variedad de datos ¢
informacion que deben hacerse saber a los fabricantes, con objeto de que puedan
proporcionar cl equipo midis adecuado para la aplicacion a la que se le va a
destinar. La atenciéon no sélo busca satisfacer las condiciones de operacion sino
también criterios de seguridad, disponibilidad y confiabilidad. tipo de servicio,
impacto ambiental, restricciones de espacio y arreglo de componentes, entre otros

factores.

La especificacion de equipos a nivel de estudio de factibilidad no pucede contener
todos los datos ¢ informacién que contendria una especificacion para compra o
concurso de cquipo ; ésta seria producto propiamente de Ia ingenieria basica dce la

opcion seleccionada.

El objetive que debe cumiplir una especificacion para estudio de factibilidad de
proyectos es la evaluacion del costo de los equipos que integrap las opciones por
analizar econémicamente. En general, ¢s conveniente contar con informacion

estadistica de costos de equipo con el fin de determinar la inversion que deba



realizarse, la especificacién permitira ecntonces obtener cotizaciones para
complementar y actualizar la informacién estadistica con que se cuente.

TURBINA DE V.APOR

Las condiciones por especificar para las turbinas de vapor son las

siguientes :

PRESION TEMPERATURA FLUJO
ENTRADA x X X
DESCARGA X
EXTRACCIONES X X

Se debe especificar la capacidad de generacion cléctrica que se espera de Ia
miquina, con objeto de comprobar si efectivamente se podrii ubtener la potencia

esperada del sistema,

Adicionalmente, se debe indicar el tipo de extraccion, controlada o no , v si la
turbina ¢s condensante, se debe indicar el tipo de extraccion. controfada o no, » si
la turbina cs condensante o de contrapresion, aunque Ia presion a la descarga 1o

indique.

En ¢l caso de la turbina condensante, se deberdn proporcionar al fabricante datos
de la disponibilidad de agua de cufriamicnto y su temperatura. o bien las
condiciones ambientales promedio, muiximas y minimas de la zona en que so

instalari.



El fabricante podra tener opcion de ofrecer una turbina que requiera un reductor
de velocidad para poder mover un generador eléctrico ; la cotizacion debera
incluir su costo.

La cotizacién debe incluir ademas los equipos auxiliares de la turbina tales como
vialvulas gobernadoras, sistema de control, sistema de lubricaciéon e incluso es
factible que ¢l fabricante cotice equipos auxiliares como el sistema de enfriamiento
( bombas de circulalcién y torre de enfriamiento ), en el caso de turbinas
condensantes, bombas de retorno de condensado, etc. Asimismo, se debera incluir

el consumo de energia que los equipos auxiliares requieran.
TURBINA DE GAS

En el caso de las turbinas de gas se debe especificar lo siguiente :

PRESION TEMPERATURA
ENTRADA X X
DESCARGA X

Dado que el comportamicnto de las turbinas de gas cs muy sensible a las
condiciones atmosféricas, se debe proporcionar al fabricante la altura sobre ¢l
nivel del mar que la instalacion tendria, asi como la temperatura ambiente media

de la zona y las maximas que se presenten €n un afio.

Se¢ debera especificar también el combustible con el que funcionara. la ecpacidad

eléctrica descada de Ila miiquina y, adicionalmente, la demanda térmica que se



planea recuperar en la descarga, con el limite de temperatura de los gases para

garantizar la posibilidad de produccién de vapor en las condiciones deseadas.

Se¢ deben considerar las restricci de emisi contaminantes de la zona en
que ¢! equipo se instalaria, con objeto de que el fabricante pueda recomendar los

equipos auxiliares que satisfagan dichas restricciones.

La cotizacién debersd incluir el costo de los equipos auxiliares que Ia miquina
requiera, tales como filtro de aire, sistema de control, sisterna de lubricacién,
centro de control de motores, ctc., asi como los consumos de cnergia de dichos

equipos.

Existen fabricantes que manejan también las calderas de recuperacién de calor,

de manera que se pueda acudir a cllos para cotizar ¢l conjunto completo.

CALDERA DE RECUPERACION DE CALOR

Las condiciones por especificar para los recuperadores de calor soun las siguientes :

PRESION TEMPERATURA FLUJO
ENTRADA X X X
DESCARGA xX
GASES A LA ENTRADA x X X
La pecifi ién debe datos sobre ¢l tipo o composicién de los gases

producto de la b i demss, en los casos de caldera de dos o mas




presiones de operacién, se deben establecer los rangos de combinaciones de

produccién esperada de vapor a las diferentes presiones.

En caso de requerir poscombustién, se debe indicar el combustible que se
utilizaria en ello.

La cotizacién debe incluir los equipos auxiliares tales como bombas de agua de

alimentacién, sistema de control, proteccién contra sobrepresién, etc. asi como su
consumo de energia.
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