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INTRODUCCION

Debido a que las reservas de los energéticos primarios son limitadas
y a que la demanda de los mismos es cada vez mayor, sus precios
se han incrementado notablemente, elevando costos de produccion (costos de
materias primas y servicios) para determinado producto; esto, aunado con el
aspecto ambiental ha creado la necesidad de recurrir a disefios de procesos
cada vez mas eficientes desde el punto de vista termodinamico. Sin embargo,
la construccién de nuevas plantas es cada vez menor en nuestro pais; no
obstante existen muchas plantas ya construidas con tecnologia de los 70’s en
el mejor de los casos, que si bien no es posible reemplazarlas, es posible
mejorarlas haciendo mas eficiente el uso de la energia, ya sea:

a) Eliminando desperdicios de energia: Como deteccion de fugas, implantando
aislamiento eficiente, etc.

b) Eficientar el proceso mejorando variables de operacion: Como presion,
temperatura y flujos, principalmente.

¢) Implementacion de equipos de recuperacion de calor como: Ciclos de
cogeneracién, redes de intercambio (Tecnologia “Pinch”), equipos de
recuperacidon en hornos y calderas, etc.

d) Modernizacion tecnoldgica de procesos: Cambio de. catalizador,
modificacion de estructuras de procesos, sistemas de control, etc.




INTRODUCCION

Hoy en dia México es uno de los principales productores de amoniaco
(NHs), pero con un consumo de energia de 37 MMBTU/ton-NHs, que es alto
con respecto al de las plantas instaladas recientemente, de 25.7 MMBTU/ton-
NH3s, esto impacta directamente en costos de produccion, provocando que
Meéxico sea menos competitivo en el mercado del amoniaco Internacional.

Es por ello que en el presente trabajo se estudia la posibilidad de
modernizar el proceso de amoniaco para reducir el consumo de energia,
modificando la estructura del proceso en la seccidn de reformacion, siendo
objeto de estudio la planta de Amoniaco No. 7 de Cosoleacaque Ver.

La seccidn de reformacién consta de dos reformadores, el primario y
secundario que operan en serie. En el primario se lleva a cabo parcialmente la
reaccion de reformacion en la que se genera hidrégeno por oxidacion de
metano con vapor de agua, dicha reaccion es altamente endotérmica, por lo
que el calentamiento es a fuego directo. En el secundario el aire es introducido
para suministrar el nitrogeno, el calor de combustion de metano con oxigeno
aporta la energia necesaria para la reformacidn, éste opera adiabaticamente y
se obtiene un efluente a alta temperatura, el cual se enfria generando vapor de

agua.

En la modificacion se propone implantar un sistema de reformacion con
intercabio de calor “KRES” (Kellogg Reformer Exchanger System), en el cudl se
aprovecha el calor sensible del efluente del secundario para calentar a un
reformador intercambiador que sustituye al primario del proceso
convencional, ambos refomadores operan en paralelo.

Para evaluar una modificacion en cualquier proceso es necesario
contemplar tres aspectos: primero, que la modificacion  sea
termodinamicamente posible, segundo, analizar las consecuencias que surjan
de este cambio y como solucionarlas y tercero, que sea econdmicamente
viable.

Para el primer y segundo punto, se realizé el balance de materia y
energia mediante el simulador de procesos Aspen Plus 9.3-2 para el proceso
actual y propuesto, considerando los equipos adicionados, eliminados o
modificados, determinando el ahorro de energia (capitulos 3 y 4), ademas se
desarrollo un modelo cinético en Fortran para determinar las dimensiones
aproximadas del reformador intercambiador y evaluar el funcionamiento del
reformador secundario para dicha modificacion (capitulo 53).

Para el tercer punto se realizé un estudio econdmico determinando la
inversién total y los costos de produccion que implica la modificacion
(capitulo 6).




OBJETIVOS

- Evaluar técnicamente la implantacidon del sistema reformacion
con intercambio de calor “KRES”, analizando los cambios que resulten
y determinando el ahorro de energia por gas natural, con respecto al
proceso convencional.

~ Determinar las dimensiones aproximadas del reformador
intercambiador y evaluar el funcionamiento del reformador
secundario, mediante el desarrollo de un modelo cinético.

- Realizar el analisis econdmico, estimando la inversion total y la
tasa interna de retorno que involucre el cambio propuesto.

Alcances:

- El estudio técnico soOlo contempla el analisis termodinamico
realizado con el simulador de procesos Aspen plus.

- El dimensionamiento de los equipos solo se hara aproximado
para la estimacidon economica.

- La simulacion del proceso se¢ realizd reproduciendo las
condiciones de disefio y solo contemplan las secciones de reformacion
y mutacion.




CAPITULO

UNO
GENERALIDADES

En el presente capitulo se da un panorama general de la importancia
econémica del amoniaco para la industria mexicana asi como una
resena de la evolucion tecnoldgica del proceso hasta el proceso Avanzado

“KRES” y por ultimo se dan las bases para la simulacién de procesos en ¢l
simulador Aspen Plus 9.3-2.

1.1 Importancia Economica del Amoniaco en MeXIco.
1. 1.1 Situacion del Amoniaco en la Industria Quimica.

El amoniaco (NHs) a condiciones ambientales es un gas incoloro,
generalmente se distribuye como liquido subenfriado, se obtiene a partir del
gas natural por lo que pertenece a la rama de Petroquimica Secundaria y
dentro de ésta division pertenece a los petroquimicos derivados del metano. El
amoniaco es uno de los productos petroquimicos mds importantes desde el
punto de vista econémico ya que representd alrededor del 18 % de la

produccién y el 22% de las ventas del total de petroquimicos para 1997,
(tablas 1.1, 1.2. y fig. 1.1l

("1 Memorias de Labores de PEMEX, 1992-1997.

& |



CAPITULO i

GENERALIDADES
Tabla 1.1
Elaboracién total de productos petroquimicos
{miles de toneladas)
ailo 1993 1994 1995 1996 1997
Derivados del metano 5,185 5,927 5,862 5,961 5,067
Derivados del etano 3,087 3,048 3,140 3,088 3,089
Aromiticos y derivados 1,598 1,700 1,738 1,649 1,461
Propileno y derivados 282 346 477 446 377
Otros 1,758 2,045 2,230 2,147 2,147
TOTAL 11,910 | 13,066 | 13448 | 13,292 | 11,513
Amoniaco 2,137 2,468 2,422 2,500 2,130
% del totai 17.94 18.89 18.01 18.80 18.80
Fuente: Memorias de Labores de PEMEX 1992-1997.
Tabia 1.2
Elaboracién total de productos petroquimicos
(millones de pesos)
ailo 1993 1994 1995 1996 1997
Amoniaco 678 1,054 19,43 3,304 2,692
TOTAL 3,481 4,834 10,309 | 12,267 | 12,193
% del total 17.48 21.80 18.84 26.93 22.08

Fuente: Memorias de Labores de PEMEX 1992-1997.

Figura 1.1

miles de toneladas.
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CAPITULO 1 ) GENERALIDADES
v

1.1.2 Capacidad Instalada.

1 amoniaco anhidro fue producido en México por primera vez por

Guanos y Fertilizantes de México con una planta de amoniaco
instalada en Cuautitlan, Edo. de Mex. en 1947, actualmente fuera de
operacion.

Petréleos Mexicanos desde 1962 produce amoniaco, actualmente
cuenta con un total de 10 plantas de las cuales, siete (Amoniaco 1-7) se
encuentran en el Complejo Petroquimico de Cosoleacaque, Ver., de estas siete
plantas la No. 1 se modifico para producir hidrégeno y la No. 2 esta fuera de
operacion desde 1993, otras dos plantas se encuentran en el complejo

. petroquimico de Salamanca, Gto. y otra mas en el complejo petroquimico de
Camargo, Chih.
Actualmente se cuenta con una capacidad fofal Instalada de
2,512,000 tonNHs/aro. (tabla No. 1.3)21L31,
Tabla No 1.3
Capacidad Instalada del Amoniaco
Capacidad | Afo de
Planta Producto normal |arranque| Tecnologia Localizacién
{Ton/aiio)

Amoniaco 1 |Hidrogeno 14800 1962 | Fluor Daniels | Cosoleacaque, Ver.
L Anhidro Carbdnico 66000

Amoniaco 2 jAmoniaco 300000 1668 | ABB Lummus| Cosoleacaque, Ver.
lAnhidro Carbdnico 376000 fuera de oper. 11793

Amoniaco 3 jAmoniaco 300000 1974 |M.W.Kellogg | Cosoleacaque, Ver.
,Anhidro Carbonico 376000

Amoniaco 4 |Amoniaco 445000 1977 | M.W. Kellogg | Cosoleacaque, Ver.
Anhidro Carbdnico 560000

Amoniaco 5 JAmoniaco 445000 1978 |M.W. Kellogg| Cosoleacaque, Ver.
lAnhidro Carbénico 560000

Amoniaco 6 |Amoniaco 445000 1981 |M.W.Kellogg| Cosocleacaque, Ver.
Anhidro Carbdnico 560000

Amoniaco 7 JAmoniaco 445000 1981 |M.W.Kellogg| Coscleacaque, Ver.
IAnhidro Carbonico 560000

Amoniaco [Amoniaco 132000 1967 Technip Camargo, Chih.
Anhidro Carbonico 165000

Amoniaco 1 [Amoniaco 79000 1978 |M.W.Kellogg| Salamanca, Gto.
|Anhidro Carbonico 98750 fuera de oper. 1993

Amoniace 2 |Amoniaco 300000 1978 |M.W.Kellogg| Salamanca, Gto.
lAnhidro Carbénico 376000

.

Fuente: Memorias de Labores de PEMEX 19922, Directorio de la Industria Quimica 1994 ANIQ.

21 Idem. [1], 1992. =
131 Directorio de la Industria Quimica 1994 ANIQ.

[=7]




CAPITULO 1 GENERALIDADES

El Complejo Petroquimico Cosoleacaque esta situado en el municipio
del mismo nombre cercano a la ciudad de Minatitlan en el sur del estado de
Veracruz. Este complejo se encuentra localizado en un punto estratégico
dentro del territorio nacional, ya que se encuentra muy cerca de las fuentes
de materias primas asi como del Istmo de Tehuantepec que facilita la salida de
sus productos hacia el Golfo de México y Océano Pacifico para su distribucion
al territorio nacional o al extranjero.

En 1962 el complejo Petroquimico de Cosoleacaque inicia operaciones
con la planta de Amoniaco No. 1. Las plantas de Amoniaco 4 y 5 fueron
construidas con capacidad mundial de 445000 ton/afio en 1977 y 1978
respectivamente con tecnologia M.W. Kellogg, satisfaciendo el mercado
nacional y permitiendo la exportacion de amoniaco.

Las plantas de amoniaco 6 y 7 iniciaron su operacion en 1981 bajo
tecnologia M.W. Kellogg con una capacidad de 445000 ton/afio y fue
entonces cuando el complejo se convirtid en el principal productor de
amoniaco en el mundo. En 1982 se modificé la planta de amoniaco No. 1
para producir hidrégeno para los procesos de hidrogenacion y en 1993
quedan fuera de operacion las plantas de Amoniaco No. 2 de cosoleacaque y
la planta No. 1 de Salamanca Gto.

El complejo petroquimico cuenta ademas con una planta para
isomerizacion de xilenos y cristalizacion de paraxileno.

1.1.3 Mercado.

Exportaciones del Amoniaco

El principal comprador exterior de Amoniaco es EEUU.
representando alrededor del 95 % del total. Es en Tampa, Florida,
donde se fijan los precios que se utilizan como referencia para el mercado
nacional; Las exportaciones del amoniaco por pais para los ultimos tres afios
se muestran en la tabla 1.4.

-bl
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Tabla No 1.4
Exportaciones de Amoniaco
{Valor en délares, Volumen en Ton)

Enero-Dic 1994 Enero-Dic 1995 Enero-Dic 1996
Pais Val Vel Val Vol Val VYol
Belice 0 0 194 0,068 2,7 i.4
Costa Rica 1,203,105 11,568 0 0 0 0
Cuba 550,000 5,0001 2,060,337 22,390 1,012,917 8,220
Chile 0 0 511,063 5,554 604,273 5,581
El Salvador 0 0 0 0 15,088 46
EE.UU. 50,246,063 494,553 27,026,212 279,664] 23,646,484 204,038
Guatemala 375,605 1,869 873,453 3,722 1,066,204 4,335
Total 52,374,773 512,991 30,435,309 311,331 26,347,720 222,222

Fuente: Banco Nacional [le Comercio Exterior.

Importaciones del Amoniaco

México habia sido independiente del mercado exterior, sin embargo
con las plantas puestas fuera de operacion (tabla 1.2) y con el incremento de

la demanda nacional, las importaciones han aparecido y con tendencia a
aumentar, (tabla 1.5).

Tabla No 1.5
Importaciones de Amoniaco
(Valor en délares, Volumen en Ton)

Enero-Dic 1994 Enero-Dic 1995 Enero-Dic 1996

Pais Val Vol Yal Vol Val Vol
|Canada 2,450,000 19,917 0 ol 3,077,771 24,141
EEUU 5,802,291 44,663 29,502 44| 3,265,792 23
Paises Bajos 581 0.007 0 0 0 0
Japon 3,003 0.097 0 0 0 0
Venezuela 0 0 0 of 2,122,814 14,777
TOTAL 8,255,875 64,581 29,502 44) 8,466,337 18,941

Fuente: Banco Nacional De Comercio Exterior.

w
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[ 3
Balance General del Amoniaco.
|
Fara el ano de 1997 las exportaciones representaron el 15 % de la
produccion, mientras que las importaciones representaron el 0.5 % del
Consumo Nacional Aparente y este muestra una tendencia de aumento en los
ultimos 3 anos (tabla 1.6 y grafica 1.1).
Tabla No 1.6
Balance General de Amoniaco
(Miles de Toneladas)
L
| Enero-Dic 1994 | Enero-Dic 1995 | Enero-Dic 1996 | Enero-Dic 1997
Produccién 2,468 2,422 2,500 2,130
Importacion 64.6 0.04 39 10}
Exportacion 513 311 222 321
C. Aparente 2020 2111 2761 1819
Incto C.A. % 13 4.5 30.8 -34
Cap. Instalada 2812 2812 2812 2812
Fuente: Banco Nacional De Comercio Exterior.
Grafica No. 1.1 :
Balance General de Amoniaco 7
3,000 i
2,500
§ 2000 e Produccién |
S 1.500 ) S S i Irnportaci‘én i
g . 1 —d~= Exportacion li
E 1,000 L. . — | i—N—C. Aparente !,
500 - ';
N —
0 - el
1994 1995 1996 1997
ano
‘ _;uente: Banco N;l;ional D;.- arr;e;;i—c; -F.xterior.
[
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1.1.4 Usos.

1 uso principal del amoniaco es en la industria de fertilizantes, ya
que el 85 % es destinado para esta industria, siendo utilizado el
29 % del consumo total para la aplicacion directa a la tierra de cultivo y un
57 % empleado como materia prima para otros fertilizante, entre los cuales se
encuentra la urea (tabla 1.7).141

Tabla 1.7

Distribucién del Uso del Amoniaco

Uso %1{ Subtotal %

Fertilizante ]Aplicacién Directa 28.7
Urea 224
Nitrato de Amonio 15.8
Fosfato de Amonio 14.6
Sulfato de Amonio 34

Sol. Nitrogenada 0.6 85.5
Industrial Explosivos 4.1

Comerc.

Plasticos y Fibras 5.1 9.2

Otros Otros 53 53

Total 100

Fuente: Enciclopedia Técnica Kirk-Othmer

| Figuﬁ; L2

, _ Usos del Amoniace
: Explosivos

i 4%  Otros

| Plasticos y 5% Aplicacion
| Fibras : Directa

| 5%, 29%

I Fertilimantes

i

I

57%

Fuente: Enciclopedia Técnica Kirk-Othmer

|
‘@ Aplicacion Directa '

g Fertilizantes !

o
g Pasticos y Fibras |
!

| g Explosivos
‘ g Otros I

|
|
|

4] Kirk-Othmer, Encyclopedia of Chemical Technology, Vol. 2, pp. 676-668.
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Usos de los Derivados del Amoniaco 15

e Nitrato de amonio:
Fertilizantes
Explosivos
Oxido Nitroso
Refrigerantes
Antioxidante
Pirotécnicos
Nutrientes para antibidticos
e Urea:
Fertilizantes
Suplementarios para alimento animal
Acido Ciantrico
Sulfamato de Amonio
Guanidina
Fosfato de Amonio:
Fertilizante
Aditivo para alimentos
Retardantes de Fuego -
Acidulantes
Farmacéuticos
Sulfato de Amonio:
Fertilizantes
Suplemento para alimento de ganado
Retardante de fuego en control de incendios forestales
Fermentacion
Tratamiento de agua y aguas negras
Persulfato de Amonio
Acrilonitrilo:
Resinas ABS
Resinas SAN
Adiponitrilo
Acrilamida
Fumigador Granular
Acrilamida Diacetona
Caprolactama:
Fibras
Resinas
Peliculas de Nylon 6

5] Chemical Origins & Market Flow Chart & Tables.
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1.2. Perspectiva Historica de la Tecnologia de Produccion
de Amoniaco.

1 nombre de amoniaco se deriva del Latin “Sal Amoniacum” que
significa sal de amonio, ya que fue encontrada en el Oasis Ammon
del antiguo Egipto, hoy Siwa.

Alrededor de 1900, F. Haber inicia su investigacion del equilibrio del
amoniaco, como resultado establece que a 1020 °C la conceniracion de
amoniaco al equilibrio asciende a 0.012 % vol. y a través de la exirapolacion
de la constante de equilibrio determinada experimentalmente, se encontrd
que se podian obtener altas conversiones de amoniaco a bajas temperaturas de
reaccion.

En 1908, Haber junto con Bosh de BASF (Badisobe Anilin-Und Soda
Fabric A.G.) comienzan a discutir los resultados de los experimentos
realizados para su escala industrial, entonces comienza una investigacion
detallada para encontrar el catalizador y condiciones de operacion
convenientes. Haber habia usado osmio como catalizador, sin embargo Bosh
desarrollo el oxido de fierro, que es similar al de hoy usado, el cual presenta
ventajas de robusticidad y bajo precio.

Asi de las investigaciones de Haber y el desarrollo de ingenieria de Bosh
dieran como resultado que en 1913 arrancara la primera planta de sintesis de
amoniaco con una capacidad de 30 tonNHz/dia en QOppau.

El proceso desarrollado por Haber-Bosh se encuentra todavia en el
proceso moderno, el cual consta de las siguientes secciones:

a) Condensacion de NH3 producido.

b) Recirculacion de NH3 producido.

¢) La reaccion se lleva a cabo a alta temperatura y presion en presencia
de catalizador.

d) Precalentamiento de carga al reactor usando el efluente caliente de
salida del reactor.

e€) Uso de amoniaco como refrigerante para ayudar a la recuperacion de
amoniaco producido.

El proceso se lleva a cabo a 206 kg/cm? abs. y de 500 a 600°C
utilizando fierro como catalizador, a estas condiciones se obtuvo un 10% de
conversion por paso y un rendimiento total del 80%.

(4] Ammonia, "Encyclopedia of Industrial Chemistry Ulmann's, Vol. A2, pp. 152- 1_2
153.
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La demanda de nitratos para la fabricacion de explosivos durante la
primera guerra mundial colocé a la sintesis de amoniaco como un proceso
viable en Alemania y después se amplio el interés a escala mundial. Fue asi,
que la segunda planta eniré en operacion en 1917 en Luna, Meseburg, al
final de la primera guerra mundial con una produccion de 90 tonNHs/dia.
De alli en adelante se inicia un veloz incremento en la produccién mundial
por la construccién de nuevas plantas a través de licencias en Inglaterra,
Francia, Italia entre otros, al final de la segunda guerra mundial, las
capacidades de las plantas fueron expandidas por instalacion de lineas en
paralelo de 70 a 120 tonNHs/dia por unidad. Para alrededor de 1950 se
inicia la fabricacion de amoniaco experimentando minimizar costos en
materias primas; de esta manera al crecer la competencia, se forzo el
desarrollo de la tecnologia hacia el “ahorro de energia”

En el proceso de sintesis de amoniaco se desarrollaron 2 procesos:

a) Reformacion de vapor y metano.
b) Oxidacion parcial no catalitica.

La reformacion de vapor de agua y amoniaco se aplico por primera vez
en 1941 y la oxidacion parcial se desarrolld un poco mas tarde. La oxidacion
parcial tiene la ventaja de que presenta mayor flexibilidad en la carga, ya que
puede ser gas natural, naffa, combustible, etc. la desventaja de la oxidacion

parcial es la de ser mas ineficiente por lo que requieren mayores costos de
inversion y operacion.

La M.W. Kellogg en 1953 disenid el primer reformador a baja presion,
alrededor de 40 atm, esta idea dio origen a la primera planta tren-simple que
fue puesta en operacion teniendo una capacidad de 500 tonNHs/dia, en la
cudl se instald por primera vez un compresor centrifugo para comprimir €l
gas de sintesis esto fue en E.U.A. Aqui la economia de escala fue factor
importante para los costos de inversion, ademas de aparecer el concepto de
integracién de energia.

En 1962 ICI Katalco amplio la tecnologia para la reformacion y poder
alimentar nafta que mediante un sistema de vaporizacion se maneja fase
gascosa, ademas de que utiliza un catalizador alcalino.
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Desde 1965, La “M.W. Kellogg Technology Company”, ha sido la firma
mas usada para la construccion de plantas de amoniaco (tabla 1.8)7 ya que
ha tenido grandes ventajas en bajos costos de inversidon y operacion.
A mediados de los 60’s introdujo 1a modalidad de tren-simple de gran escala y
sustento las bases para los procesos modernos de alta eficiencia.

Tabla 1. 8
Plantas construidas y Licenciadores de Amoniaco hasta 1997

Licenciador Plantas Comerciales
The M. W, Kellogg Technology Co. 170 Tren simple gran-escala
Linde AG. l
Haldor Topsoe A/S 50
ICI Kataico 3

Fuente: Petrochemical Processes’ 97

Hoy la generacion de grandes trenes simples de amoniaco tienen
capacidades hasta de 1550 tonNHs/dia, estas plantas son totalmente
integradas, representando la conclusion de desarrollo de ingenieria de la
fabricacion de amoniaco. Sin embargo desde los tltimos afios ha habido un
marcado incremento en los costos de produccién y en conjunto con el aspecto
ambiental, ha creado un creciente y continuo esfuerzo para mejorar los
procesos con ¢l objeto de reducir la demanda de energia por tonelada de
amoniaco tanto como sea posible.

En la Tabla No. 1.9 se muestran los principales avances en la tecnologia
de producciéon de Amoniacol® 91,1101,

1.2.1. Esquemas de Reformacion de Vapor y Metano.

La reformacion consiste en hacer reaccionar vapor de agua y metano en
un catalizador de niquel para producir hidrogeno y monédxido de carbono:

Reformacion: CHs + H: O &= CO+ H; AH=49 kCal/mol

Esta reaccion es altamente endotérmica, es por ello que en todos los
procesos de los diferentes tecnodlogos, se tiene un reformador primario
calentado a fuego directo y un reformador secundario para completar la
conversion que opera adiabaticamente.

71 petrochemical Processes '97, Hydrocarbon Processes, March 1997 pp. 108-110.

(1 Orlando J. Quartulli, William Turner, Encyclopedia Maketta, pp. 260-261.

1 Ammonia, The M.W. Kellogg Technology Company, 1994.

119 J R. LeBlanc, Make ammonia whit less energy, Hydrocarbon Processing, July
1984, pp. 69-72,

14
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e Reformacion Convencional por ia M.W. Kellogg.!"|

El gas natural es desulfurizado antes de que reaccione con el vapor. El
reformador primario convierte alrededor del 65% del hidrocarburo
alimentado en presencia de vapor usando un catalizador de niquel. En el
reformador secundario, el aire es introducido para suministrar el nitroégeno.
El calor de combustion del gas parcialmente reformado suministra la energia
para reformar el metano restante del gas, este reactor opera adiabaticamente
(figura 1.3); una descripcion detallada del proceso convencional se presenta
en el capitulo No. 2.

Alrededor del 40% de gas natural se consume como combustible en los
quemadores del reformador primario, es por ello que han sido propuestos
varios disefios y esquemas de procesos de integracion para eliminar el
reformador primario desde principios de los 50’s, pero con altos consumos de
energia, costos de capital y mantenimiento. Algunos ejemplos son :

® Reformacion Faralela por M. W. Kellogg?\.

Este esquema se dio a conocer en 1979 y consiste de un reformador
primario, uno secundario y un reformador intercambiador en paralelo con el
primario. En el reformador intercambiador el gas de reaccién intercambia
calor con el efluente del secundario para después unirse con el efluente del
primario y entrar al reformador secundario(fig. 1.4).

e Reformacion Terciaria por Montedison?,

La reformacidn terciaria es similar a la reformacién paralela, solo que
en el reformador terciario el gas de reaccion a la salida de los tubos se mezcla
con el efluente del reformador secundario para pasar por coraza del mismo
reformador terciario y proporcionar el calor de reaccion (fig. 1.5).

Ambos procesos aparecen para dar un ligero incremento en la presion
de operacion al final de la seccién de reformacion y consecueniemente una
reduccion en el consumo de potencia en el compresor de gas de sintesis, pero
sin obtener una reduccion en el consumo de combustible considerable.

(1Y) Ammonia, Petrochemical Processes 97, Hydrocarbon Processes, March 1997 _1—5'
pp. 164.

[121 F. Saviano, V. Lagana, Integrate recovery systems for low energy ammonia
production, Hydrocarbon Processing, July 1981, pp. 99-108.
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e Reformacion Combinada de Metanol por LURGI 131,

El gas de sintesis es también utilizado para producir metanol, Lurgi en
1994 da a conocer su proceso de reformacion combinada, la cual consiste de
un reformador primario y uno secundario (autotérmico). En el reformador
primario el hidrocarburo es reformado parcialmente y el calor de reaccion es
proporcionado por los quemadores del hogar, después el efluentie es
alimentado al reformador secundario donde se inyecta una corriente de
oXigeno para promover reacciones de combustion que proporcionan el calor
para las reacciones de reformacion; este concepto de utilizar oxigeno en el
reformador secundario es utilizado en la modificacion propuesta KRES, como
se vera mds adelante (fig. 1.6).

o Reformacion Avanzada KRES por M. W. Kellogg''¥

En octubre de 1994 Kellogg da a conocer el sistema de reformacion con
intercambio de calor “KRES” (Kellogg Reformer Exchanger System) que es un
proceso de reformacion de vapor radicalmente diferente, usado para la
generacion de gas de sintesis de amoniaco, puesto en operacion en plantas de
amoniaco de Corporatiéon Methanex en Kitimat, Columbia British, Canad4 y es
llamado “Amoniaco Avanzado”. :

La reformacién KRES consiste en lo siguiente:

El gas natural es mezclado con vapor de proceso para dividirse en dos
corrientes y alimentarse a un calentador a fuego directo. Después de calentar
ambas mezclas son enviadas al “Reformador Autotérmico” y “Reformador
Intercambiador” los cuales operan en paralelo.

Al reformador autotérmico (secundario) a diferencia del proceso
convencional se le alimenta aire enriquecido de oxigeno al 31 % mol y una de
las corrientes de la mezcla vapor-hidrocarburo. El efluente es enviado por el
lado de la coraza del “reformador intercambiador”.

El “reformador intercambiador” contienen catalizador de niquel sobre
alumina en el interior de los tubos, por donde se alimenta la otra mezcla de
vapor-hidrocarburo, donde se lleva a cabo la reformacion; el calor necesario
para la reaccion es proporcionado por los gases del lado de la coraza los
cuales estan formados por el efluente del reformador autotérmico y efluente
de los mismos tubos (figura 1.7). Para una descripcion detallada ver parte 4.1:
descripcion del proceso KRES.

131 Integrate Low Presure Methanol Process, Lurgi O1 Gas Chmie GmbH, 16
January 1994,

(' Ammonia Advance, Petrochemical Processes 97, Hydrocarbon Processing,
March 1997, pp. 110,
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Tabla 1.9 Evolucion Tecnolégica del proceso de Amoniaco

Consumo de Energia
Aflo Capacidad {LHWV)NOTM! Principales Caracteristicas y Avances
Ton/dia MMBtu/tm NH, Tecnolégicos
1943-1952 136 42-44 Baja presion en la reformacion catalitica de gas
natural (0.6-1 kg/cm? man.).
Baja ecficiencia termica y alto consumo de
potencia. (5 etapas de compresion)
Eliminacion del CO por sistema licor de cobre.
Sintesis a 340 kg/cm’® man. .
1953 146 42-44 Primer incremento en [a presién de reformacion
(4.2 kg/cm® man.).
Reduccidn en el consumo de potencia (3 etapas
de compresidn)
1955 270 42-44 Incremento en la presion de reformacién. (8.8
kgfem? man.).
Uso del primer compresor centrifuge en en la
compresion del gas de sintesis. (I etapa de
compresion centrifugo y 3 reciprocantes)
Primer tren simple de 300 ton/dia por Kellogg.
Se desarrolla la tecnologia para la reformacién
de naftas.
Uso de K,CO, caliente para remover el CO,
1960-1962 330 42-44 Incremento en la presion de reformacion (15-18
kg/cm? man.).
Eliminacién de CO por metanacidn. -
Uso del aire precalentado para el reformador
secundario.
Recuperacion de calor de reaccidn.
3 etapas de compresion reciprocante.
Implementacién  del mutador de baja
temperatura.
Reduccion del gas de purga en el circuito de
sintesis
1963 540 40-42 Primer tren simple de 600 ton/dia por kellogg.
Compresor centrifugo a 155 kg/em® man. y
reciprocante a 340 kgfem?® man.
1964 540 39.42 Incremento en la presion de reformacion (31-33
kg/cm? man,),
Compresor centrifugo de 5 etapas, hasta 340
kg/cm® man.
Reactor de sintesis con baja caida de presion.
Eliminacién de CO, con Catacarb.
1965-1972 540-1360 35-38 Incremento de la temperatura del vapor
sobrecalentado
Purificacién del gas de sintesis con cribado
molecular
Sintesis de amoniaco a baja presion (140-210
kg/cm? man.).
1973-1982 540-1540 34-35 Integracion de calor.
Desarrollo de catalizadores de alto rendimiento
y selectividad
1983-1990 1000-1540 2705 Plantas de Amoniaco de Alta Eficiencia.
1991-1996 1000-1540 25.7 Reformacion por KRES y sintesis por KAAP.

L J
NOTA I Limite termodindmico = 17 MMBTU/ tonnNH
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1.3 Simulacion de Procesos.

1.3.1. Acerca de Aspen Plus Ver. 9.3-2.15

El simulador Aspen (Advanced Sistem for Process Engieneering) por
Evans, fue creado desde 1979, disefiado para simular procesos incluyendo
solidos en las operaciones convencionales vapor-liquido. Esto puede
representar corrientes multifases y sustancias complejas como lo es el carbon,
el cudl no puede ser descrito por compuestos convencionales o pseudo
componentes. El sistema programado consta de mas de 150,000 lineas de
lenguage Fortran, bancos de datos de propiedades fisicas y costos.

1.3.2. Metodologia para la Simulacion en Aspen.

1. Introducir el diagrama de bloques del Proceso a Simular.
2. Seleccionar el tipo de Componentes.
Los tipos de componentes puede ser convencional, solidos, ionicos o
pseudocomponentes, en este caso se tienen solo componente convensionales
(CHs, H20, CO, COz, Hz, Oz, Nz, Ar, C2Hs, C3Hs, i-CsHio y n-CaHio)
3. Seleccionar el método para el cdlculo de propiedades

fisicas, temodindmicas y de transporte.
El método de caiculo para calcular las propiedades de los compuestos
utilizados, es por la ecuaciéon de estado de Redlich Kwong Soave, ¢l cual es
recomendado por Aspen.
4. Suministro de las condiciones a cada proceso.
Las condiciones del proceso corresponden a las condiciones de disefio, las
cuales fueron extraidas de los manuales de disefio y operacion de la planta de
amoniaco No. 7 del Complejo Petroquimico Cosoleacaque S.A. de C.V.
5. Seleccionar el método de convergencia.
El método de convergencia secleccionado es el de Wegstein (qmax=0.5,
qmin=-5.0) para los calculos por bloque y sustitucion directa para los ciclos de
convergencia.
6. Seleccion de las corrientes de corte.
Las corrientes de corte son las corrientes que deben tener una suposicion
inicial para poder iniciar los calculos, generalmente son las corrientes
recirculadas.
7. Especificar el tipo de reporte.
Reporte con propiedades termofisicas y de transporte y flujos en kmol/h y
kg/h.
8. Ejecutar la simulacion.

131 Asgar Husain Chemical Process Simulation, pp. 23-30. 23




CAPITULO

DOS

DESCRIPCION
DEL PROCESO

El Objetivo del presente capitulo es dar un panorama general del
funcionamiento de la planta de Amoniaco No. 7 y describir
detalladamente la seccion de estudio, (seccion de Reformacidn) asi como
entender las variables termodindmicas que rigen el comportamiento del
proceso.

La planta de Amoniaco No. 7 junto con la No. 6 son las mas recientes
instaladas en el pais, iniciando operaciones en 1981, con tecnologia de los
70’s, tiene un consumo de energia de 37.21 MMBTU(LHV)/tonNH3!!€!, que es
relativamente alto comparado con el consumo de energia de las plantas
instaladas recientemente, que es de 25.7 MMBTU(LHV)/tonNHs, de ahi la
necesidad de la modernizacion de estas plantas. Con el esquema propuesto lo
que se pretende es reducir este consumo de energia y lograr ser mas
competitivos y obtener mayores ganancias.

2.1. Descripcion del Proceso de la Planta de Amoniaco
No. 7 de Cosoleacaque Ver.

La tecnologia del proceso de la planta de Amoniaco No. 7 de
Cosoleacaque, Ver. Es la desarrollada por la “M.W. Kellogg Technology Co”.
Con una capacidad nominal de 1360 tonNHs/dia. .

[16) Reportes de Balances de Catalizadores y Facturacién, Subdireccién de 24
Produccén, Petroquimica Cosoleacaque S.A. de C.V,
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El proceso completo es dividido en las siguientes secciones (751181, i19], (20},

A) Preparacidn del gas de sintesis.
1) Desuifurizacion.
2) Reformacion primaria.
3) Reformacién secundaria.
4) Mutacidn.
~ Alta temperatura.
- Baja temperatura.
5) Punificacion.
- Absorcion de CO:
- Metanacion.
B) Compresion.
C) Sintesis.
1) Reaccion.
2) Separacion del gas de purga.
3) Condensacion.

Figura 2.1
Planta de Amoniaco .
(Diadrama de Bloques)
COMPRESOR DE AIRE
PRECALENTADOR YAPOR YAPOR
CALDERA
v, i e
APOR AUXILIAR
GAS
NATURAL MUTADOR
REFORNADOR REFORMADOR GENERADOR GENERADOR
BERILFURADOR PRIMARID SECUNDARIG DE VAPOR '“"{.;_f";‘" DE VAPGR
i
1
cowpustie — |
RECUPERADOR
DE CALOR
| ELIMINACION CIRCUITC DE RECUPERADOR
OE COv METANADOR SECADOR SINTESIS Las OF PURCA
| I
x REFRIGERACION ———
' I I AMONIACO PRODUCTO
COMPRESOR DEL
GAS DE SINTESIS

U7 [dem. [6], pp. 176-200.

(18) |dem. [8], pp. 264-278.

(1] Manual de Operacién de la Planta de Amoniaco No. 7, C.P. Cosoleacaque.

[29) Flores Sanches Patricia, Tesis: Estudio para la adaptacion de mejoras
tecnolégicas a la planta de amoniaco No.5 del C.P. de Cosoleacaque, 1996.
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2.1.1. Preparacion del gas de sinfesis.

El objetivo de esta seccion es preparar una mezcla de gas lo mas puro
posible de nitrogeno (N2) e Hidrogeno (Hz) en una mezcla estequiométrica 1:3
que es llamada “gas de sintesis”, a partir de vapor de agua, aire y gas natural.
Esta seccion se subdivide en 6 partes para su estudio.

1) Desulfurizacion:

En esta seccién, los compuestos con contenido de azufre son reducidos
de un 5-15 ppm. hasta menos de 0.5 ppm., que es la cantidad permitida a la
entrada del reformador primario. Esta seccién esta formada por el separador
de gas de carga 120-F, separador de gas combustible 121-F, torres de carbon

101-D/102-D, precalentador de carga 103-B y cdmaras de guarda
108-DA/108-DB.

El gas natural proviene de los pozos petroleros y con el objeto de
eliminarle el HzS y el COq, se alimenta a las Plantas Enduizadoras, despu€s es
alimentado a las plantas Criogénicas donde se eliminan los hidrocarburos
mas pesados (Cs, Cs, Cg, etc.). El gas natural alimentado a la planta’llega a
través del gasoducto Cactus-Reynosa, entra al separador 120-F a 17° Cy 46
kg/cm? abs. donde se eliminan los hidrocarburos liquidos, en seguida pasa al
tambor separador de gas combustible 121-F que surte de gas combustible a 8
kg/cm? abs. a los siguientes equipos:

e Reformador primario 101-B.

e Calentador de arranque 102-B.
e Precalentador de carga 103-B.
e Caldera auxiliar.

El gas natural de proceso es desulfurizado antes de que reaccione con
vapor y aire, ya que el catalizador de reformacion es sensiblemente
envenenado por los compuestos de azufre, que son los siguientes:

e Acido sulfurico H:S
e Mercaptanos RSH
e Sulfuros RSKR’
o Disulfuros RSSR’
o Tiofenos RS
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Torres de Carbon 101-D/102-D.

Los compuestos de azufre son parcialmente eliminados por adsorcién
en los desulfurizadores 101-D/102-D de carbon actfivado, que operan a
temperatura ambiente, es aqui donde se eliminan los compuestos que se
adsorben ficilmente. Estos desulfurizadores operan en relevo para llevar a
cabo la regeneracion del carbon activado mediante inyeccién de vapor de baja
presién. El efluente de este desulfurador se mezcla con una corriente rica en
hidrégeno, proveniente de la primera etapa del compresor de gas de sintesis
(1.0 % mol del flujo total ) para enviarse al precalentador de carga.

Precalentador de Carga 103-B.

El gas parcialmente desulfurizado y con contenido de hidrdgeno entra a
los serpentines del precalentador 103-B, donde la temperatura se eleva a
371° C, con el objeto de favorecer la descomposicion térmica de los
compuestos organicos de azufre a HzS e hidrocarburo y es por ello que ¢s
suministrada la corriente rica en hidrogeno; posteriormente el gas se envia a
las Cdmaras de Guarda.

Cdmaras de Guarda 108DA/108DB.

La funcién de las cimaras de guarda es de eliminar completamente los
compuestos de azufre, para esto, cuentan con dos camas: la superior, con
catalizador de cobalto molibdeno soportado en alumina, que convierte los
compuestos organicos de azufre a H2S que no se descomponen térmicamente,
por medio de un cracking catalitico:

R-SH + Hy 9 H,S + R-H

Mercaptano Hidrogeno  Sulfuro de Hidrocarburo
Hidrogeno

y la cama inferior con contenido de éxido de zinc que elimina el HzS
por el siguiente mecanismo:

HsS + ZnO0 - ZnS + H0

Sulfuro Oxido Sulfuro
de Hidrogen de Zinc de Zinc

El éxido de zinc no se puede regenerar, por lo que se tiene que operar
en relevo para su remplazo.
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2) Reformacion Primaria 101-B:
Quimica del Proceso:

En esta seccion, el metano, es convertido parcialmente a hidrégeno y
monoxido de carbono en un 65 %, de acuerdo a la siguiente reaccion de
reformacion:

CHs +HO0 &= CO + H: AH®¢acc = 49 kCal/gmol
Metano Agua Monodxido Hidrégeno
de Carbono

Esta reaccion es altamente endotérmica, por lo que el equilibrio quimico
se ve favorecido hacia productos a altas temperaturas, ademds la reaccion
produce un aumento en volumen, por lo que a bajas presiones se promueve
una mayor conversion de metano y a una alta relacion de vapor-hidrocarburo
se favorece la formacion de productos.

Simultineamente a la reaccién de reformacion, se lleva a cabo el
equilibrio de agua-monéxido de carbono, de acuerdo a la siguiente reaccion
de mutacion:

CO + HO &= C0O; + H: AHeacc = -9 kCal/gmol
Monéxido Agua Bioxido  Hidrdgeno
de Carbono de Carbono

Esta reaccién es muy rapida respecto a la de reformacién, por lo que
practicamente alcanza el equilibrio en el reformador, ademds de que se
favorece a bajas temperaturas, por lo que en la etapa de reformacion se lleva a
cabo en pocas cantidades, segun el equilibrio lo permita.

Otras reacciones secundarias son las de los hidrocarburos presentes en
el gas natural (alrededor del 3 % mol, del cual el etano estd en mayor
proporcion), que son las siguientes:

C:He + ZH:O0 —» 2CO + O H:
CsHg + 3H,O — 3CO + 7H2
CsHio + BHz2O0 — 4CO + 9H:

Estos hidrocarburos son crackeados o reaccionan rdpidamente de
acuerdo a lo anterior, por lo que a la salida del reformador primario,
practicamente han reaccionado todos.
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J
Otras reacciones que ocurren simultdneamente a las de reformacion,
pero en muy pequeiias proporciones son las siguientes:21)
CHy + 2H;O0O &= C0O: + 4 Hz
CHi + CO:z <<= 2CO + 2 Hz
CHy + 3COz <<= 4CO + 2 H20
CH,4 &= C + 2 H:
2-COz <= C + CO:
CO + H &= C + Hz20
. CO; + H: <<= C + 2 H:0
CHy + 2CO0 &= 3C + 2 Hz0
CHs + CO; &= 2C + 2 H20

De acuerdo a lo expuesto anteriormente, las condiciones optimas en la
etapa de reformacion son: Altas temperaturas y bajas presiones, sin embargo,
se utilizan altas temperaturas y medias presiones, alrededor de 40 Kg/cm?
abs., ya que se tienen algunas ventajas como:

e Requerir recipientes mas pequerios que ocupan menos espacio y
tienen menor costo de inversion.

e Se facilita la purificacion de gas de sintesis porque la absorcion del
CO: se favorece a altas presiones.

Descripcion del Flujo:

El reformador primario 101-B tiene como funcién hacer reaccionar el
gas natural de proceso con vapor de agua en un 65 % respecto a la entrada
del reformador, ademds de calentar diversas corrientes. Las partes en las
cuales se divide el reformador primario son : (ver figura 2.2)

e Zona de radiacion.

e Zona de transicion.

e Seccion de conveccion caliente.

e Seccidn de conveccion fria.

e Ventilador de tiro inducido y chimenea.

1211 Jianguo Xu, Gilbert F. Froment, Methane Steam Reforming, Methanation and _9
Water-Gas Shift : I. Intrinsic Kinetics, AIChE Journal, January 1989 pp. 88-96.
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Zona de radiacion:

En la zona de radiacion del reformador se encuentran colocados los 504
tubos empacados con catalizador de niquel, estos tubos se encuentran
distribuidos en 12 bancos, los bancos cuentan con un tubo colector o
elevador, el cual sirve para el que el gas parcialmente reformado se colecte a

la linea de transferencia, la cual desemboca el gas hacia el reformador
secundario.

El calor requerido para la reaccion es obtenido por calentamiento
directo suministrado por 260 quemadores de arco, los cuales estin
distribuidos por 13 cabezales con 20 quemadores cada unol?2l,

A los quemadores se alimenta como combustible una mezcla de gas
natural precalentado y el gas de purga de proceso proveniente de la
recirculacion de los no condensables de la seccion de sintesis.

El metano es mezclado con una corriente de vapor de agua (razén de
vapor-carbon de 3.5 mol Hz0/mol de C) y precalentado hasta una
temperatura de 510 °C en la seccién de conveccidn, enseguida el gas de
reaccion se introduce a los tubos con catalizador de niquel donde reaccionan
saliendo de los tubos a una temperatura de 810 °C, una vez colectados pasan
a través de la linea de transferencia 107-D calentandose a una temperatura
de 851°C para enviarse al reformador secundario 103-D.

Como el catalizador es extremadamente sensible a los compuestos de
azufre, en la parte superior de los tubos correspondiente a la entrada del gas,

se coloca una pequeia cama con catalizador de niquel con soporte de
alimina mas resistente al azufre.

Zona de transicion:
Es la parte comprendida entre el hogar y la zona de conveccion caliente

y por aqui en 12 tiineles es donde pasan los gases de combustion provenientes
del hogar y se encuentra a una temperatura de 1000 °C.

37 [dem. [19].




CAPiTULO 12 DESCRIPCION DEL PROCESO

Zona de conveccion caliente:

En esta zona se tiene una temperatura de 850 °C y se encuentran los
siguientes serpentines:

e Calentador de vapor de alta presion.
e Calentador de aire de proceso.
¢ Calentador de mezcla de vapor-gas natural de proceso.

Zona de conveccion fria:

En esta seccidon se unen la salida de los gases de combustion de la
caldera auxiliar con los gases de la zona de conveccién caliente. Dentro de
esta zona se encuentran los siguientes serpentines:

o Calentador del gas natural combustible.
e Calentador del vapor proveniente del 101-F.
e (Calentador de condensado de 1a bomba 104-F al 101-F.

Ventilador de tiro inducido y chimenea:

Los gases de combustion del reformador primario son sacados por
medio de un ventilador de tiro inducido, el cual es impulsado por una turbina
y enviados a la atmaosfera a través de la chimenea.

Los materiales de construccion es uno de los problemas ingenieriles en
el reformador primario, ya que deben de resistir las altas temperaturas y ser
resistentes a4 la corrosion, no obstante los avances de la metalurgia han
logrado poner a disposicion materiales que satisfacen estos requerimientos,
ademas de lograr un aprovechamiento mas eficiente de la recuperaciéon de
calor en los hornos, aunque con un mayor costo de inversion. El material
usado en el reformador es el acero al carbon con alto contenido de cromo y
niquel “HK-40":

Composicion de la aleacion HK-40123}

Cromo : 24-28 %
Niquel : 18-22 %
Manganeso: 2 %
Silicio : 2 %
Carbono 0.2-0.6 %
Fierro: Restante

(23} 5.B. Parks, Use alloys to improve ethylene production, Hydrocarbon Processing 44
March 1996, pp. 53-91.




O VINTEL 8661 DHIN]
FOAVINEQITN THA SALAVd NIS 'IS3
0SED0dd 30 VINENOSH Tz D14
TYNOISTI0Hd _SISHL WoY Qrnglg

YIININD 30 QvLiNOv3

02IX3IN 3G YWONOLNY TYNOIDYN OVOISH3AINN

2 092

OQIZNANI OHIL 30 HOAVTLLNIA

Y44 NOIDDIANOD HA ¥YNOZ

2 0001
a 818
NQIOVIQYd 3d YNOZ
.
NOIDISNVEL 3 ¥NOZ m
b
]
=
¥OuvD 30 YD M Q
NIINAJHAS g
= =3 <
a m m =
S 2 3 S 8
o - o - g
o (=)
= u = t UV 30 VD m o
z g S 2 NILNAJHAS z
= 7] —3 =3 3]
. o £ E 2
- g 5 :
(=]
2 g g
b El Hodva
NILNIJH3S
.
—t— 3 0021
sIyoaYmInd | saHOGYNEND
N
4 SAYOAYWIAND ¥ 3 029
ATEILSNEANOD SVD
2 168
HOdYA—ONYLAN VIDZIN 4 026 —
0avHE04T

JENIHIVIDOHYd SYD

XNY vyadvo

]

M OUYSNIONOD 34 VD
NIINId¥3S

2 008

M J1ELLSNEKOD Id “T¥O

NILNAdYIS

VANIWIHD

HOdva dd
NILNIJHAS

F1aILsNdNOeD SVD




CAPITULO 2 DESCRIPCION DEL PROCESQ

3) Reformacion Secundaria:

A las condiciones de operacion descritas, el metano sin reaccionar “fuga
de metano” es del 10 % mol base seca, a la salida del reformador primario,
para ello el reformador secundario 103-D (también llamado reformador
autotérmico)} completa muy bien la reaccion de reformacién, ademas de
infroducir el nitrégeno necesario para la reaccion de sintesis de amoniaco. El
reformador secundario (figura 2.4)24 cuenta con dos secciones:

e Seccion de combustion.
e Seccion de reaccion.

Seccion de combustion:

El gas efluente del reformador primario sale a 840 °C y es combinado
con aire a 480 °C en un quemador especial en el domo del reformador
autotérmico, donde ocurren las reacciones de combustiébn que son las
siguientes:

O + 2H; —> 2 H:O AHoreacc = -9.64 kCal/mol
Oz + 2CO -» 2C0O; AHCeacc = ~-135 kCal/mol
20z +CHy — COz + 2H20  AH°eacc = -85.8 kCal/mol

todas estas reacciones son muy exotérmicas, asi que se generan
temperaturas de flama muy altas, hasta de 1100 °C. las reacciones de
combustion se llevan a cabo totalmente hasta agotar practicamente todo el
oxigeno y proporcionando asi el calor para la reformacion secundaria.

Seccion de reaccion:

La mezcla formada, fluye hacia abajo a través de una cama empacada
de catalizador con contenido de niquel; el recipiente cuenta con
recubrimiento refractario ya que la conversion de metano procede
adiabaticamente, enfriandose a medida que proceden las reacciones hasta una
temperatura de 1004 °C, las reacciones que ocurren en el reformador
autotérmico son las mismas que en el reformador primario obteniéndose asi
un metano residual del 0.33 % mol base seca:

CHy + H:O > CO + 3H: Reformacion
CO + H:O - COz + H: Mutacion
(24 1dem. {19]. aa
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Como se generan temperaturas muy altas en la parte superior del
catalizador, se utiliza una capa especial de catalizador de cromo-niquel, que
resiste altas temperaturas.

La cantidad de nitrogeno alimentado es de acuerdo a los requerimientos
estequiométricos: 3 mol de nitrogeno por 1 mol del hidrégeno, medido en la
entrada del reactor de sintesis.

4) Mutador de alta y baja temperatura.
Quimica del proceso:

Hasta este punto el contenido del gas de sinfesis es: Nitrdgeno,
hidrégeno, metano, diéxido de carbono, agua y una gran cantidad de
‘monoxido de carbono. Para la sintesis de amoniaco solo se usan hidrogeno y
nitrégeno por lo que se requiere eliminar el mondxido de carbono y demas
contaminantes, para cllo en esta seccion se elimina el CO a través de la
reaccién de mutacion ya antes mencionada:

CO + HO &= CO; + H Mutacién

En la que el monodxido de carbono es convertido a dioxido de carbono
que se elimina facilmente por absorcién en la torre absorbedora 101-E, de
esta reaccion se genera hidrégeno adicional. Estos oxidos deben de eliminarse
puesto que son un veneno para el catalizador del reactor de sintesis.

La constante de equilibrio para esta reaccion es extremadamente
dependiente de la temperatura y como la reaccién es exotérmica, su valor
aumenta al disminuir la temperatura y esto favorece la formacion de COz, no
obstante, existen limitaciones en la actividad de los catalizadores a bajas
temperaturas.

Tradicionalmente existe un catalizador que opera solo a altas
temperaturas, pero se han desarrollado otros que operen a mas bajas
temperaturas, sin embargo son muy costosos; s por ello que los procesos
modernos se ocupan catalizadores de los dos tipos, representando el mutador
de alta y baja temperatura respectivamente, logrando beneficios de inversion
y operacion.

El catalizador utilizado en el mutador de alta temperatura es de oxido
férrico (Fe20Os) activado con 5-10 % de oxido de cromo (Cr20s) y durante la
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operacion, este es reducido estequiométricamente a la composiciéon de
magnetita (FesO4). Este catalizador es activado a una temperatura de 300-
500 °C, siendo barato y robusto ya que soporta el envenenamiento (entre 0.5-
1 ppm azufre). Es en este mutador es donde se logra la mayor conversion de
monoxido de carbono.

El catalizador utilizado en el mutador de baja temperatura consiste de
25-40 % peso de oxido de cobre con promotores de oxido de zinc y/o oxido
de aluminio como material promotor que es muy susceptible a
envenenamiento de azufre y compuestos alogenados y no recupera su
actividad después del envenenamiento, ademas de ser mas caro que el del
mutador de alta temperatura. Este catalizador es activo a una temperatura en
el intervalo de 230 a 530 °C.

Descripcion del flujo:
Mutador de Alta Temperatura 104-DA.

El gas efluente del reformador secundario se divide en dos corrientes
para entrar a los generadores de vapor 101-CA/101-CB en donde baja su
temperatura de 1004 °C hasta una temperatura de 482 °C, ambas corrientes
se vuelven a unir para entrar al generador de vapor 102-C donde su
temperatura disminuye a 371 °C que es la temperatura requerida para entrar
al mutador 104-DA y como la reaccién es exotérmica la temperatura aumenta
al proceder la reaccion hasta 430 °C a la salida del mutador de alta y con un
contenido de CO de 2 % mol.

Mutador de Baja Temperatura 104-DB.

El gas que sale del mutador de alta temperatura nuevamente se enfria
pasando por el generador de vapor 103-C en donde baja su temperatura a
342 °C, después entra al enfriador 104-C saliendo a una temperatura de 220
°C, para entrar al mutador 104-DB donde se lleva a cabo la reaccidon de
mutacion, obteniéndose una concentracion de 0.26 % mol de CO en la salida.

Posteriormente el gas caliente se enfria proporcionando el calor
necesario en el rehervidor de la torre de eliminacion de COz.

La temperatura a la entrada del mutador de baja temperatura debe ser
lo suficientemente baja para obtener un bajo contenido de CO, considerando
que la temperatura aumenta por la exotermicidad de la reaccion y debe de se
lo suficientemente alta para evitar la posibilidad de formacion de condensados
de agua que datien el catalizador.
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5) Furificacion
Absorcion del CO:z
Quimica del proceso:

El proceso utilizado en esta seccién es el de Catcatarb, dicho proceso
utiliza un catalizador en solucién acuosa de carbonato de potasio, para
eliminar el CO; hasta en 50 ppm.

La absorcion de CO; estd acompanada de una reaccidn quimica que
involucra al carbonato de potasio en solucion acuosa para formar bicarbonato
de potasio con desprendimiento de calor:

CO:, + KxCO3 + H:O0O &= 2 KHCOs + Calor

Carbonato Bicarbonato
de potasio de potasio

El carbonato de potasio se utiliza en una concentracion entre 25y 30 %
en peso. Este proceso fue el primero en usar un catalizador de tipo amina, que
es dietilamina (DEA), que incrementa la rapidez de reaccion-absorcion del
CO:. Ademas emplea un inhibidor de corrosion que es el perdxido de vanadio
que forma un complejo metdlico que protege el acero al carbdn.

Descripcion del flujo:
Torre absorbedora 101-E:

El proceso de absorcion de CO; se lleva a cabo en una torre empacada
de dos etapas por contacto a contracorriente del gas con la solucion de
carbonato, en la etapa del domo de la torre se alimenta la solucién Catcatarb,
altamente pobre en CO2 que permite obtener un gas de salida con muy bajo
contenido de COq, de alrededor de 0.1 %, en la seccién del fondo de la torre se
usa una solucion de carbonato parcialmente agotada, que completa la
cantidad para eliminar el COz.

El gas de entrada a la torre absorbedora es previamente enfriado hasta
el punto de rocio a 179 °C en el saturador y secado parcialmente en el
separador 102-F , la salida de la torre absorbedora 101-E contiene un 0.1 %
de CO:zy a una temperatura de 160 °C.
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Torre agotadora 102-E.

La solucion de catacarb rica que sale del fondo de la torre 101-E se
regenera por calentamiento en los rehervidores, el calor obtiene de dos
fuentes: del servicio de vapor en 105-CA/CB y enfriando el gas efluente del
mutador de baja temperatura en el 111-C. La reaccion de regeneracion e¢s la
siguiente:

2KHCO3 == C0O; + KO3 + H20
Bicarbonato Carbonato
de potasio de potasio

De la parte media de la agotadora se saca la solucién parcialmente
agotada que es alimentada a la parte media del absorbedor. Del fondo de la
agotadora se obtiene la solucién catacarb agotada (pobre) que se envia al
domo de la absorbedora.

El vapor del domo de la agotadora se enfria para condensar en el.110-C
y separar el agua en el 113-F, obteniéndose de esta manera CO; de alta
pureza. El retorno del condensado se envia directo al fondo de la torre
agotadora que elimina el arrastre de carbonato en la solucion y se previenen
perdidas de materiales costosos.

Metanacion:
Quimica del proceso:

La funcién del metanador 106-D es de reducir a menos de 10 ppm. la
cantidad de CO y CO: en el gas de sintesis para evitar la formacion de
carbonato de amonio al reaccionar con el amoniaco en el cuarto paso del
compresor 103-], ademas de que son veneno para el catalizador de sintesis.

Los éxidos de carbono reaccionan con hidrogeno para formar vapor de
agua y metano en un catalizador de niquel como fase activa soportado sobre
aliumina. Las reacciones de metanacidn son:

CO + 3H2 <<= CHs + H0
COz + 4H: <<= CHs + 2ZH0
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estas reacciones son exotérmicas. Las ventajas de la metanacion como lo es la
simplicidad y bajos costos operacionales son mayores que las desventajas ya
que se consume hidrégeno potencial y se producen inertes (CHa) en el ciclo de
produccion de gas de sintesis.

Los requerimientos de catalizadores son relativamente pequefios y si
hay un aumento de las cantidades de monoxido de carbono en el mutador de
baja temperatura o de biéxido de carbono en el sistema de absorcién, puede
provocar elevacién de la temperatura hasta de 72 °C por cada 1 % de CO y
60 °C por cada 1 % de COz, ya que la reaccion de metanacion es altamente
exotérmica, es por ello que se instalan sistemas de control y medidas de
seguridad para evitar que el catalizador se descomponga o que la presion
rebase la maxima permitida por el recipiente.

Descripcion del flujo:

El gas que proviene del 103-F a 371 °C y con 1% de CO2 y 0.5% de CO
pasa por el cambiador 136-C donde intercambia calor con la descarga de la
primeras etapa del compresor de sintesis 103-] y después entra al cambiador
104-C intercambiando calor con el efluente del mutador de alta temperatura.
El gas caliente se introduce al metanador y fluye hacia abajo sobre el
catalizador. El calor liberado aumenta la temperatura hasta 360 °C y en
seguida se enfria hasta una temperatura de 200 °C en los cambiadores 114-C
y 115-C, posteriormente se pasa a un tanque separador 104-F donde se
elimina parcialmente el agua. A continuacion se procede a comprimir el gas
de sintesis limpio de oxidos de carbono.

2.1.2. Compresion del gas de sintesis:

Por los requerimientos de presion impuestos por el reactor de sintesis, es
necesario comprimir el gas de sintesis, para ello el proceso Kellogg utiliza un
compresor centrifugo de 4 pasos 103-J accionado por una turbina de vapor.

El compresor cumple con dos funciones:

a) Comprimir el gas de sintesis hasta la presion del circuito del gas de sintesis.
b) Recircular el gas del circuito de gas de sintesis.

Es por lo anterior que la variable principal que afecta el disefio del
circuito de gas de sintesis es la presion, afectando a la construccion de todos
los equipos y tuberias pero ademas de todo esto, determina la economia de la
energia de toda la planta, por un lado las altas presiones incrementan la
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rapidez de la reaccion y favorece el equilibrio a altos contenidos de amoniaco
para una produccion dada, esto provoca una reduccion del flujo de
recirculacion en el circuito ademas de requerirse menos cantidades de
catalizador, también la licuefaccion del amoniaco es mas facil. Sin embargo
por otro lado para alcanzar altas presiones los costos de inversiéon y operacion
en el compresor se incrementan considerablemente en la figura se muestran
todos los trabajos de compresion para el circuito de recirculacion.

Descripcion del flujo:

El compresor esta conformado por cuatro etapas de compresion, en la
primera etapa el gas de sintesis fresco se lleva hasta una presion de 53 kg/cm?
abs. y a una temperatura de 110 °C, condensando y eliminando ¢l agua en un

tanque separador 142-F para posteriormente alimentarlo a la segunda etapa
de compresion.

En la segunda etapa se comprime hasta una presiéon de 99 kg/cm? abs.
y 110 °C de temperatura, en seguida pasan por los enfriadores 116-C y
129-C saliendo a una temperatura de 8 °C, para alimentarlo al tercer paso.

En el tercer paso se comprime hasta 185-200 kg/cm? abs. para asi
incorporarlo al circuito de sintesis. El efluente del tercer paso se une con el
producto del reactor y juntos pasan al sistema de refrigeracion para separar el
amoniaco del los gases que no reaccionaron. Los gases después de calentarse

en el cambiador 120-C a 15 °C entran al cuarto paso de compresion donde se
comprime hasta 200 kg/cm? abs. y es alimentado al reactor de sintesis.

2.1.3. Sinfesis de amoniaco:
1) Reaccion.

Quimica del proceso:

La reaccion de sintesis de amoniaco se lleva a cabo en un catalizador de
hierro promovido y es la siguiente:

NZ + 3 HZ —= 2 NH3 AHoreacc =-21.8 kCﬂI/ngl

Esta reaccion es exotérmica por lo que el equilibrio quimico para esta
reaccion se favorece a muy bajas temperaturas o a muy altas presiones.
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No obstante los nuevos catalizadores permiten obtener una rapidez de
reaccion satisfactoria, iniciando a temperaturas de alrededor de 350 °C. A
condiciones de operacidon normales la conversion por paso es de 13.2 %,
siempre las conversiones por paso son bajas, es por eso que practicamente
todas las plantas comerciales de amoniaco usan el circuito del proceso Haber
para hacer substancialmente completa la conversion del gas de sintesis.

Descripcion del flujo:

El gas de sintesis es introducido al convertidor, el cual consta de tres
camas siendo la superior la mas pequefia de las tres con el objeto de controlar
el calor de reaccion; el reactor tiene en su interior un cambiador de calor
122-C donde intercambia calor el influente con el efluente del reactor,
saliendo el gas a 306 °C.

Usualmente el gas de sintesis fresco contiene pequefias cantidades de
componentes inertes como metano y argon, los cuales se concentran en el
circuito de gas de sintesis que es controlado por la eliminaciéon de una
pequena corriente de lateral llamada: gas de purga.

El agua y el dioxido de carbono son venenos para ¢l catalizador, por que
el catalizador es un material activo cuando esta en estado reducido y se hace
inactivo por oxidacion, la inactividad puede ser temporal o permanente
dependiendo del grado de oxidacion; Es por ello que el amoniaco se condensa
arrastrando agua y el didxido de carbono en una etapa de condensacion
localizada antes del convertidor de gas de sintesis, teniendo la desventaja de
que la concentracion del amoniaco para la condensacidén es reducida por
dilucién con el gas de sintesis fresco.

Por otro lado el funcionamiento del convertidor disminuye con el
incremento en el nivel de gas inerte, siendo el intervalo usual de 0-15 % vol.
para complementar el sistema de gas de purga, ¢l mismo efecto se tiene
cuando aumenta el contenido de oxigeno en la entrada del convertidor, por lo
que este no debe de exceder de 3 ppm. En contraste con lo antes mencionado,
la dependencia del funcionamiento del reactor con la relacion Hz/Nz muestra
un verdadero méaximo en funcion del espacio-velocidad (sv=m3 std / hm?3
cat), a espacios de velocidad altos Hz/Nz optimo es alrededor de 2 y para
espacios-velocidad bajos es aproximadamente 3, la razén de esto es que el
equilibrio quimico juega un papel muy importante a bajos espacios velocidad.
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El convertidor disefiado por Kellogg consiste en dividir la carga del
reactor en dos proporciones. La mayor parte se calienta y se alimenta a la
primera cama, el restante no se calienta, se subdivide y ademas se inyecta
como tiro frio a los espacios de las camas de catalizador, dando ventajas como:
disminuir la temperatura de salida de la ultima cama y diluir el contenido de
la mezcla de reaccién y desplazar el equilibrio hacia productos, el disefio del
reactor es de tal modo que al salir de cada cama de catalizador esté
practicamente al equilibrio por lo que se enfria para desplazar el equilibrio
nuevamente y lograr una mayor conversion, cuidando no enfriar demasiado
porque disminuye la rapidez de reaccién.

2) Separador de gas de purga 108-F :

La funcidén de este equipo es de eliminar los inertes (metano y argon)
arrastrados en el amoniaco condensado. Una parte del gas de salida del 121-C
se envia al enfriador 139-C donde intercambia calor con la salida del 108-Fy
después se pasa por ¢l enfriador 125-C donde se enfria a -23 °C para
alimentarse al separador 108-F, el gas de purga incondensable es enviado al
sistema de gas combustible para los quemadores del reformador primario.

3) Condensacion.

La funcidn de esta seccidn es de lograr la separacion del amoniaco por
medio de cuatro etapas de refrigeracion donde se alcanzan temperas de -33
°C. Esta seccidon consta de los siguientes equipos: Compresor 105-f,
condensadores 127-C tanque de balance 109-F, tambores de refrigeracion
110-F, 141-F, 112-F y separador primario 107-F.

Descripcion del flujo:

El compresor 105-] es de tipo centrifugo de dos barriles y cuatro etapas
de compresion. Los vapores provenientes del 112-F a 1.07 kg/cm? abs. y
~-33 °C entran a la primera etapa, se le unen los vapores del 111-F y se
comprime hasta 4.4 kg/cm? abs. en seguida pasa por el enfriador interetapa
167-C, a la salida se le unen los vapores del tanque 141-F a 4.3 kg/cm? abs. y
0 °C para entrar a la tercera etapa para comprimirse a 8.8 kg/cm? abs. y
20 °C y a este se le unen los vapores del 110-F para entrar a la cuarta etapa
de succiodn, saliendo de la etapa de compresion a 18.6 kg/cm? abs. y 118 °C.
para pasar por el condensador 127-C1/C2.
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El efluente del compresor 105-] pasa al condensador 127-C1/C2 para
condensar los vapores de amoniaco que se recibe en el tanque de balance
109-F que opera a 18.5 kg/cm? abs. en al parte superior del 109-F se
encuentra el enfriador 126-C que condensa los vapores que son liberados del
liquido.

El tanque 110-F corresponde al tercer nivel de refrigeracion a 2 kg/cm?
abs. y ~17 °C, recibe el amoniaco del 141-F y del 107-F y suministra el
amoniaco a los evaporadores 118-Cy 125-C.

El tanque 112-F recibe el amoniaco del 111-F y del 107-F y
corresponde al cuarto nivel de condensaciéon a 1.014 kg/cm? abs. y ~33 °C. el
liquido se saca como amoniaco producto frio y se une con el amoniaco
producto caliente del 110-F para controlar la temperatura del amoniaco
producto a esferas a -2 °C.
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CAPITULO

TRES

ANALISIS DEL
PROCESO
ACTUAL

n éste capitulo se presentan los resultados obtenidos de la simulacién

llevada a cabo en la seccion de reformacion, con las condiciones
actuales de disefo, las cuales fueron obienidas directamente de la Planta de
Amoniaco No. 7 en los libros de Disefio de Proceso y en los Manuales de
Operacion.

Los Esquemas de Simulacion en ASPEN para los equipos principales se
presentan en el Anexo A.

El objetivo de este capitulo es determinar el consumo de energia con
respecto al gas natural, para ello se logro reproducir satisfactoriamente las
condiciones de disefio en acorde a los datos disponibles. En el reformador
primario que es el equipo principal por su consumo de energia, se disponen
de todos los datos requeridos para realizar el balance de materia y energia,
tanto por el lado de los tubos, como por el lado de los gases de combustidn, ya
que se conoce la carga de gas natural a reformar y la cantidad de gas
combustible que se alimenta.

El reformador primario se simulé como reactor al equilibrio por
minimizacion de energia libre de Gibbs y el reformador secundario se simulé
como un reactor estequiométrico.

Todos quemadores se simularon con 15% de exceso de aire y una
temperatura de salida de los gases de combustion de alrededor de 200 °C.
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3. 1. Lista de Equipo y Condiciones de Diserio de la Seccion

de Reformacion:
Clave Servicio
101-B Reformador Primario

Serpentin Calentador de Gas de Proceso

Serpentin Calentador de Aire de Proceso

Serpentin Supercalentador de Vapor (Seccidén de
conveccion caliente)

Serpentin Supercalentador de Vapor (Seccion de
conveccion fria)

Serpentin Calentador de Agua saturada

Serpentin Calentador de Combustible

Caldera Auxiliar

103-B Precalentador de Gas de Carga

101-CA Generador de Vapor

101-CB Generador de Vapor

102-C Generador de Vapor

103-C Generador de Vapor

104-C Generador de Vapor

101-D Desulfurador de Gas de Carga

102-D Desulfurador de Gas de Carga

103-D Reformador Secundario

104-DA Mutador de Alta Temperatura

104-DB Mutador de Baja Temperatura

108-DA Camara de Guarda

108-DB Camara de Guarda

101-F Tanque de Vapor de Alta Presidon
120-F Separador de Gas de Carga

121-F Separador de Gas Combustible

101-] Compresor de Aire

129-JC Enfriador de la Primera Etapa del 101-]
130-]JC Enfriador de la Segunda Etapa del 101-]
131-JC Enfriador de la Tercera Etapa del 101-]
102-L Filtro de Aire
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Caracteristicas :

101-B Reformador Primario

Temperatura de Entrada: 510 °C
Temperatura de Salida: 851 °C

Presion de Entrada: 40.8 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 84.23 MMkCal/h
Calor Perdido a la atm: 18 MMkCal/h
Caida de Presion: 5.8 kg/cm?
Conversion de Metano: 0.63 %

Fuga de Metano: 10.5 % mol base seca
Catalizador: Ni soportado en alimina

Serpentin Calentador de Gas de Proceso

Temperatura de Entrada: 369 °C
Temperatura de Salida: 510 °C

Presion de Entrada: 41.8 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 11.51 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.98 kg/cm?

Serpentin Calentador de Aire de Proceso

Temperatura de Entrada: 196 °C
Temperatura de Salida: 482 °C

Presion de Entrada: 35.5 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 4.91 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.90 kg/cm?

Serpentin Supercalentador de Vapor de Alta Presion
(Seccidn de conveccion caliente)

Temperatura de Entrada: 482 °C
Temperatura de Salida: 498 °C

Presion de Entrada: 108.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 3.01 MMkCal/hr.
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Serpentin Supercalentador de Vapor de Alta Presion

(Seccidn de conveccidn fria)

Temperatura de Entrada: 314 °C
Temperatura de Salida: 482 °C

Presion de Entrada: 108.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 34.036 MMKkCal/hr.
Serpentin Calentador de Condensado

Temperatura de Entrada: 115 °C
Temperatura de Salida: 300 °C

Presion de Entrada: 121 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 15.66 MMkCal/hr.
Serpentin Calentador de Combustible

Temperatura de Entrada: 16 °C
Temperatura de Salida: 482 °C

Presion de Entrada: 3 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 5.47 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.3 kg/cm?
Caldera Auxiliar

Temperatura de Entrada: 314 °C
Temperatura de Salida: 314 °C

Presion de Entrada: 108.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 23.8 MMkCal/hr.
Fraccion Vaporizada: 0.03

103-B Precalentador de Gas de Carga
Temperatura de Entrada: 34 °C
Temperatura de Salida: 371 °C

Presion de Entrada: 43.4 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 6.48 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.38 kg/cm?
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101-CA Generador de Vapor
Temperatura de Entrada: 1004
Temperatura de Salida: 482
Presidn de Entrada: 33.6
Carga Térmica: 28.98
Caida de Presion: 0.9
101-CB Generador de Vapor
Temperatura de Entrada: 1004
Temperatura de Salida: 482
Presion de Entrada: 33.6
Carga Termica: 28.98
Caida de Presion: 0.9
102-C Generador de Vapor
Temperatura de Entrada: 482
Temperatura de Salida: 371
Presion de Entrada: 32.7
Carga Termica: 11.59
Caida de Presion: 0.3
103-C Generador de Vapor
Temperatura de Entrada: 441
Temperatura de Salida: 342
Presion de Entrada: 32.1
Carga Térmica: 10.44
Caida de Presion: 0.14
104-C Generador de Vapor
Temperatura de Entrada: 342
Temperatura de Salida: 235
Presion de Entrada: 31.9
Carga Térmica: 11.11
Caida de Presion: 0.1

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?
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101-D/102-D  Desulfurador de Gas de Carga

Temperatura de Entrada: 16 °C

Temperatura de Salida: 37 °C

Presion de Entrada: 46 kg/cm? abs.

Caida de Presion: 0.18 kg/cm?

Medio Adsorbente: Oxido de Zinc

103-D Reformador Secundario

Temperatura de Entrada: 791 °C

Temperatura de Salida: 1004 °C

Presion de Entrada: 34.52 kg/cm? abs.

Caida de Presion: 0.92 kg/cm?

Catalizador : Cr/Ni soportado en Aliamina

Calor perdido: 18.59 MMkCal/h

Fuga de Metano: 0.33 % mol base seca

Conversién de metano: 98.31 % con respecto a la entrada
del reformador primario.

104-DA Mutador de Alta Temperatura

Temperatura de Entrada: 371 °C

Temperatura de Salida: 441 °C

Presion de Entrada: 32.4 kg/cm? abs.

Caida de Presion: 0.31 kg/cm?

Catalizador : Fe2O4 Activado con Cr203

104-DB Mutador de Baja Temperatura

Temperatura de Entrada: 235 °C

Temperatura de Salida: 253 °C

Presion de Entrada: 31.8 kg/cm? abs.

Caida de Presion: 0.30 kg/cm?

Catalizador:

CuO con promotores de ZnO/Al:03
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108-DA/DB Camaras de Guarda

Temperatura de Entrada: 371 °C
Temperatura de Salida: 371 °C

Presion de Entrada: 41.8 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 0.31 kg/cm?
Catalizador: Co/Mo soportado en alumina
Medio Adsorbente ZnO (cama inferior)
101-F Tanque de Vapor de Alta Presion
Temperatura de Entrada: 314 °C
Temperatura de Salida: 314 °C

Presion de Entrada: 121 kg/cm? abs.

Presion de Salida: 108.6 kg/cm? abs.
120-F Separador de Gas de Carga
Temperatura de Entrada: 16 °C
Temperatura de Salida: 16 °C

Presion de Entrada: 46.5 kg/cm? abs.
121-F Tambor de Gas Combustible
Temperatura de Entrada: 16 °C
Temperatura de Salida: 16 °C

Presion de Entrada: 46.5 keg/cm? abs.
Caida de Presion: 36.5 kg/cm?
101-] Compresor de Aire

Temperatura de Entrada: 23 °C
Temperatura de Salida: 195 °C

Presion de Entrada: 1.03 kg/cm? abs.
Presion de Salida: 35.5 kg/cm? abs.
Potencia : 9470 Kw
Eficiencia Politrdpica: 0.72
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>
129-JC Enfriador de la Primera Etapa del 101-]
Temperatura de Entrada: 106 °C
Temperatura de Salida: 40 °C
Presion de Entrada: 2 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.39 MMkCal/hr.
130-]JC Enfriador de l1a Segunda Etapa del 101-]
Temperatura de Entrada: 83 °C
Temperatura de Salida: 40 °C
Presidn de Entrada: 5.3 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.46 MMkCal/hr.
131-]JC Enfriador de la Tercera Etapa del 101-]
Temperatura de Entrada: 166 °C
Temperatura de Salida: 40 °C
Presidon de Entrada: 12.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.27 MMKCal/hr.

3.2. Diagrama de Flujo del Proceso Actual
(Seccion de Reformacion).

El diagrama de flujo de proceso de la seccion de reformacion del
proceso actual se presenta en la figura 3.1 y el Balance de materia y energia
correspondiente se presenta en la tabla 3.1. La descripcidon del proceso
detallado se encuentra en el capitulo No. 2.




99

2¢
|
VLN A NOLIVAROTT. o AMFELE :
QO 0] ‘OIVINDNY 80 £ 9N VANV H Nis 053 AN \@
OSEDONd TH0 Q0T BRI YINYEDIYIQ 1€ 9ld
TVNOIST40Hd SISAL "Wav_Orcaig S — . h i
— vOINING 30 av1INovi . ! " . 0S3II0Hd dd ¥OdVa
OIXIA 30 YAONOLNY TYNOIOVN QVOISHIAING 1 [sqe NEU\mx 47!
| N J. i} |
TEWY mnlmowmm_mzou “,_ SAAYAIND ___
r-10 b e S vouvo ad
200 NQID¥0sav \ monss“mﬂl,-wummﬁ
N )
A0 NQIDDdS ¥ . oD>— e
[ElE]d
€S2 1L} hv
[ ] - \l
“dAEL vive 3d .\W Fuy 2d
HOAVYLNN J - QLTI
aq-+¥01
2 Aw o’ _ /
b - UORAJISONLY 34V
HOOYNVLAN W %ﬁ
v /u ﬁ uzﬁ: %am oommm‘_ wm.
_A vauvnd Ia 5]
odLxin qa/va—-8ot
J-¥01 A /
— v lnas HYYNIYd HOOYHHCLZH \\l
(1738 - aq §v¥
G I [d] ﬁ xono:m om.%_ g-10l mmmww«m:h:mmm
[erell CEINTA . ® a-201/101
<+ || Je
Hod¥a 30 N e r —_—
HOaGvHIANID -
2—201 ) o
T ﬂ_q w_d QALNIA
bos! S A W
é o vONVD 30 §¥D Am
REIETR [T 014/ ac OQYHYdIS
I.III.IA“‘vll. A-021 O @
B80F id!
‘dW3L VITY 30 o AV [0 1] v
HOAVIAN gE[d) TVHNLYN
w1—-01 =8 SYD
RN km/w/ Q— _ |\n/n/\ A
¥odva 34 or & # ﬁ @ v
HOQVHANID
el g —© —O— C s W
(90701 4/A] ﬂ.ulnw" r.m - ﬂN .—
. 2 a-¥il T3
d0dva 30 ANBNVL N\
d-101 & éu/ yodand 44 SvO
vITV 3d d0dvaA - T _ M/NW —
T —o- \a D
[BE¥ ] r—%01 3O JARH

.




L0 Z10 €€ bE - - - - - - - [ : )
SE'0 90°0 89' L'l - - - - - - - UH'D
£ L0 £07 1z E - - - - - - *HD
¢z8l SIg 8798 cy68 1 |- - - - - 80 - *HD
- - - - ') 126 vT6 ££6 ££6 ££6 6 26 1y
- - - - 795'0¢ 79508 8E0°1S 8€0'1S 8E0°16 TSLY 79508 N
- - - - 6rSS| 6vS°S1 - - - - 6vS'S1 ‘0
- - - - - - £03'01 89€°6 89€°6 658°L - ‘H
L'L €1 9'9¢ 8¢ - - L¥0'6S ZILLT TILLT 072'9¢ - ‘0D
- - - - - - S10'6 656'8T 656'87 $91°1 - 09
- - - - L0Z €LY 901°0L 7£6'T8 7€6'T8 5$6°SL €107 O'H
LTr'e 765 70291 ¥6L51 - - 9IEy 9'1E¥ 9 1Y 8hr6 - "HD
. . y/3y ‘sapusuoduio)
7T9°€ 8579 LZ1'tL1 £5L°L1 EPTLY 605 L9 08£°10Z 08£°10C 08£°10T 0E1PE] £4T°L9 /3 o] ofnid
$91 $91 91 91 6'82 8'8Z LS vL Sl bLS1 §9€l 68T Tows) /3y “I[OW 053d
92T 97T 9ve'T 97T 870'1 020°1 9077 161°C 8TP'T pL6‘T L0l C O OMedyrd)
82'S 8T'S 87°S 87'S ZLEl 9L'S £8 8 58t 86 £v'ST (UE/BY ‘prpIsuaq
6'¢€- 89°0- L'81- 9¢'61- o' (- 671" £8I¢- L LOg- L6vT by EST- 1'Z YIBDAWI ‘srdjeiug
] | 1 I | | | I | I 1 A/A
8 8 8 8 91 £'¢ 1'Z€ LTE 9'¢E g€ 33 sqe W/3) ‘ugIsald
91 9| 9] 91 o o I+ Z8¢p 001 168 61 Do BAmEIIdWI
<> <1¢> <0T> <H1> <gI> <Ll> <9[> <S> <pl> <fI> <TI> JUILLIOT)
£ £s €S - £ SY'E 97'S - - - L8 1-"'H'D
LT LT LT - LT pLl 99'Z - - - ¥y "'H'D
€ € € - € 6607 43 - - - €5 i )
9'Z79¢'1 9'79¢' 9'79¢' | - 9'79¢'| ££°v68 79¢'1 - - - L§TT HD
6 6 6 6 - - - £€6 ¥Z6 - - v
TSLy TSiy TSLY TSy - - - 8€0°1§ 295'08 - - ‘N
- - - - - - - - 6S'S1 - - ‘0
L'Z0] 701 L7201 £'701 - - - p8E 11 - - - ‘H
6°LS 6'LS 6'LS - 6'LS 8¢ 6'LS 7TL1L - - 88°66 ‘0D
- - - - - - - 9°'8¥6 - - - ol
087901 - - - E - - L16'Y9 e 08%°901 - O'H
109°62 10957 109°5Z LETL 885'ST v6L91 88557 91 - - (4142 "HD
/3y ‘saquduoduio)
0E1°¥EL 809'L7 8¥9°LT £66S 60°LT €6L°L1 650°'LT 8E1°07 8LT'0L 08+'901 1084+ /3% ‘1810, ofng
9°L1 $191 S1'91 L8 $91 $91 $'91 yLS1 T8 g1 $'91 jouiy/3x <330 0534
885'Z 0S+'€ €152 $0b'c 0T8T pr$'T vhS°Z 091°T 9%0‘1 0LT'T SHS'T -3/ d)
484 §STl $'8T 102 L0 6'€E 6 €€ 1'11 4l gyl 6'EE (/B ‘pupisuaq
7 6vE- '€z 9'62- $T- 956" 9'61- 662" 8 65" $01- 19Z¢- ¥S 6t YIEDIWI ‘eldigiug
1 I I i i 1 I 1 1 1 1 A/A
g1t £y yEp 8'sS 8P 9t 9% S £0'1 it 9% SqE ;Wwd/3y ‘UoIsIlg
69¢€ PLE pE S LE 91 9[ £6T 0T ILE 91 Do ‘BAMEIadud ]
<> <Ql> <> <> <f> <Q> <G> <> <f> <> <[> JUILLIOT)
[BR1OY 0532044 [9p BIdIauy A BLId)R]N 3P dusjey
I'¢£ "ON B[qe ]
TVALDY O0SID0Hd 134 SISI'TYNY £ 0T1NLl]dVD




- - - - - - - - - - - -"'H'D
- . - - - . - - - - - "H'D
. - - - - - - - - - - SH'D
- - - - | - - - - - _ - wzﬂu
- n N - - - - - - - - v
N - - - - - - - - - - I
N - . n - - - - - - - o
- - - - - - - - - - - ™
- . - - - - - - - - - 0D
- - - N - . - - - - - o)
00Z'998.¢ 008'116.1 00¥'LS6 OvE'£62 £L0°059 00t'v56 00t LS6 00V ¥56 008°'116.1 006°T58.C 002'679.T O'H
" - - § - - - - - - - "HD
y/3% ‘sayuauodwo)

007'998.2 008°116.1 00 LS6 OrE €6t £L0°059 00+ v56 00F'LS6 00%'#56 008'116.1 006°758.2 00Z°579.C /3y ‘[s1o olngg
81 g1 81 21 81 81 81 81 81 31 g1 Jow3y/3Y “33joJAl 0534
7EL8 $TT'8 1€7'8 p0S'8 p0S'8 $0$'8 £05'8 $05°8 0S8 $0S°8 ¥05'8 M-8/r ‘d)
8L€ 68¢ 06€ 2e9 729 779 729 229 729 Z79 729 {W/3y ‘pepisudq
£48°6 §95'9 L8T'E z10't- LYC'T- $67'¢ $0€'€- $6T'E- 109°9- 168°6- $90°6- yeDNAIN ‘erdieiug
7600 L800 §L0°0 0 0 0 0 0 0 0 0 4/A
9801 9801 9801 9801 9801 9801 9°801 9801 9801 9'801 9'801 sqe Wd/3Y ‘ugisdig
2l 483 yi 1€ 413 F1¢€ Rl Aty Al yIg 1€ Do ‘edmeaadway

<b> <tp> <> <[> <0t> <6f> <8f> <lE> <9> <Ge> <pE> UILII0))

. N - - - - - - 97 - 9T 1-"'H'D
- - N - - - - - €'l - £1 'H'D
- - - - - - - - 661 - 651 *HD
- . - - - - - - 089 - £'089 *HD
- - - - - - - - (4] TLS - Iy
- - : - _ - - - - 88L°0€ 88.°0¢€ - ™N
- - - - - - - - - - . o
. - - - - - - - 7669 7569 - ‘H
. - - - - - - - 687 - 682 ‘0D
- - - - - - - - - - - 0D
00" 16%.5 0L9°€6T 001°8L%.S 016'90¢ 8.8'THT 8.8°THT 26079 016'90€ - - - O'H
- - - - - - - : LIE vl Trsl SLLT "HD
/3y ‘sauduodwo)

001°84%.S 0L9°€6T 001°8.p.S 016'90€ BLB'THT 8L8'THT TE0'H9 016'90€ 10bLY L68'EE #0S'€1 4/3y ‘(9o ofnig
8l 81 81 81 81 81 81 31 661 LT 9'91 fowidx/8) I3[0\l 0534
¥0S'8 $08°¢ 6178 296'9 1969 788'y 788't 788't LS8'1 SOE’I WT'T M-aw/1 ‘)
729 6'SS $8€ £99 £99 106 106 106 Sh'E 69 8TS Jw/3Y ‘pepisuaq
£96'81- 6176 £18°'8I- 1L0'1- S LYy 06" §'RET- £p1‘1- $'Z1- 8- L¥i- YAEDANIA “erdjerug
0 | 90'0 0 0 0 0 0 1 i I A/A
9801 9801 9801 121 121 171 K4 121 Ui 6L 3 SqE ,Wd/3Y ‘uolsaag
pIg pig p1g Z6T 062 911 911 911 LT L6l 91 . Do ‘vamuiadud]
<€f> <tE> <Ig> <0f> <6T> <§T> <LT> <97> <§T> <bT> <€T> UILLIOD)

[EN)IY 0833014 19p BIS12ug A BLIABJA 3p Jousjeg

(NOIDVNNILNOD) I'€ BIG8L

TVYALIY 0$S3D208d 134 SISITTYNY

£ OT1LIdVD



CAPITULO 3 ANALISIS DEL PROCESO ACTUAL

3.3. Cdlculo del Consumo de Energia por Gas Natural.
Consumo Total de Gas Natural (diserio).

a) Gas Natural Combustible:

Equipo Clave ton/d m3n/d
(1 atm. y 0 °C)
¢ Reformador Primario 101-B 324 439,821
e Precalentador de Carga 103-B 15 20,362
e Caldera Auxiliar 86.93 117,065

Subtotal  425.9 577,238

b) Gas Natural de Proceso

e Reformador Primario 101-B 649.2 883,413

Total 1,075 1°460,651

A continuacion se presenta el consumo total de gas natural, para la
planta de amoniaco No. 7, el flujo volumétrico fue determinado a condiciones

que reportan los balances de materiales del Complejo Petroquimico
Cosoleacaque.

Tabla 3.2 Consumo Total de Gas Natural
(Condiciones de Diseiio)

Unidades Gas Combustible Gas Proceso Total
ton/dia 4259 649.2 1,075
m® n/dia (0°C, 1 atm.) 577,238 883,413 1°460,651
m’/dia @ 20°C y 1 kg/em? 641,124 977,266 1,'618,390
Tabla No. 3.3

Parametros de Consumo de Gas Natural

Parametro Diseiio Operacién
Simulado [ Promedio

Produccién de Amontaco, ton metrica/dia | 1402 1401

ton de G.N.C. / ton de Amoniaco 0.3038 0.3047

ton de G.N.P. / ton de Amoniaco 0.4631 0.4380
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Consumo de Energia por Gas Natural.

Datos:

e Poder Calorifico del gas natural referido al L.H.V.I1251 =
8599.5 kCal/m? (20 °C y 1 kg/cm?)

e Peso molecular del gas natural referido al disefio =

16.5 kg/kgmol

Cdlculos:
3
1'618,390 m *8599.5 {gggl_ =13917E6 kgg—I
ia m”-Std ia
13,917 Mﬁ!@l . . ldia =992 - _MMkCal
dia 1402 ton metrica NH, tonmetrica NH, .
9.92 _A_JMkC‘?.I‘ . =394 MMBtu
ton metrica NH , ton metrica NH ,

(25) Balances de Materiales del Complejo Petroquimico Cosoleacaque febrero-mayo E
de 1994
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3.4. Resultados.

e Consumo de energia por gas natural de disefio: (calculado)
39.4 MMBtu/ion métrica NHs (referido al L.H.V.)

e Consumo de energia por gas natural de disefio: (reportado en los libros)
37.21 MMBtu/ton métrica NHs (referido al L.H.V.)

e Consumo de energia por gas natural de operacion promedio:

37.4 MMBtu/ton métrica NHs (referido al L.H.V.)

3.5, Conclusion.

El consumo de energia por gas natural calculado varia con respecto al
reportado en el libro de proceso de la planta y al de operacidn, esto puede
deberse a que se reporta en los libros de diseno un mayor consumo de gas
natural de proceso por tonelada de producto, con respecto al de operacion
como se muestra en la Tabla No. 3.3, sin embargo es necesario hacer un
seguimiento operacional para detectar cual es el origen de esta diferencia ya
que posiblemente se tenga una mayor recuperacidn en la seccién de
purificacion de amoniaco y se tenga un menor consumo de gas de proceso.
Para los fines de este trabajo, se toma como referencia el consumo de energia
calculado, ya que se tienen las mismas circunstancias para la simulacion del
esquema propuesto KRES.
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De acuerdo a los resultados de la simulacion, la proporcion de
alimentacién es de 28% al reformador intercambiador 109-D y 72% al
reformador secundario 103-D; en el Anexo B se muestra el anilisis de
sensibilidad de las variables del esquema KRES.

4) Calentamiento de las corrientes de proceso.
Calentador de Proceso 104-B (Adicionado)

Este equipo es adicionado en sustituciébn de los serpentines del
reformador primario. En este Calentador a fuego directo se alimentan las
siguientes corrrientes de proceso:

¢ Mezcla de vapor-gas carga del Reformador Secundario 103-D
e Mezcla de vapor-gas carga del Reformador Intercambiador 109-D
e Aire de proceso enriquecido con oxigeno.

5) Planta y Compresion de Oxigeno. (adicionado)

En el Reformador Secundario (Autotérmico) ocurren reacciohes de
combustion altamente exotérmicas, simultineamente a las de reformacién
altamente endotérmicas, ambas para el metano, por ello no se requiere
calentamiento, siendo el proceso autosuficiente térmicamente (autérmico) y
por ente adiabatico. En el proceso convencional el calor generado por
exotérmicidad es mayor que el calor consumido por endotermicidad por lo

que la diferencia se convierte en calor sensible, haciendo que la temperatura
se eleve hasta 1004 °C.

En la modificacion propuesta KRES el gas alimentado al reformador
secundario 103-D se encuentra a una temperatura de 620 °C, a diferencia del
proceso convencional en el cudl se alimenta a 851 °C y ademas de que se
alimenta una mayor cantidad de reactivo con respecto al convencional, es por
ello que se requiere mayor energia para llevar a cabo las reacciones de
reformacion y por cuestiones de equilibrio quimico y cinética, se requiere que
el producto salga a la misma temperatura que en el proceso convencional y
asi alcanzar una conversion alta de metano al equilibrio y tener rapideces de
reaccion altas a la salida del reformador (ver seccion 2.1.1 del capitulo 2); por
esta razon se alimenta aire enriquecido con oxigeno para aumentar el calor
producido por las reacciones de combustion (exotérmicas) y asi satisfacer la
energia para la reformacion y calor sensible obteniendo una temperatura de
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salida de 1000 °C, sin modificar la cantidad de nitrogeno alimentada y
conservar la relacién estequiométrica H2/Nz 3:1 a la entrada del reactor de
sintesis.

El aire enriquecido entra con un 31.25 % mol de Oxigeno, el cudl fue
determinado por un anilisis de sensibilidad en el Simulador ASPEN, (ver
graficos del Anexo B) a diferencia del reportado por el tecnélogo Kellogg de
alrededor de 30% mol.

El oxigeno es obtenido en una planta criogénica, Planta de Oxigeno
102-P, obteniéndose oxigeno al 99.5 % de pureza a 15 °C y 1 kg/cm? abs.[?9!
Posteriormente es comprimido en el Compresor 106-J de cuatro etapas de
compresion hasta 35.5 kg/cm? abs., este compresor es de material de acero
inoxidable.

El oxigeno también se puede obtener de plantas PSA’s que tienen muy
bajos costos de produccion y de inversion, sin embargo esta tecnologia no esta
disponible en nuestro pais.

[2%] Informacién Proporcionada por Cryoinfra, S.A. de C.V, Diciembre 1996 66




CAPITULO

CUATRO

ANALISIS DE LA
MODIFICACION
KRES

n éste capitulo se presentan los resultados obtenidos de la simulacion
de la seccion de reformacion con el esquema propuesto KRES,
ajustando las condiciones de disefio expuestas en el capitulo anterior.

Los principales cambios en cuanto a equipos son:

Eliminacion del reformador primario con serpentines y caldera auxiliar.
Eliminacion de un generador de vapor 101-CB.

Adicion de un reformador intercambiador y caldera paquete.

Adicion de una planta de oxigeno y compresor de oxigeno.

Adicion de un calentador de proceso.

Modificacion de un generador de vapor 101-CA.

Antes de presentar los resultados de la simulacion se hace una
descripcion detalla del proceso con la modificacién propuesta haciendo
mencion de las variables claves que involucra la modificacion y por ultimo, se
presenta el consumo de energia por gas natural de acuerdo al poder calorifico
LH.V.

Los Esquemas de Simulacion en ASPEN para los equipos-principales se
presentan en el Anexo C.
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4.1. Descripcion del Proceso con el Esquema Propuesto,
KRES,i261,127), (28]

La modificaciéon con el concepto KRES (Kellogg Reformer Exchanger
System) afecta solo a la seccidn de reformacion como se menciond en la
seccion 1.2.2,

La seccion de reformacion es dividida en las siguientes partes:
(Ver Diagrama de Flujo de Proceso, Fig. 4.1).

1) Desulfurizacién.

2) Precalentamiento del gas de carga.

3) Division de la corriente de mezcla metano-vapor.

4) Calentamiento de las corrientes de proceso. (adicionado)

5) Planta de oxigeno y compresion. (adicionado)

6) Reformacioén secundaria (Reformacion Aufotérmica).

7) Reformacion en el reformador intercambiador (adicionado)
8) Enfriamiento generando vapor (mnodificado)

9) Mutacion de alta y baja temperatura.

10) Generacidn de vapor (adicionado)

1) Desulfuracion:

El gas natural es desulfurizado utilizando el proceso convencional
reduciendo los compuestos con contenido de azufre de un 5-15 ppm. hasta
menos de 0.5 ppm. en los mismos equipos. Puesto que en el proceso
modificado se maneja una mayor carga de gas natural de proceso en un 10%
mas, el efecto que produce es de reducir el tiempo de corrida de los
desulfuradores, ya que como se menciond estos eliminan el azufre por
adsorcidn en carbon activado y operan en reelevo.

2) Precalentamiento de las alimentaciones:
Precalentador de Carga 103-B.

El gas parcialmente desulfurizado y con contenido de hidrogeno entra a
los serpentines del precalentador 103-B, donde la temperatura se eleva a

(28] J R. LeBlanc, Ammonia 2000, Ketlogg Technology for the Future, The M. W,
Kellogg Technology Company, Asia Nitrogen 96 February, Singapore.
(211 ] R. LeBlanc, Robert V Schneider II1I, Kenneth W, Reforming Exchanger System:

First unit case study. The M.W. Kellogg Company, PTQ Summer 1996, pp. 99-
103.

(28] Ammonia, The M.W. Kellogg Technology Company (Informacién Tecnolégica).
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371° C al igual que en proceso convencional, solo que como se maneja una
mayor carga, se consume mads gas natural combustible en un 5 %,
posteriormente el gas natural desulfurizado se envia a las Camaras de Guarda
108-DA y 108D-B para eliminar completamente los compuestos de azufre, las
reacciones se presentan en la seccidén 2.1.1 del capitulo 2.

3) Division de la corriente de mezcla Metano-Vapor.

El gas natural de proceso que proviene de las camaras de guarda
108-DA/DB es dividido en dos corrientes. Las dos corriente se calientan y
posteriormente se alimentan en paralelo al Reformador Secundario 103-D y al
Reformador Intercambiador 109-D. La proporcién de la division depende de
tres cuestiones:

1)La carga alimentada al Reformador Secundario debe ser tal, que su
producto tenga la suficiente energia para proporcionar el calor sensible y de
reaccion requerido en los tubos del Reformador Intercambiador

2) La carga al reformador secundario debe ser tal, que el calor de reaccion de
reformacion sea satisfecho por el calor de reaccion de combustion, de tal
manera que se obtenga una temperatura de 1000 °C a la salida, en una
operacion adiabatica.

3) De la relacion de vapor/carbdn de alimentacion a los reformadores. En el
reformador primario del proceso convencional se tiene una relacion de 3.5;
con esto se evita la formacion de coque y se promueve una mayor conversion
de metano. Para el esquema propuesto KRES se tiene lo siguiente:

a) Reformador intercambiador: Este es similar al reformador primario solo que
no hay una segunda etapa de reformacion, por lo que se tiene que alcanzar la
méaxima conversion posible y para ello, se propone una relacion de mayor al
convencional, de 3.6 mol de vapor/mol de carbon alcanzando una fuga de
metano de 0.92% mol base seca, mientras el reportado por M.W. Kellogg es de
1% mol.

b) Reformador secundario: A este reformador se alimenta una mayor cantidad
de oxigeno que promueve las reacciones de combustion de metano,
generandose una gran cantidad de agua, esto permite que la relacion de
vapor/carbon de alimentacion se reduzca. La variacion de ésta afecta
directamente a la carga de metano de alimentaciéon y por tanto a la
proporcion de alimentacion a cada reformador. La relacion determinada fue
de 2.72 mol vapor/mol de carbon, una relacion menor aumenta la fuga de
metano a la salida del reformador.
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De acuerdo a los resultados de la simulacién, la proporcion de
alimentaciéon es de 28% al reformador intercambiador 109-D y 72% al
reformador secundario 103-D; en el Anexo B se muestra el andlisis de
sensibilidad de las variables del esquema KRES.

4) Calentamiento de las corrientes de proceso.
Calentador de Proceso 104-B  (Adicionado)

Este equipo es adicionado en sustitucion de los serpentines del
reformador primario. En este Calentador a fuego directo se alimentan las
siguientes corrrientes de proceso:

e Mezcla de vapor-gas carga del Reformador Secundario 103-D
e Mezcla de vapor-gas carga del Reformador Intercambiador 109-D
e Aire de proceso enriquecido con oxigeno.

5) Planta y Compresion de Oxigeno. (adicionado)

En el Reformador Secundario (Autotérmico) ocurren reacciones de
combustion altamente exotérmicas, simultineamente a las de reformacion
altamente endotérmicas, ambas para el metano, por ello no se requiere
calentamiento, siendo el proceso autosuficiente térmicamente (autérmico) y
por ente adiabatico. En el proceso convencional el calor generado por
exotérmicidad es mayor que el calor consumido por endotermicidad por lo
que la diferencia se convierte en calor sensible, haciendo que la temperatura
se eleve hasta 1004 °C.

En la modificacion propuesta KRES el gas alimentado al reformador
secundario 103-D se encuentra a una temperatura de 620 °C, a diferencia del
proceso convencional en el cudl se alimenta a 851 °C y ademas de que se
alimenta una mayor cantidad de reactivo con respecto al convencional, es por
ello que se requiere mayor energia para llevar a cabo las reacciones de
reformacion y por cuestiones de equilibrio quimico y cinética, se requiere que
el producto salga a la misma temperatura que en el proceso convencional y
asi alcanzar una conversion alta de metano al equilibrio y tener rapideces de
reaccion altas a la salida del reformador (ver seccidon 2.1.1 del capitulo 2); por
esta razon se alimenta aire enriquecido con oxigeno para aumentar €l calor
producido por las reacciones de combustion (exotérmicas) y asi satisfacer la
energia para la reformacion y calor sensible obteniendo una temperatura de
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salida de 1000 °C, sin modificar la cantidad de nitrégeno alimentada y
conservar la relacion estequiométrica Hz/N2 3:1 a la entrada del reactor de
sintesis.

El aire enriquecido entra con un 31.25 % mol de Oxigeno, el cudl fue
determinado por un analisis de sensibilidad en el Simulador ASPEN, (ver
graficos del Anexo B) a diferencia del reportado por el tecndlogo Kellogg de
alrededor de 30% mol.

El oxigeno es obtenido en una planta criogénica, Planta de Oxigeno
102-P, obteniéndose oxigeno al 99.5 % de pureza a 15 °C y 1 kg/cm? abs.!29
Posteriormente es comprimido en el Compresor 106-] de cuatro etapas de
compresién hasta 35.5 kg/cm? abs., este compresor es de material de acero
inoxidable.

El oxigeno también se puede obtener de plantas PSA’s que tienen muy
bajos costos de produccion y de inversion, sin embargo esta tecnologia no esta
disponible en nuestro pais.

[29) Informacién Proporcionada por Cryoinfra, S.A. de C.V, Diciembre 1996 66
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6) Reformacion Secundaria (aufoférmica):

La corriente de mezcla metano-vapor es dividida para alimentar en
paralelo al reformador intercambiador y al reformador secundario como se
expuso en el punto 4, las reacciones que tienen lugar son las mismas que en el
proceso convencional, asi que el reformador secundario cuenta con dos
secciones :

® Seccidén de combustion.

e Seccion de reaccion.

El catalizador es el mismo que el utilizado en el reformador secundario
del proceso convencional: Cr/Ni soportado en alumina y la relacién de
vapor /carbon es de 2.72.

Seccion de combustion:

La mezcla de vapor-hidrocarburo precalentada es combinada con aire
enriquecido con oxigeno al 31.25% mol y a 640 °C en un quemador especial
en el domo del reformador donde se llevan a cabo parcialmente las
reacciones de combustion, las cuales son altamente exotérmicas, por lo que
se generan temperaturas de flama muy altas, hasta de 1100 °C, y son las
siguientes:

O + 2H: - 2H:0 AH®¢acc = -9.64 kCal/mol
02 +2CO - 2C0O: AH®eacc = -135 kCal/mol
202+ CHy — COz + 2H:0  AH%cacc = ~85.8 kCal/mol

Seccion de reaccion de reformacion:

La mezcla formada, fluye hacia abajo a través de una cama empacada
de catalizador. El resto de las reacciones de combustion se completan
simultdneamente a las reacciones de reformacion hasta agotar practicamente
todo el oxigeno y proporcionando asi ¢l calor para la reformacién hasta una
temperatura de 1000 °C, las reacciones de reformacion que ocurren en el
reformador autotérmico, son las mismas que en el reformador
intercambiador, obteniéndose asi una fuga de metano de 0.13 % mol (base
seca):

CHs + H:O —» CO + 3H: Reformacion
CO + H:O —» COz: + H2 Mutacién

La cantidad de nitrégeno alimentado es de acuerdo a los requerimientos
estequiométricos: 3 mol de nitrogeno por 1 mol del hidrogeno, medido en la
entrada del convertidor de amoniaco 105-D.
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7) Reformacion en el Reformador Intercambiador 109-D
Quimica del Proceso:

El catalizador empleado en el Reformador Intercambiador es el mismo
que el empleado en el reformador primario del proceso convencional por lo
que la quimica y termodinamica son iguales a lo expuesto en la seccion 2.1.1
del capitulo 2. El metano, es convertido a hidrégeno y mondxido de carbono,
de acuerdo a las siguientes reacciones de reformacién y mutacion;

CHs + HO <= CO + H: AHreace = 49 KCal/ gmol

Metano Agua Monoxido  Hidrdgeno
de Carbono

CO + HzO == COz + H: AHreacc = .9 Kcal/ ngI
Monoxido Agua Bioxido  Hidrégeno
de Carbono de Carbono

Descripcion del Flujo:

El reformador intercambiador 109-D tiene como funcién hacer
reaccionar el gas natural de proceso con vapor de agua en un 95.7 % respecto
a la entrada del reformador

La mezcla de hidrocarburo-vapor que provienen del calentador de
proceso 104-B a una teraperatura de 560 °C y con una relacion de mol de
vapor por mol de hidrocarburo de 3.6 entra al reformador intercambiador y
fluyen hacia abajo a través de los tubos que contienen catalizador de niquel y
se llevan a cabo las reacciones de reformacion y mutacion; el calor de
reaccion requerido es obtenido por calentamiento directo por los gases que
pasan por coraza los cuales estan compuestos por el mismo efluente de los
tubos de reaccion a 840 °C y el efluente del reformador secundario a 1000 °C;
los gases de la coraza salen del a una temperatura de 660 °C. El reformador
cuenta con tubos flotantes y una chaqueta de agua (Ver fig. 4.1).

Como el catalizador es extremadamente sensible a los compuestos de
azufre, en la parte superior de los tubos correspondiente a la entrada del gas,
se coloca una pequena cama con catalizador de niquel con contenido de
cromo con soporte de alumina el cudl es mas resistente al azufre.
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8) Enfriamiento generando vapor.

El gas efluente del reformador intercambiador se alimenta solo al
generador de vapor 101-CA y queda eliminado el 101-CB, ya que la carga
térmica es menos de la mitad con respecto al proceso convencional. La
temperatura disminuye de 660 °C hasta una temperatura de 495 °C,
posteriormente entra al generador de vapor 102-C donde su temperatura
disminuye a 385 °C que es una temperatura requerida para el mutador de
alta temperatura 104-DA.

9) Mutador de alta y baja temperatura.
Quimica del proceso:

Esta seccion es idéntica al proceso convencional donde se elimina el CO
a través de la reaccion de mutacion ya antes mencionada:

CO + HO <= CO; + H: Mutacion

En la que el monodxido de carbono es convertido a didxido de carbono
en los mutadores de alta y baja temperatura, al igual que en el proceso
convencional.

El gas proveniente del generador de vapor 102-C entra al mutador de
alta temperatura y sale a 441 °C y nuevamente se enfria pasando por el
generador de vapor 103-C en donde baja su temperatura a 342 °C, después
enira al enfriador 104-C saliendo a una temperatura de 236 °C, para entrar
al mutador 104-DB donde se lleva a cabo la reaccidon de mutacion,
obteniéndose una concentracion de 0.3 % mol (base seca) de CO en la salida.

10) Generacion de Vapor (adicionado)

En el proceso convencional para aprovechar la energia al maximo, los
gases de combustion del reformador primario, (efluentes de la seccion de
radiacion) son pasados por recuperadores de calor donde se calientan las
corrientes de proceso y se genera vapor de alta presion con ayuda de una
caldera auxiliar y generadores de vapor (ver seccion 2.2). Puesto que el vapor
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se genera involuntariamente ya que se cumple con enfriar las corrientes de
proceso, la planta de amoniaco fue disefiada para aprovechar ese vapor,
utilizdndose como vapor motriz en la turbina 103-]JT del compresor de sintesis
103-] y el vapor de media que resulta es utilizado como vapor motriz de los
compresores 101-J, 105-J, 104-J y como vapor de proceso al 101-B, también
se usa como vapor moiriz para las bombas 112-], 123-], 125-], 106-] y para
inyeccidn en algunos equipos y lineas de control, y el resto se vende como
servicio de vapor.

En el proceso propuesto, se elimina el reformador primario con la
caldera auxiliar y el generador de vapor 101-CB y por lo expuesto en el
parrafo anterior es necesario suministrar todo el vapor producido en el
proceso convencional, para ello, se propone la instalacién de una caldera
paquete generadora de vapor de alta presion alimentando agua a ebullicién a
322 °C y 120 kg/cm? abs. (Ver diagrama de flujo de proceso, fig. 4.2).
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Seccion de Reformacion.

4.2. Lista de Equipo y Condiciones de Operacion de la

Clave Servicio Estado
101-B Reformador Primario Eliminado
Incluyendo Caldera Aux.
y Serpentines
103-B Precalentador de Gas de Carga
104-B Calentador de Proceso Adicionado
101-CA Generadores de Vapor Modificado
101-CB Generadores de Vapor Eliminado
102-C Generador de Vapor
103-C Generador de Vapor
104-C Generador de Vapor
101/102-D Desulfurador de Gas de Carga
103-D Reformador Secundario
104-DA Mutador de Alta Temperatura
104-DB Mutador de Baja Temperatura
108-DA Camara de Guarda
108-DB Camara de Guarda
109-D Reformador Intercambiador Adicionado
101-F Tanque de Vapor de Alta Presion  Eliminado
120-F Separador de Gas de Carga
121-F Separador de Gas Combustible
101-J- Compresor de Aire
129-]JC Enfriador de la 12 Etapa del 101-]
130-]JC Enfriador de la 22 Etapa del 101-]
131-]C Enfriador de la 3? Etapa del 101-]
106-J Compresor de Oxigeno Adicionado
132-JC Enfriador de la 12 Etapa del 106-]  Adicionado
133-JC Enfriador de lIa 22 Etapa del 106-]  Adicionado
134-]JC Enfriador de la 3 Efapa del 106-]  Adicionado
102-L Filtro de Aire
101-P Caldera Paquete Adicionado
102-P Unidad Separadora de Aire Adicionado
72
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Caracteristicas :
103-B Precalentador de Gas de Carga

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 34 34 °C
Temperatura de Salida: 371 371 °C
Presién de Entrada: 43.4 45.5 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 6.48 7 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.38 0.38 kg/cm?
104-B Calentador de Proceso Adicionado

eSerpentin Calentador de Carga a Reformador Secundario

Temperatura de Entrada: 368 °C
Temperatura de Salida: 640 °C

Presion de Entrada: 41.8 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 15.6 MMkCal/hr.
Area requerida: 19.6 m?

Caida de Presion: 0.98 kg/cm?

eSerpentin Calentador de Carga a Reformador Intercambiador

Temperatura de Entrada: 368 °C
Temperatura de Salida: 560 °C

Presion de Entrada: 35.5 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 4.9 MMkCal/hr.
Area requerida: 12.4 m?2

Caida de Presion: 0.98 kg/cm?

e Serpentin Calentador de Aire de Proceso

Temperatura de Entrada: 191 °C
Temperatura de Salida: 640 °C

Presion de Entrada: 35.5 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 9 MMkCal/hr.
Area requerida: 86.6 m?

Caida de Presion: 0.3 kg/cm?
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101-CA

Temperatura de Entrada:
Temperatura de Salida:
Presion de Enfrada:
Carga Térmica:

Caida de Presion:

102-C

Temperatura de Entrada:
Temperatura de Salida:
Presion de Entrada:
Carga Térmica:

Caida de Presion:

103-C

Temperatura de Entrada:
Temperatura de Salida:
Presion de Entrada:
Carga Térmica;:

Caida de Presién:

104-C

Temperatura de Entrada:
Temperatura de Salida:
Presion de Entrada:
Carga Térmica:

Caida de Presion:

Generador de Vapor

Disefio
1004
482
33.6
28.98
0.9

Generador de Vapor

Diseno
482
371
32.7
11.59
0.3

Generador de Vapor

Disefio
441
342
32.1
10.44
0.14

Generador de Vapor

Disenio
342
235
31.9
11.11
0.1

Requerida

660

495

33.3
17.9
0.9

Requerida

495
385
32.4
11.59
0.3

Requerida

441
342
31.8
10.44
0.14

Requerida

342
236
31.6
11.11
0.1

Modificado

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?

°C
°C
kg/cm? abs.

MMkCal/hr.

kg/cm?
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101-D/102-D  Desulfurador de Gas de Carga

Diserio Requerida
Temperatura de Entrada: 16 16 °C
Temperatura de Salida: 37 37 °C
Presion de Entrada: 46 46 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 0.18 0.18 kg/cm?
Medio Adsorbente: Oxido de Zinc
103-D Reformador Secundario

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 791 640 °C
Temperatura de Salida: 1004 1000 °C
Presion de Entrada: 34.52 35.5 kg/cm? abs.
Calor Perdido: 18.6 0.6 MMkCal/hr.
Caida de Presion: 0.92 0.92 kg/cm?
Fuga de Metano: 0.33 0.13 % mol base seca
Catalizador: Ni/Cr soportado en Alumina
104-DA Mutador de Alta Temperatura

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 371 385 °C
Temperatura de Salida: 441 441 °C
Presién de Entrada: 32.4 32.4 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 0.31 0.31 kg/cm?
Catalizador: Fe2Q4 Activado con Crz03
104-DB Mutador de Baja Temperatura

Diseiio Requerida
Temperatura de Enfrada: 235 236 °C
Temperatura de Salida: 253 253 °C
Presion de Entrada: 31.8 31.5 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 0.30 0.30 kg/cm?
Catalizador: CuO con promotores de ZnO/Al:03
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108-DA/DB Camaras de Guarda

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 371 371 °C
Temperatura de Salida: 371 371 °C
Presion de Entrada: 41.8 41.8 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 0.31 0.31 kg/cm?
Catalizador: Co/Mo soportado en alumina
Medio Adsorbente ZnO (cama inferior)
109-D Reformador Intercambiador Adicionado
Temperatura de Entrada: 560 °C
Temperatura de Salida: 660 °C
Carga Térmica: 36.4 MMkCla/h
Presién de Entrada: 40.8 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 8 kg/cm?
Fuga de Metano: 0.92 % mol base seca
Catalizador: Ni soportado en alamina
120-F Separador de Gas de Carga

Diseno Requerida
Temperatura de Entrada: 16 16 °C
Temperatura de Salida: 16 16 °C
Presion de Entrada: 46.5 46.5 kg/cm? abs.
121-F Tambor de Gas Combustible

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 16 16 °C
Temperatura de Salida: 16 16 °C
Presion de Entrada: 46.5 46.5 kg/cm? abs.
Caida de Presion: 36.5 36.5 kg/cm?
101-] Compresor de Aire

Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 25 25 °C
Temperatura de Salida: 195 195 °C
Presion de Entrada: 1.03 1.03 kg/cm? abs.
Presion de Salida: 35.5 35.5 MMkCal/hr.
Potencia: 9470 9470 Kw
Eficiencia Politropica : 0.72 0.72
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»
129-]JC Enfriador de la Primera Etapa del 101-]
Disetio Requerida
Temperatura de Entrada: 106 106 °C
Temperatura de Salida: 40 40 °C
Presion de Entrada: 2 2 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.39 2.39 MMKkCal/hr.
130-]JC Enfriador de la Segunda Etapa del 101-}
Diserio Requerida
Temperatura de Entrada: 83 83 °C
Temperatura de Salida: 40 40 °C
Presion de Entrada: 5.3 5.3 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.46 2.46 MMkCal/hr.
131-]C Enfriador de la Tercera Etapa del 101-]
Disefio Requerida
Temperatura de Entrada: 166 166 °C
Temperatura de Salida: 40 40 °C
Presion de Entrada: 12.6 12.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 2.27 2.27 MMkCal/hr.
106-] Compresor de Oxigeno Adicionado
Temperatura de Entrada: 25 °C
Temperatura de Salida: 192 °C
Presion de Entrada: 1.03 kg/cm? abs.
Presion de Salida: 35.5 kg/cm? abs.
Potencia : 1222 KW
Eficiencia Politropica: 0.72
132-]JC Enfriador de la Primera Etapa del 106-]
Temperatura de Entrada: 111 °C
Temperatura de Salida: 40 °C
Presion de Entrada: 2 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 0.145 MMkCal/hr.
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133-]JC Enfriador de la Segunda Etapa del 106-]
Temperatura de Entrada: 183 °C

Temperatura de Salida: 40 °C

Presion de Entrada: 5.3 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 0.296 MMkCal/hr.
134-JC Enfriador de la Tercera Etapa del 106-]
Temperatura de Entrada: 164 °C

Temperatura de Salida: 40 °C

Presion de Entrada: 12.6 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 0.259 MMkCal/hr.
101-P Caldera Paquete Adicionado
Temperatura de Entrada: 322 °C

Temperatura de Salida: 498 °C

Presion de Entrada: 121 kg/cm? abs.
Produccioén: 308 ton/h

Carga Térmica: 120.6 MMkCal/hr.
Fraccién Vaporizada: 1

101-P Unidad separadora de Aire Adicionado
Temperatura de Entrada: 20 °C

Temperatura de Salida: 20 °C

Presion de Salida: 1 kg/cm? abs.
Produccion de oxigeno: 10.7 ton/h
Produccion de nitrdgeno: 35.4 ton/h

4.3. Diagrama de Flujo del Proceso Propuesto KRES.
(Seccion de Reformacion).

El diagrama de flujo de proceso de la seccidon de reformacion con la
modificacion propuesta KRES, se presenta en la figura 4.2, se achuraron los
equipos adicionados para una mayor claridad de la modificacion. El Balance
de materia y energia correspondiente se presenta en la tabla 4.1.
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CAPiTULO 4

ANALISIS DE LA MODIFICACION KRES

4.4. Lista de Equipos Requeridos Para la Modificacion

FPropuesta KRES.

Clave Servicio

104-B Calentador de Proceso

109-D Reformador Intercambiador
106-] Compresor de Oxigeno

132-JC Enfriador de la 12 Etapa del 106-]
133-JC Enfriador de la 22 Etapa del 106-]
134-JC Enfriador de la 3* Etapa del 106-]
101-P Caldera Paquete

102-P Unidad Separadora de Aire

Modificaciones a equipo:

101-CA

Generador de Vapor

Se requiere reducir su capacidad de transferencia a un 62% de su
capacidad, ya sea eliminando o tapando algunos tubos, este punto se deja

pendiente para un trabajo posterior, considerando solo un costo exira por
acondicionamiento de equipo en el estudio econémico.

4.5. Calculo del Consumo de Energia por Gas Natural.

Consumo Total de Gas Natural,

a) Gas Natural Combustible:

Equipo Clave ton/d m3n/d
(1 atm. y 0 °C)
e Precalentador de Carga 103-B 15.8 21,448
e (alentador de Proceso 104-B 65.6 89,050
e C(Caldera Paquete 101-P 196.4 266,608

Subtotal 277.8 377,106
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b) Gas Natural de Proceso

e Reformador Primario 101-B 714.2 969,507

Total 992 1’346,613

A continuacién se presenta el consumo total de gas natural, para el
proceso con la modificacion propuesta KRES, el flujo volumétrico fue
determinado a las condiciones que se reportan en los balances de materiales
del Complejo Petroquimico Cosoleacaque.

Tabla No. 4.2
Consumo Total de Gas Natural
(Esquema propuesto KRES)
Unidades Gas Combustible Gas Proceso Total
ton/dia 277.8 714.2 992
m® n/dia {0°C, 1 atm.) 377,106 969,507 1°346,613
‘m’ /dia (20°C, 1 kg/cm?) 418,183 1°075,113 1°493,296
Tabla No. 4.3
Parametros de Consumo de Gas Natural
(Esquema propuesto KRES)
Pariametro Diseiio Propuesto
KRES
Produccién de Amoniaco, ton metrica/dia | 1402 1402
ton de G.N.C./ ton de Amoniaco 0.3047 0.198
ton de G.N.P./ ton de Amoniaco 0.4631 0.509

Consumo de Energia por Gas Natural.

Datos:

e Poder Calorifico del G.N. referido al LH.V. =
8599.5 kCal/m3 (20 °Cy 1 kg/cm?)
e Peso molecular del G.N. referido al disefio =

16.5 kg/kgmol
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Cdlculos:
3

1493206 ™5 485995 K€ _ 13 841 g6 ¥

ia m” - Std dia
12,841 MMI::CaI . ldia ~9.16 MMkCal

dia 1402 ton metrica NH, tonmetrica NH,
9.16 MMkCal  _ 36.35 MMBtu
ton metrica NH ton metrica NH,
MMBtu

( DISENO =39.4 - ———
ton metrica NH,

4.6. Resultados:
e Consumo de Energia por gas natural del proceso propuesto, KRES:
36.35 MMBtu/ton métrica NHs (referido al L.H.V.)
e Consumo de Energia por gas natural de Disefio: (calculado)
39.4 MMBtu/ton métrica NHs  (referido al LH.V.)
De acuerdo con el resultado anterior con la modificacién propuesta
KRES, el consumo de energia por gas natural se reduce en un 7.7%, y a pesar

de que es un resultado atractivo, es necesario contemplar el costo de la
inversion necesaria para este ahorro como se trata en el capitulo No. 6.




CAPITULO

CINCO

DIMENSIONAMIENTO
DE LOS EQUIPOS

En éste capitulo se tiene por objetivo determinar de manera
aproximada las dimensiones de los equipos requeridos para la
modificacion propuesta KRES, para una posterior estimacion de los costos de
inversion.

Para el 104-B, calentador de proceso, se tomaron las dimensiones
determinadas por el simulador ASPEN, mientras que el compresor de oxigeno,
la caldera paquete y la unidad separadora de oxigeno, sdlo se deben
especificar las condiciones de operacion y capacidad para determinar su
costo, quedando asi solo el dimensionamiento del reformador intercambiador
y evaluacion del reformador secundario, ambos considerando la cinética para
las reacciones de reformacion.

En la segunda parte de este capitulo se presenta el desarrollo del modelo
cinético que se utilizd para el dimensionamiento, para ello se elaboré un
programa en lenguaje Fortran 77 que integra ecuaciones de balances de
materia v energia, leyes de termodinamica y fenomenos fundamentales, asi
como rutinas para la resolucién de sistemas de ecuaciones diferenciales
ordinarias (GEAR).
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]
Lista de Equipos Requeridos Para Ia Modificacion
Propuesta KRES.
Clave Servicio
104-B Calentador de Proceso
103-D Reformador Secundario (Evaluacion del actual)
109-D Reformador Intercambiador
106~} Compresor de Oxigeno de cuairo etapas
101-P Caldera Paquete
102-P Unidad Separadora de Aire

5.1. Dimensiones determinadas por el Simulador Aspen.

Ya que el objetivo del dimensionamiento es tener el tamaiio aproximado
para hacer una estimacion de la inversion de cada equipo, esta seccion se
concreta a definir los datos necesarios para dicha estimacion, los cuales
fueron tomados de los resultados de la simulacién, que para los fines de este
estudio son suficientes. En lo que respecta a los reformadores 103-D y 109-D,
se hizo un dimensionamiento con ciertas consideraciones que se explican en
la seccion 5.3 de éste capitulo.

En la siguiente lista, se muestran solo los datos necesarios para el
calculo econémico y en el capitulo No. 6 sélo se reportan los costos para cada

equipo, determinados con un paquete de Ingenieria Econdmica, “Qestimate” e
informacidn proporcionada por CRYOINFRA para la planta de oxigeno.

Datos para la Evaluacion Econdmica:

104-B Calentador de Proceso

sSerpentin Calentador de Carga a Reformador Secundario

Temperatura de Diseno: 418 °C

Presion de Disefio: 46 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 15.6 MMkCal/hr.
Area requerida: 19.6 m?

Material: Acero al Carbon.
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eSerpentin Calentador de Carga a Reformador Intercambiador

Temperatura de Disefio: 418 °C

Presion de Diseno: 39 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 4.9 MMKCal/hr.
Area requerida: 12.4 m?

Material: Acero al Carbon.

e Serpentin Calentador de Aire de Proceso

Temperatura de Disefio: 241 °C

Presion de Diseno: 39 kg/cm? abs.
Carga Térmica: 9 MMKCal/hr.
Area requerida: 86.6 m?

Material: Acero al Carbon.

106-] Compresor de Oxigeno de cuatro etapas
Temperatura de Entrada: 25 °C
Temperatura de Salida: 192 °C

Presion de Entrada: 1.03 kg/cm? abs.
Presion 12 Etapa 2 kg/cm? abs.
Presion 2° Etapa 5.3 kg/cm? abs.
Presion 32 Etapa 12.6 kg/cm? abs.
Presion de Salida: 35.5 MMKCal/hr.
Potencia total: 1222 Kw
Eficiencia Politropica: 0.72

Flujo: 2.2 Ton/h

Flujo volumeétrico: 6450 m3/h STD
Material: Acero Inoxidable.

101-P Caldera Paquete

Temperatura de Salida: 498 °C

Presion de Entrada: 121 kg/cm? abs.
Produccion: 293.7 ton/h

Carga Térmica: 89.34 MMkCal/hr.
101-P Unidad separadora de Aire
Temperatura de Entrada : 15 °C
Produccidén de oxigeno: 9.2 ton/h
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5.2, Dimensionamiento de los Reformadores 103-Dy 109-D.
5.2. 1 Modelos Operacionales:

l ’n modelo es la representacion de un proceso, fendmeno natural u

operacion, se basan en un conjunto de relaciones (ecuaciones
matematicas). para describir:

e Leyes de la conservacion: Balances de materia y energia.

e Leyes de la Termodinamica: Ecuaciones de Estado, calculo de
propiedades temodindmicas (H, S, G, f, v, etc.), Teoria de Soluciones,
equilibrios fisico y quimico.

e Fendomenos Fundamentales: Ecuaciones de Propiedades Termofisicas
(Cp, p,etc) y de transporte (u, k, Das).

Las relaciones Pueden ser de tipo :

o Algebraicas :
~ No lineales
- Lineales

e Diferenciales :
- Ordinarias
- Parciales

5.2.2. Desarrollo del Modelo Cinético para el Reformador

Para determinar las dimensiones del reformador se hace resolviendo 4
ecuaciones diferenciales simultaneas que corresponden a dos ecuaciones de
balance de materia, un balance de energia y una ecuacion de conservacion del
momemtum, todas son leyes de 1a conservacidn. Para ello se utilizé una rutina
en Fortran: “GEAR”, el cual resuelve las ecuaciones por el método de Adam-
Basford con un tamaiio de paso variable.

Para integrar las ecuaciones anteriores con las de cinética, propiedades
termofisicas y de transporte, se elabord un programa en fortran 77 que se
muestra en el anexo C, asi como el diagrama de bloques de su estructura.
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Rapidez de Reaccion:

Para evaluar la rapidez de reaccién se utilizaron dos modelos cinéticos:

Modelo Froment!30): Propuesto por Gilbert F. Foment y Jianguo Xu en
1989: Este modelo proporciona rapideces de reaccion intrinsecas y
se requiere determinar las resistencias de transferencia de masa
interna mediante los factores de eficiencia por cada reaccion.

Modelo Saraff3!!: Propuesto por Saraf y Singh en 1979: Este modelo
considera las resistencias internas directamente y fue determinado
por analisis estadistico.

Restricciones del Modelo Utilizado:

Se usd modelo uni-dimensional heterogeneo (Froment y Bischoff,
1979)1321, este modelo incluye las siguientes consideraciones:

Sistema a régimen permanente.

cpconstante a lo largo del reactor. .

No se consideran las resistencias a la transferencia de masa externa
(difusion radial y axial)

No se considera resistencia a la transferencia de calor interna.

No se consideran las pérdidas de calor al ambiente.

Para el calculo del coeficiente de transferencia de calor se utilizo un
modelo bi-dimensional de Froment y Bischoff, 1979133l

Ademas, se hicieron las siguientes simplificaciones:

No existe distincion entre los elementos de la superficie del tubo por
distribucion geométrica o distancia de los quemadores

Se considera un perfil lineal de la temperatura de la pared del tubo.
Para el modelo de Froment se ajustaron los factores de eficiencia y se
mantuvieron constantes a lo largo del reactor (;1=0.037, nn=0.015,

Nm=0.037, bazados en los resultados del modelo de Froment!321),

[301 G. F. Froment, Jianguo Xu, Methane Steam Reforming, Methanation and Water-Gas
Shift: I. Intrnsic Kinetics, ATChE Journal, Vol. 35, No. 1 January 1989, pp 88-98.

89

{311 Asghar Husain,Chemical Process Simulation, Ed. Wiley Eastern, 1986, pp 119-126.

1321 G, F. Froment, Jianguo Xu, Methane Steam Reforming: II. Diffusional Limitation and
Reactor Simulation, AIChE Journal, Vol. 35, No. 1 January 1989, pp 97-103.

3 G, F, Froment, Bischoff, Chemical Reactor Analysis and Design, John Wiley, New York
1979, pp 451-456.
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b
Las ecuaciones para el modelo Froment son las siguientes:
a) Leyes de la conservacion:
e Balances de mafteria:
Las ecuaciones de balance de materia, corresponden a dos ecuaciones,
una por cada reaccion independiente:
Reaccion 1 (independiente) CH4 + H:0 < CO +3-Hz
. Reaccion Il (independiente) CO + Hz0 ¢ CO2 + Hz
Reaccion Il {dependiente) CHs4 + 2:-H20 < CO2 +3-Hz
Dron, _QeMenten,/ (1
dZ FCH‘
dro, _Qpcolco,/ . )
| dz Fey,
donde:
Xcre = conversion total de CHa.
Xco = conversion de CHy en COsz.
€2 = Seccion transversal del tubo, m2,
Ncws = factor de eficiencia para la desaparicion del CHa.
Necoz = factor de eficiencia para la formacion de COx.
ps = densidad de la cama catalitica, kgcat/ M3iecho.

reus = rapidez de desaparicion de CHs en la reformacion
de vapor, kgmol CH4/ (kg cat - h).

rcoz = rapidez de formacion de CO: en la reformacion
de vapor, kgmol COz/ (kg cat - h).

Fens® = razdn de flujo molar de CH, en la alimentacion,
kgmol CH4/h.

e Balance de conservacion de energia:

a7 _ 1
dz cpp, ug
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b
donde:
T = Temperatura del gas de proceso, K.
z = coordenada del reactor, m.
¢p = Capacidad calorifica del gas de proceso, kJ/ (kg - K).
pg = densidad del gas de proceso, kg/m>quido.
us = velocidad superficial, m3;/(m?; - h).
AH; = cambio de entalpia reaccion 1= I II, I, k] /kgmol.
r; = rapidez de reaccion 1=, II, IIl, kgmol/ (kg cat - h).
ni; = factor de eficiencia para la reaccién /=1, I, III.
U = coeficiente global de transferencia de calor, kJ/ (m?hK).
di = didametro interno del tubo del reactor, m.
Tw = temperatura de pared del tubo, K

e Lcuacion de la conservacion del momentum:

2
JAP RS (4)
dz gd,
donde:
P = Presion total del gas de proceso, bar.
f = factor de friccién, para lechos cataliticos.
us = velocidad superficial, m3/(m?, - h).
g = aceleracion de la gravedad, m/hZ.
d, = didmetro equivalente a una esfera de catalizador, m

o Fcuaciones y definiciones para cada férmino:

- Conversion total de CH, a productos, Xcus:.

n2, -n
xCH4 = —Eﬂo——(':ﬂ—‘ ............................ (5)
Bey,
- Conversion de CHqen COz, xcoz.:
n., —n-
S [ R < O ©)
Bey,
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- Factor de eficiencia para la desaparicion del CHg, Ncas:

Ny n MMyt
T . S ——— 0
1ty

- Factor de eficiencia para la formacion de COz, Ncoz:

Ny ¥y Ny Ty
TICOZ S T sessessensavussessnssnscnacs (8)
Py t 0y

- Rapidez de desapariciéon de CHs en la reformacion, reps

Tar, Sh F e (9)

- Rapidez de formacién de CO; en la reformacion, reoz :

Teo, =Mt e (10)

e [Ecuaciones de rapidez intrinsica para cada reaccion:

Para la reaccion I:

3 .
r, = l‘.;,s.[ Pen. Pro = P_Hz%} /(DEN)2 ............... (11)
H, 1
Para la reaccion II:
r, = LS Pco” Puo P Peor (DENY e (12)
PH! K,
Para la reaccion III:
ry = ( Py, Pho - i 2 Peoz ] /(DEN)z ............... (13)
Py,
DEN =1+ Kep peo + Ky, Py, + Koy Pen, + KH,OPHZO/ADHZ i (14)
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donde:
ki = constante de rapidez de reaccion i=LILIII,
i=I, I, kgmol-bar®5/ (kgcarh),
i=II, kgmol/ (kgcarh-bar).
K; = constante de equilibrio para la reaccién i=I, II, 1II,
i=1, I11, barZ,
i=I1, adimensional.

P = presidn parcial del componente j=CHa4, H20, Hz,
COg2, CO; en el seno de la fase gaseosa, bar.
DEN = comun denominador para las rapideces de reaccion.
Keng, Keo, Knz = Constantes de adsorcion para: CHy, CO y Hz, bar-1.
Kuzo = Constantes de adsorcion disociativa del Hz0.

o Fcuaciones de las constantes de rapidez para cada reaccion:

k, = 4, *EX’P(— i) ............... (15)
RT
donde:
Ai = factor preexponencial para la constante de rapidez

Para cada reaccion i=LILIII

E; = energia de activacion para cada reaccion i=1, 11, I,
kJ/kmol

R = constante de los gases, k]/kmol

T = temperatura, K

Para la reaccion I

k, = 422E15 *EXP[M] ............... (16)
RT
Para la reaccion II:
k, = 1.95556*EXP(“67’130] ............... (17)
RT
Para la reaccion III;
k, =1.02E15% EXP(M) ............... (18)
RT
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e Presiones parciales para cada componente 1
P= LZip (19)
Ny
donde:
n; = flujo molar de cada componente j,
j=CHa4, H20, CO, CO2, Hz, Oz, N2, Ar, kgmol/h.
nr = flujo molar total, kmol/h.

e Balance esfequiométrico por componente en funcion de la
conversion:

1. Metano, CHa:

Rey, = Moy, * (l —xCH‘) ............................ (20)
2. Agua, Hz0:
Ry o =Ny o= Ny, * (xCH‘ + xcoz) ............................ (21)

3. Monoxido de Carbono, CO:

N =Mgp+ Ney, * (xCH‘ ~ xcq) ............................ (22)
4. Didxido de Carbono, COz:

Mo, =Neo, + Ny, * ( xcoz) ............................ (23)
5. Hidrogeno, Hz:

ny =ng +ng, * (3-xCH‘ + xcoz) ............................ (24)
6. Oxigeno, Oz

Ro =M. e (25)

7. Nitrogeno, Nz:

Ry =M% e (26)
8. Argon, Ar
R, =n% s 27)
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b) Leyes de la Termodindmica:

o (Constante de Equilibrio Quimicd34):

K = EXP(— " J ............... (28)

AB, [To] [T To
L = || =+=-2
2 \R)\To

0 T
2 2
LAC TL.(I_] +2.(Z"2)_3
6 R \To T

donde:

0.
I

constante de equilibrio quimico para cada

reaccion i=LILIII, a la temperatura de referencia 7o.

K7; = constante de equilibrio quimico para cada
reaccion i=LILII, a temperatura T.

AG®% = cambio en la energia libre de Gibbs de formacion
para cada reaccion i=L I, Ill, a 7o, kJ/kmol-K

AH% = cambio en la entalpia de formacion

para cada reacciéon i=I, 11, ITI, a 7o, kj/kmol

To = temperatura de referencia = 298.15 K
Ne

AGY =3 (a6 (v)) e (30)
El
Ne

AH? =Y (AHP6)) s (31)
A
Ne

A4, = Z(Cpaj-(v'.)j) ............... (32)
Ne

AB, =) (Cpb-(v,)) e (33)
K

(341 E, Bazuia Rueda, Apuntes de Equilibrio Quimico, 1995.
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AC, = f(Cpcj-(v,.)j) ............... (34)
AD, = f(dej-(vi)j) ............... (35)
donde:

Cpa; = constante a de la ecuacion del cp del componente j.
Cpb; = constante b de la ecuacion del ¢p del componente j.
Cpc; = constante ¢ de la ecuacion del ¢p del componente j.
Cpd; = constante d de la ecuacion del cp del componente ).
j‘—'—CH4, H20, CO, COz, Ha, Oz, Nz, Ar.
vl = coeficiente estequiométrico del componente j=1..Nc,
para la reaccion i=LILIII.
v);<0 si el componente j es reactivo, en la reaccion 1.
&);>0 si el componente j es producto, en la reaccion 1.
&)i=0 si el componente j es inerte, en la reaccion 1.

Tabla 5.1
Coeficientes estequiométricos, (v),, para cada componente j y reaccion i.

Reaccion | CH, | H,O CO CO, H, 0, N, Ar
I -1 -1 1 0 3 0 0 0
1I 0 -1 -1 1 1 0 0 0
HI -1 -2 0 i 4 0 0 0

AGY = cambio en la energia libre de Gibbs de formacion
para cada componente j=1..Nc, kJ/kmol K.

AHY = cambio en la entalpia de formacion
para cada componente j=1..Nc, kJ/kmol.

Tabla 5.2
Entalpias v Energia Libre de Gibbs de formacién®™*!

J Componente | AH°, kJ/kgmol | AGY, kl/kgmolK
1 CH, -74,520 -50,460
2 H,O -241,818 -228,572
3 CO -110,525 -137,169
4 Co, -393,509 -394,359
5 H, 0.0 0.0
6 0, 0.0 0.0
7 N, 0.0 0.0
8 Ar 0.0 0.0

1351 Smith and Vaness, Ingenieria de la Termodindmica, Ed. Mg Graw Hill
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o [Fcuaciones de las constantes de adsorcion para cada

componenfte, Ki:

K= AJ*EXP[— é—HJ) ............... (36)
RT
donde:
A; = factor preexponencial para la constante de adsorcion

j=CO, Hz, CH4, H:20.

AH; = cambio de entalpia de adsorcidon para cada componente

j=CO, Hz, CHs, Hz0, kJ/kmol

Para el CO:
70,650
=823F -5*EX] s T 37
Keo " P[ s ] 37)
Para el Hz:
K, =6.12E—9*EXP[M] ............... (38)
2 RT
Para el CHa:
38,280
=6.65FE -4 EX, e RN 39
Koy :{ X j (39)
Para el H20:
88,680
K, =177TE5%xEX] | reeeiesssrsees 40
o . P[ i J (40)




CAPITULO 5 DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS

¢) Fenomenos Fundamentales:
e Propiedades Termofisicas (Cp, p)

e Ecuaciones para el c)%6);

2
(¢,) = Coa,+ Cpby T+ Cpe; T +Cpd ) T v 41)
Ne _
c, =Z((cp)j-yj) ............... (42)
=
- n.
==L e (43)
Ry
Tabla 5.3
Constantes para el (¢,),
J Compo Cpa/R Cpb/R Cpe/R Cpd/R
1 CH, 1.702 9.081E-3 | -2.164E-6 0.0
2 H,0 3.470 1.450E-3 00| OC.I21ES
3 CO 3.376| 0.557E-3 0.0 -0.031ES
4 CO, 5.457 1,045E-3 00| -1.157E5
5 H, 3.249| 0.422E-3 0.0f O0.083E5 )
6 0, 3.693 0.506E-3 0.0| -0.227ES
7 N, 3.280 0.593E-3 0.0| 0.040ES5
8 Ar 20.8 0.0 0.0 0.0

o Fcuaciones para la densidad del gas (a 40 bar), pg:
Determinadas por el simulador Aspen Plus 9.3-2

3¢} Idem. [35]

pj=aj-Tbj ............... (44)
Ne B
P, =Z(pj-yj] ............... (45)
£l
Tabla 5.4
Constantes para la densidad, p,
J Compo A b,
1 CH, 5,019.67| -0.993335
2 H,0 8,783.04 | -1.055564
3 CO 8,606.23 | -0.990632
4 CO, 14,284.06 | -0.998573
5 H, 634.84 | -0.993777
6 0O, 10,022.98 | -0.993163
7 N, 8615.63 | -0.990745
8 Ar 12,557.6 | -0.993675



CAPITULO 5 DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS

Al

e Propiedades de fransporte (., U, g, D:

e Ecuaciones para la viscosidad del gas (a 40 bar), \u, [kg/mh]:
Determinadas con el simulador Aspen Plus 9.3-2

B,=36-a-T e (46)
Ne .
n =Z(pj'yj) ............... 47)
A
Tabla 5.5
Constantes para la viscosidad, y,
\9.
J Compo a B,
1 CH, | 2.723809E4| 0.668129
2 H,0 | 9.095646E-5| 0.866491
3 [8) 4.389140E4 | 0.650177
4 CQ, | 2.788493E-4]| 0.721113
5 H, 1.912046E-4 | 0.656145
6 0, 5.229046E-4 | 0.656405
7 N, 4.639082E-4 | 0.649172
8 Ar 5.934409E-4( 0.654172
e Lcuaciones para el Calculo del Coeficiente global de
transterencia de calor, U [k]/(mZhk)]
1 d; d 1
—=—" o[ L +— . 48
U 2, "(d,,.] a,; (48)
8-A o
n a,=—-= L e (49)
; 8-A, +a,d,
. A
a, =a,+0.033Re-Pr--& ... (50)
P
A
Ay =A% +0.14-A RePr—£ ... (51)
dP
10.21.X°
Cl.:, = -+“;r ............... (52)
d,)
A %» es calculada por la ecuacion de Kunni y Smith (1960)37)

37} Jdem {33]. aa
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e Fcuaciones para la conductividad térmica del gas
(a 40 bar), Ag, [k]/ (mZhk)]:

Determinadas con el simulador Aspen Plus 9.3-2

h=36-(a+b-T+e, T +d-TY) o (53)
Ne _
A, = Z[lj-yj) ............... (54)
A
Tabla 5.6

Constantes para Ia conductividad térmica

j Compo Ap1¢° Bj-1¢° G110 Dj-10"

1 CH, -1.869 8.72 1.179 -3.614
2 H,O 1.341 -1.013 1.801 9.1
3 CO 0.567 9.125 -0.352 0.8199
4 Co, -1.215 B.OLS| 0.05477 -1.053
5 H, -8.099 6.689 -4.158 15.62
6 0, -0.327 9.966 -0.3743 0.9732
7 N, 0.391 9.816 -0.5067 -1.504
8 Ar 2.714 5.54 -0.2178 0.5528

e Lcuaciones para el Calculo del factor de friccion de Ergun/”/,

f
g= 1=t (1.75+M] ............... (55)
> Re

Las ecuaciones para el modelo Saraf son las siguienfes:

- -2 ( » 760)2
Yer2 Yeo| 4 5~
760 -367531)\| -
New,en, =127'\JP' exp( ] Yen, = = 50) (56)
750 R.T K20
760 58153.5 2o
nCO:rCOZZ P- exp(_ : _8-02) ;CO— '}ﬁ-_}:gﬂ_ ............... (57)
750 R-T Ky Yy

En unidades y nomenclatura congruente con las ecuaciones (1) y (2),
correspondientes al balance de materia, donde: y,. es la fraccion mol del
componente j.

381 Jdem. [33] pp. 405-407. 100
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5.2.3. Validacion del Modelo Cinéfico.

Simulacion del Reformador Primario de la planta de amoniaco
No. 7:
Datos de entrada:

Tabla 5.7
Datos del Reformador Primario

Longitud total, m 9.58

Conversién de metano, Xy, 0.0

Conversién de CO,, X, 0.0

Temperatura, °C 510

Presion, kg/cm* abs. 40.03

Didmetro interno del tubo, m 0.07112

Didmetro externo del tubo,m | 0.11557

Nimero de tubos 504

Flujo molar CH,, kgmol'h 1565.8

Flujo molar H,0, kgmolh 5910.76

Flujo molar CO, kgmol/h 0.0

Flujo molar CQ,, kgmol'h 1.3152

Flujo molar H,, kgmol‘h 50.938

Flujo molar N,, kgmol/h 16.96 A

Flujo molar Ar, kgmol'h 0.2277

Secciéon1:2=0.0 a 5.56 m

Didmetro de particula, m 8.176e-3

Densidad del lecho, kg/m® 1350.7

Seccién Il : 7=5.56a9.58 m

Diametro de particula, 9.49¢-3

Densidad de lecho, kg/m® 809.73

Tabla 5.8
Condiciones de salida de los tubos del Reformador Primario

Modo de calculo: Diseiio Aspen Froment | Saraf
Conversién de metano, Xy, 0.6465 0.6465 0.6459 0.6472
Conversién de CO,, X, 0.3488 0.3546
Temperatura, °C 810 810 811 797.6
Presion, kg/cm’ abs. 35 35 35.05 35.02
Flujo molar CH,, kgmol‘h 588.9 588.93 589.78 587.5
Flujo melar H,0, kgmol/'h 42483 4216.15 |[4253.63 |[4241.7
Flujo molar CO, kgmol/h 538.23 505.68 494 .86 487.5
Flujo molar CO,, kgmol/h 652.9 595.77 582.4 592.05
Flujo molar H,, kgmol/h 3864.98 |3898.7 3860.0 3876
Flujo molar N,, kgmol/h 16.96 16.69 16.96 16,96
Flujo molar Ar, kgmol/h 0.227 0.227 0.227 0.2277
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Conversion

Grifica No. 5.1

Perfil de Conversiones en el Reformador Primario
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Grifica No. 5.3
Perfil de Rapidez Global en el Reformador Primario
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Simulacion del Reformador Secundario de la planta de
amoniaco No. 7:

Daftos de entrada:

Tabla 5.9

Datos del Reformador Secundario
Longitud total, m 3.517
Conversion de metano, Xy, 0.6465
Conversion de CO,, X, 0.3488
Temperatura, °C 1100
Presién, kg/cm’ abs, 35
Didmetro interno del tubo, m 3,734
Flujo molar CH,, kgmol'h 578.6
Flujo molar H,0, kgmolh 5155.15
Flujo molar CO, kgmol/h 482.16
Flujo molar CO,, kgmol/h 629.67
Flujo molar H,, kgmol/h 29919
Flujo molar N,, kgmol'h 1821
Flujo molar Ar, kgmol/h 23.36 -
Seccidon I : Z=0.0 a0.61 m (Cat:Cromo)
Difimetro de particula, m 0.01565
Densidad del lecho, kg/m® 1041
Seccion II : Z=0.61 a 3.517 m (Cat: Niquel)
Didmetro de particula, 0.01143
Densidad de lecho, kg/m’ 801

Tabla 5.10

Condiciones de salida del Reformador Secundario

Modo de calculo: Disefio Aspen Froment | Saraf
Conversion de metano, Xy, 0.97 0.97 0.97016 |0.9695
Conversién de CO,, X q; -0.0028 -0.0031
Temperatura, °C 1004 1004 1004 1004
Presion, kg/cm® abs. 34.6 346 34.63 34.63
Flujo melar CH,, kgmol/h 17.26 17.61 17.26 17.61
Flujo molar H,0, kgmol/h 4595 4596 4595 4596
Flujo molar CO, kgmol/h 1045 1045 1045 1045
Flujo molar CO,, kgmol/h 628 627.8 628 627.8
Flujo motar H,, kgmol/h 4674 4673 4674 4673
Flujo molar N,, kgmol/h 1821 1821 1821 1821
Flujo molar Ar, kgmol'h 23.36 23.36 23.36 23.36
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Grifica 5.5
Perfil de Conversiones en d Reformador Secundario
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Rapidez de Reaccion, kmol/kgcat h

Grifica No. 5.7

Perfil de Rapideces de Reaccién Globales del Reformador Secundario
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Conclusiones de 1a validacion del modelo:

El modelo cinético desarrollado en la presente tesis, reproduce
satisfactoriamente el comportamiento para los reformadores primario y
secundario de la planta de Amoniaco No. 7 como se muestra en las
tablas 5.8 y 5.10.

El modelo de rapidez de Froment presenta pequetias discrepancias
comparado con el de Saraf, como se observa en las graficas 5.1 a 5.7,
sin embargo se utiliza el modelo de Saraf para el dimensionamiento del
reformador intercambiador y evaluacién del reformador secundario,
por no tener incertidumbre en los valores de los factores de eficiencia
como en el modelo de Froment y ademds porque se reporta que es
valido para describir el comportamiento del reformador secundario.

De acuerdo con los resultados obtenidos, el reformador
secundario tiene un volumen mucho mayor al requerido. Una variacion
podria ser el que dicho reformador, tiene una capa superior de
catalizador de cromo (0.6 m de altura) del cudl no se dispone de la
cinética para su modelamiento, por lo que se considero como
catalizador de niquel. Aun con ésta consideracion este reformador
resulta sobrado en un 143 % ya que se alcanza un estado estable en una
altura de 1.2 m aproximadamente y se dispone de una altura de
catalizador de niquel de 2.92 m.

El reformador secundario tiene el doble de volumen con respecto
al reformador primario y convierte alrededor del 37% del metano
alimentado, ademas opera a una mayor temperatura que beneficia a la
cinética, este sobredimensionamiento puede deberse a que debido a su
gran diametro de 3.7 m no haya una distribuciéon uniforme del fluido
en todo el lecho catalitico (existan zonas no utilizadas) y para asegurar
una conversion total, se usa un mayor volumen de catalizador, ademas
de amortiguar las variaciones de las cargas.
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5.2.4. Dimensionamienfto.

Dimensionamiento del Reformador Intercambiador 101-B

Datos de entrada:

Tabla 5.11
Datos del Reformador Intercambiador

Longitud total, m 8.0
Veolumen, m’ 5.64
Areade T.C., m? 750
Longitud total, m 8.0
Conversion de metano, Xy, 0.0
Conversion de CO,, X 0.0
Temperatura, °C 560
Presion, kg/cm’ abs. 40.05

Didmetro interno del tubo, m 0.041
Didmetro externo del tubo, m | 0.055

Nuimero de tubos 540
Flujo molar CH,, kgmol'h 519.5
Flujo molar H,0, kgmol/h 1870
Flujo molar CO, kgmol/h 0.0
Flujo molar CO,, kgmol/h 0.4051
Flujo molar H,, kgemol'h 14.26
Flujo molar N,, kgmol/h 4.75
Flujo molar Ar, kgmol'h 0.063
Didmetro de particula, m B.176e-3
Densidad del lecho, kg/m® 1350.7
Tabla 5.12

Condiciones de salida de los tubos del Reformador Intercambiador

Modo de calculo: Aspen Saraf
Conversién de metano, X, 0.95 0.917
Conversion de CO,, X, 0.302
Temperatura, °C 940 940
Presion, kg/cm* abs. 36.8 377
Flujo molar CH,, kgmol/h 20.95 45.87
Flujo molar H,0, kgmol/h 1213.6 1228.5
Flujo molar CO, kgmol'h 342 305.7
Flujo melar CO,, kgmol/h 157.4 168.3
Flujo molar H,, kgmel’/h 165481 1603
Flujo molar N,, kgmol/h 4.74 4.75
Flujo molar Ar, kgmol'h 0.063 0.063
Fuga de metano, % mol baseseca | 1.00 2.155
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Grifica 5.8

Perfil de Conversiones en el Reformador Intercambiador

1
3
0.8
c i
g~ = —a— XCH4, Saraf |
: - l/ 1
o /r,'f—l——l+ﬂj
O 02 -
0 ﬂ
0 1 2 3 4 5 6 8
Longitud (m)
| Grafica No. 5.9 |
i Perfil de Temperatura y Presion en el Reformador Intercambiador ]
| |
: 1100 ;
1000 I
| ) S |
% 900 g i
j 5 -E’ i—O—T. Saraf
w800 ‘E i+Tw :
| §_ 0 1+P.Saraf!;
- g 700 - !
. @ e
E & \

longuitud (m)

109



CAPITULO 5§ . DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS

Evaluacion del Reformador Secundario 103-D, con la carga

pI"OpHé’Sfc'I.
Datos de entrada:
Tabla 5.13
Datos del Reformador Secundario
Con la Modificacién Propuesta KRES
Longitud total, m 3.517
Conversién de metano, X, 0.0
Conversion de CO,, X, 0.0
Temperatura, °C 1000
Presién, Kg/cm?, abs. 35.26
Didmetro interno del tubo,m | 3.734
Flujo molar CH,, kgmol‘h 939.7
Flujo melar H,0, kgmol'h 4433.3
Flujo molar CO, kgmol/h 0.0
Flujo melar CO,, kgmol/h 399.26
Flujo molar H,, kgmol/h 0.0
Flujo molar N,, kgmel/h 1817 .
Flujo molar Ar, kgmol/h 23.29
Seccién1: Z=0.0 a(0.61 m (Cat:Cromo)
Didmetro de particula, m 0.01565
Densidad del lecho, kg/m® 1041
Seccién I : Z=0.61 a 3.517 m (Cat: Niquel)
Didmetro de particula, 0.01143
Densidad de lecho, kg/m’ 801
Tabla 5.14
Condiciones de salida del Reformador Secundario
Con la Modificacion Propuesta KRES
Modo de calculo: Aspen Saraf
Conversién de metano, Xy, 0.991 0.9907
Conversion de CQ,, X, 0.159
Temperatura, °C 1000 1000
Presion, kg/em? abs. 34.28 34,188
Flujo molar CH,, kgmol/h 8.0 8.68
Flujo molar H,Q, kgmol/h 3397.6 3352
Flujo molar CO, kgmol/h 778 781
Flujo molar CO,, kgmol/h 553 549
Flujo molar H,, kgmol/h 2899 2943
Flujo molar N,, kgmol'h 1816.6 1816.6
Flujo molar Ar, kgmol/h 23.36 23.36
Fuga de Metano, %mol base seca |0.016 0.14
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Grifica 5.10
Perfil de Conversiones en el Reformador Secundario
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8.2.5 Comparacion de los resultados con los reportados
por la M.W. Kellogg.

Reformador Intercambiador:

a) Simulacion en Aspen.

Para el caso de la simulacion del reformador intercambiador en Aspen
se considero como un reactor al equilibrio y a diferencia de los demas
reformadores, éste se simuld con una temperatura de aproximacién de 30 °C,
es decir que el calculo de las composiciones al equilibrio se hace a 30 °C mas
que la temperatura de salida del reformador y de ésta manera se ajusté 1a fuga
de metano a 1.0 % mol base seca a la salida de los tubos, que es la reportada
por la M.W. Kellogg!3® . Lo anterior hace suponer que el catalizador del
reformador intercambiador es diferente al del utilizado por el reformador
primario convencional ya que no tienen el mismo comportamiento, (segun el
equilibrio quimico a la temperatura de salida de 940 °C el minimo de metano
residual es de 2.15 % mol base seca). La unidn entre el efluenie de los tubos
del reformador intercambiador mencionado anteriormente y el efluente del
reformador secundario produce un efecto de dilucion, obteniéndose unia fuga
de metano de 0.35 % mol base seca que es muy similar respecto al reportado
de 0.3 % mol base seca, como se muestra en la tabla de 5.16.

b) Simulacion en el modelo cinético Saraf.

Para este caso se observa discrepancia de la fuga de metano
determinada, con respecto a los valores reportados por la M.W. Kellogg, ya
que se obtienen un metano residual de 0.65 % mol base seca mientras que el
reportado es de 0.3 % mol base seca, esta variacién puede deberse al
catalizador como ya se ha mencionado, pero para los fines de la presente tesis
sdlo se requiere de un volumen aproximado para el estudio econémico.

Tabla 5.16
Condiciones de salida del Reformador Interecambiador
Modo de calculo: Modelo Simulador Modelo
De M.W. Kellogg | Aspen Saraf
% mol CH,, base seca 03 0.35 0.65
% mol CO, base seca 11.67 13.56 13.12
% mol CO,, base seca ]9.84 8.6 8.66
% mol H,, base seca 51.14 55.14 5491
% mol N,, base seca 26.18 22.06 22.0
% mol Ar, base seca 0.46 0.28 0.28

B9 IDEM [27]
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DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS

Reformador Secundario:

En la Tabla 5.15 se muestra una comparacion de los resultados
obtenidos con los reportados por Kellogg del reformador secundario, se
observan pequeiias variaciones, tanto con los resultados del simulador aspen
como con los resultados del modelo cinético desarrollado en la presente tesis.

Tabla 5.15

Condiciones de salida del Reformador Secundario
Con la Modificacién Propuesta KRES

Modo de caiculo; Modelo Simulador Modelo
De M.W. Kellogg | Aspen Saraf

% mol CH,, base seca | 0.03 0.13 0.14

% mol CO, base seca 11.23 12.79 12.69

% mol CO,, base seca | 9.89 9.09 8.93

% mol H,, base seca 44 47 47.69 47.85

% mol N,, base seca 33.78 29.89 29.54

% mol Ar, base seca 0.59 0.38 0.38

112
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5.2.6. Discusion del Dimensionamiento:
Dimensionamiento del Reformador Infercambiador 109-D:

El volumen determinado para el reformador intercambiador fue de 5.64
m3 que corresponde a una tercera parte del volumen del reformador primario
del proceso convencional, mientras que el area de transferencia de calor
determinada fue de 750 m? que corresponde al 43 % del area de transferencia
del reformador primario, esto es acorde con lo esperado ya que se alimenta
28% de la carga original por lo que el volumen de catalizador requerido
cambia proporcionalmente, sin embargo el flux de transferencia de calor es
menor para este caso, por lo que se requiere de una mayor édrea de
trasferencia y esto a su vez se manipula con un mayor numero de tubos de un
menor diametro.

Evaluacion del Reformador Secundario 103-D

Para el caso del reformador secundario, se tienen 2 variantes: se alimenta una
mayor carga de metano a reformar y se alimenta una mayor cantidad de
oxigeno, sin embargo las reacciones de reformacion (endotérmicas) aumentan
en la misma proporcién que las reacciones de combustion (exotérmicas)
teniendo un perfil de temperatura similar al reformador secundario del
proceso convencional. No obstante, el modelo desarrollado no describe las
reacciones de combustion y para evaluarlo se hicieron las siguientes
consideraciones:

1) Temperatura constante en el reformador secundario, correspondiente a la
temperatura de salida del reformador. Esta consideracion debe dar como
resultado un mayor volumen de catalizador al real requerido por afectar
directamente al valor de las constantes de rapidez de reaccion, las cuales
varian exponencialmente con la temperatura.

2) Que el oxigeno a la entrada del lecho catalitico esta totalmente agotado.
Esta consideracion debe dar como resultado también un mayor volumen ya
que se maneja una menor concentracion de metano y por lo tanto la rapidez
de reaccion de reformacion disminuye; sin embargo no tiene tanto impacto
como el efecto de la temperatura.

Con a las consideraciones anteriores y los resultados obtenidos, se determino
que el reformador secundario opera sin ningun problema con la carga
propuesta y aun resulta sobrado en un 100%.
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CAPITULO

SEIS

ESTUDIO ECONOMICO

En éste capitulo se tienen por objetivos: Deferminar la inversion total
aproximada que implica la modificacion propuesta KRES, los costos
de produccion para el proceso actual y propuesto asi como los parametros de
evaluacion de proyectos.

La inversion inicial comprende la adquisicion de los activos fijos o
tangibles y diferidos o intangibles, necesarios para llevar a cabo la instalacion
e iniciar las operaciones, con excepcion del capital de trabajo.

Para llevar acabo la estimacion de la inversion, se utilizoé la informacion
obtenida en el capitulo No. 5, donde fueron estimadas de manera preliminar
las dimensiones de los equipos de proceso requeridas para costear los equipos.
Para ello se utilizé el método de escalamiento de las "6 décimas", teniendo
como referencia un precio de un equipo para cierta capacidad. Cabe
mencionar que en el caso de la planta separadora de oxigeno, el costo fue
proporcionado por CRYOINFRA para 1996, donde se considera la licencia de
tecnologia, ingenieria basica, ingenieria de detalle, construccion, etc. Con los
indices Marshall & Swift se actualizaron los costos de los equipos al afio de
1997.

Posteriormente haciendo uso de un método de estimacién de inversion
por porcentajes, se estimo la inversidn que se tendra que hacer para llevar
acabo este proyecto con una incertidumbre de +/-25%.
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CAPITULO 6 ESTIMACION DE LA INVERSION

6. 1. Estimacion de Ia Inversion.

A continuacion en la tabla No. 6.1 se muestran los resultados de Ia
estimacion de la inversion, determinados con el paquete de Ingenieria

Econdémica “Qestimate”, la especificacidn de cada equipo se muestra en
detalle en el capitulo 5.

Tabla 6.1
Costos de Inversion en Equipo por “Qestimate”
Clave Servicio Costo, USD*97
104-B | Calentador de Proceso 1'209,000
106-d | Compresor de oxigeno 1°006,250
101-P | Caldera Paquete 1'729,000

Reformador Intercambiador:

El costo del reformador intercambiador se determino como un
cambiador de coraza y tubos del cudl se agrego el 10 % por costo de la
chaqueta de agua, se conoce que un cambiador de coraza y tubos con un drea
de 9.3 m? tiene un costo de 21,700 USDP9, se tiene que el reformador

intercambiador tiene un drea de 750 m?, su costo se determino por
escalamiento de la siguiente manera:

) 056
Costo ,=Costo, ( Cap ac:dadi]

Capacidad

2 0.6
75—0’”—) = 302,278 SUSD,

mZ

Costo del reformador,y, =21,700$USD1935[

considerando el costo de 1a chaqueta:

Costo del reformador,q,, = 332,505 SUSD

1985

corrigiendo por indice de Marshall & Swift[40l:

1055.6,54,

Costo del reformador,,,, =318,224 $USD,985[ ]= 350,992 SUSD,,,,

0 1985

el costo anterior corresponde a un material de acero al carbdn, para corregir a
material de HK-40, se multiplica por 2.5 reportado por Qestimate, quedando:

Costo del reformador,,y, = 350,992-(2.5)= 877,480 $USD,,,

Costo del reformador= 877,480 $USD

1997
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Unidad separadora de aire:

Una planta de oxigeno con capacidad de 144 ton/dia, fue valuada en
15 millones de dolares para 199611l este costo incluye instalacion, en el
proceso propuesto KRES, se requiere una capacidad de 258 ton/dia, el costo
de esta ulfima se determino de la siguiente manera:

Costo de la planta,y,, =15'000,000 SUSD, [ f:z ton

0.6
) = 21'230,000 $USD,
ton

Y corregido para 1997 por indices de Marshall & Swift, se tiene:

1055.6,4q7

Costo de la planta,yy, =21230,000 $USD, [1036 9
-7 1996

J = 21'610,000 $USD,,,,

Costo de la planta= 21'610,000 $USD,,,,

En la tabla 6.2 se muestra el costo total por equipo de proceso y en la tabla 6.3
se presenta la inversioon total para la modificacion.

Tabla No. 6.2
Costo Total de Equipos de Proceso
Para la modificacion KRES
Clave Servicio Costo
104-B Calentador de Proceso 1'209,000
106-J Compresor de Oxigeno 1'006,250
101-P Caldera Paquete 1°729,000
109-D Reformador Intercambiador 877,480
Costo Total de Equipo de Proceso 4'821,730
Costo Total de la Unidad separadora de 21%610,000
aire
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TABLA 6.3
ESTIMACION DE INVERSIONTOTAL

CONCEPTO $ USD'97
EQUIPO DE PROCESO 4,821,730.00
INSTALACION DEL EQUIPO DE PROCESO (39%) 1,880,474.70
INSTRUMENTACION (INSTALADA, 28%) 1,350,084.40
TUBERIA (31%) 1,494,736.30
INSTRUMENTACION ELECTRICA (10%) 482,173.00
TOTAL COSTOS DIRECTOS 10,029,198.40
DE LA PLANTA

LICENCIA DE TECNOLOGIA ( 8%) 385,738.40 )
INGENIERIA Y SUPERVICION (32%) 1,542,953.60
TOTAL COSTOS INDIRECTOS 1,928,692.00
COSTO DE LA PALNTA DE OX{GENO 21,610,000.00
COSTO TOTAL DIRECTO E INDIRECTO + 33,953,628.80
COSTO DE LA PALNTA DE OXIGENO

CONTINGENCIAS (10% DEL TOTAL) 3,395,362.88
INVERSION TOTAL 37,348,991.68
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y
6.2. Precios de productos y Servicios.
Tabla No. 6.4
Precios de productes y servicios.
Descripcion S$USD'97 | Unidad
Materias Gas natural 105 Ton
primas Vapor de media presién | 8.5 Ton
Productos Amoniaco 219 Ton
Anhidro carbénico 7.18 Ton
. Nitrégeno 840 Ton
Servicios Gas combustible 0.08825 m'n
Agua de Enfriamiento 0.034 o
Energia eléctrica 0.03 Kwh
Vapor de media presién | 8.5 Ton

El precio del amoniaco para los ultimos 5 afios se muestra en la grafica 6.1 en
doélares constantes de 1997, se observa una tendencia a aumentar.

Grifica No. 6.1
Precios Promedio por afio para el Amoniaco
(Délares constantes de 1997)

200 | -- /'—’—l
150 |- / i
|
!

SUSD '97
S
S

|
|
|
|
|

1993 1994 1995 1996 1997

ano
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6.3. Estimacion de los costos de produccion.

6.3.1. Variacion en el consumo de servicios.

Tabla 6.5
Variacién del consumo de servicios.

Concepto Proceso Plantade | Compresor | Proceso Unidad
Convencional | Oxigeno de Oxigeno KRES

Gas natural proceso 649.2 ] 714.2 Ton/dia

Gas combustible 577,238 371,106 m*/dia

Agua de Enfriamiento 491,368 1,894 493,262 m-/dia

E. Eléctrica 2,109 12,628 1222 15,959 Kwh

Vapor de Media 674.5 495.5 Ton/dia

Catalizador 2,264 2,144 $UsSD/dia

6.3.2. Costo de produccion unitario del proceso actual.

Produccidén de Amoniaco: 1402 ton/dia.
Dias de un ano: 330 dias (factor de servicio=0.9).

Tabla No. 6.6
Costo de Produccién Unitario para el Proceso Actual,

COSTO DE MATERIA PRIMA
DESCRPCION | UNIDADjUNIDAD/DIA| USD/UNIDA [USD TOTAL/AN|SUSD/TON NH3
GAS NATURAL PROCES TON | 649.20 105.00 22,494,780.00 48.62
TOTAL 22,494,780.00 48.62
COSTOS DE SERVICIOS AUXILIARES
DESCRPCION UNIDAD| UNIDAD/DIA| USD/UNIDA [USD TOTAL/ANfSUSD/TON NH3
GAS COMBUSTIBLE M’n 577,238.00 0.088 16,810,613.66 36.33
AGUA DE ENF. M3 491,368.00 0.034 5,513,148.96 11.92
VAPOR DE M. P. TON 674.50 8.50 1,891,972.50 4,09
ENERGIA ELECT. KWh 2,109.00 0.030 20,879.10 0.05
TOTAL 24,236,614.22 52.39
COSTOS DE SUSTANCIAS QUIMICAS
DESCRPCION $USD TOTAL/AN|SUSD/TON NH3
CATALIZADORES 747,120.00 1.61
TOTAL 747,120.00 1.61
COSTOS FIJOS DIRECTOS
DESCRPCION $USD TOTAL/AN| SUSD/TON NH3
MANO DE OBRA 1,229,579.00 2.66
MANTENIMIENTO 1,299,144.00 281
TOTAL 2,518,723.00 5.47
COSTOS FIJOS INDIRECTOS
DESCRPCION SUSD TOTAL/AN|$USD/TON NH3
GASTOS DE ADMON 2,081,970.00 4.50
IMPUESTOS Y SEGUROS 1,029,203.00 222
TOTAL 3,111,173.00 6.72
TOTAL DE COSTO DE PRODUCCION 53.118,410.22 114.81
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6.3.3 Costo de produccion unitario del proceso propuesto

KRES.

Produccion de Amoniaco: 1402 ton/dia.
Dias de un afo: 330 dias (factor de servicio=0.9).

Tabla No. 6.7
Costo de Produccién Unitario para el Procese Propuesto KRES.

[COSTO DE MATERIA PRIMA
DESCRPCION UNIDAD | UNIDAD/DIA | SUSD/UNIDAD [SUSD TOTAL/ANO{ SUSD/TON NH3
GAS NATURAL PROCESO| TON 714.20 105.00 24,747,030.00 53.49
TOTAL 24,747,030.00 53.49
COSTOS DE SERVICIOS AUXILIARES
DESCRPCION UNIDAD | UNIDAD/DIA { SUSD/UNIDAD [SUSD TOTAL/ANO| $USD/TON NH3
GAS COMBUSTIBLE M'n 377,106.00 0.088 10,982,269.49 23.74
AGUA DE ENF. M3 493,262.00 0.034 5,534,399.64 11.96
VAPOR DE M. P. TON 495.50 8.50 1,389,877.50 3.00
ENERGIA ELECT. KWh 15,959.00 0.030 157,994.10 0.34
TOTAL 18,064,540.73 39.04
COSTOS DE SUSTANCIAS QUIMICAS
DESCRPCION $USD TOTAL/ANO] SUSD/TON NH3
CATALIZADORES 707,520.00 1.53
TOTAL 707,520.00 1.53
[COSTOS FIJOS DIRECTOS
DESCRPCION $USD TOTAL/ANO|] SUSD/TON NH3
MANO DE OBRA 1,229,579.00 2.66
MANTENIMIENTO 1,299,144.00 281
TOTAL 2,528,723.00 5.47
[COSTOS F1JOS INDIRECTOS
DESCRPCION $USD TOTAL/ANOQ] SUSD/TON NH3
GASTOS DE ADMON 2,081,970.00 4.50
IMPUESTOS Y SEGUROS 1,029,203.00 222
TOTAL 3,111,173.00 6.72
TOTAL DE COSTO DE PRODUCCION 49,158,986.73 106.25

6.3.4. Resulfados de costos de produccion.

114.8 $USD'97/ton NHs
110.37 $USD'97/ton NHs
7.5 %

Costo de produccion unitario, Actual:
Costo de produccidn unitario, Proceso KRES:
Ahorro:

53'118,410 $USD'97
49'158,987 $USD'97

Costo anual de Produccion, Actual:
Costo anual de produccion, Proceso KRES:
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Ahorro anual: 3'959,425 $USD'97
6.4. Ingresos por ventas de nifrogeno.

Al instalar la planta separadora de aire, se tiene un subproducto que es
el nitrogeno y considerando que se vende todo el producido, representa un
beneficio mds para esta propuesta, mas sin embargo es necesario hacer un
estudio de mercado para dicho producto que no esta dentro de los alcances de
la presente tesis. Los ingresos son los siguientes:

Precio del nitrégeno: 42 $USD/ton.
Produccion de nitrégeno: 850 ton/dia.
Ingresos anuales: 11°781,000 $USD/afo.

6.5. Evaluacion Economica.

El estudio de la Evaluacién Econdmica es la parte final de toda la
secuencia de analisis de la factibilidad del proyecto. Una vez calculada la
inversidn necesaria para llevar a cabo el proyecto se demostrard que la
inversion propuesta sea economicamente rentable.

Premisas para ¢l estudio econémico.
a)Precios constantes de 1996, en ddlares americanos.

b)Horizonte de planeacion de 15 afios.

c)La duracion del proyecto para la modificacion, se programa en 12 meses.

d)Los costos de materias primas y servicios auxiliares (energia eléctrica,
vapor, agua de enfriamiento, etc.) corresponden al promedio de enero de
1997 de precios interorganismos PEMEX.

e)La depreciacion se establece lineal a 10 afios y los cargos anuales de

amortizacidn se aplican conforme a lo que dicta la “Ley del Impuesto sobre la
Renta”.

f)Se considera que la capacidad de produccion en el horizonte de
planeacion sea del 100%.
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a) Ingresos:

Por ahorro en costos de producciéon: 3’959,425 $USD’97/ano

Por ventas de nitrogeno: 11°781,000 $USD’97/afio
Total: 15’740,425 $USD’97/afio

b) Fujo de efectivo.

Los flujos netos de efectivo del proyecto son, en forma general, el
beneficio real de la operacion de la planta que se obtienen restando a los
ingresos todos los costos en que incurra la planta. Ver Tabla No. 6.8.

FNE =Ingresos + Depreciacion + Amortizacion — Inversion
¢) Depreciacion y Amortizacion: 3,318,215.20

d) Valor presente nefo.

Es el valor monetario que resulta de restar la suma de los flujos netos de
efectivo a la inversidn inicial.

El calculo del VPN para un determinado periodo de afios es (ver Tabla
No. 6.8):

veNo— iy s FNE  FNE FNE  FNE -

(1+i) +(l+i)2+(l+i)3 o (1+i

€) Tasa interna de retorno.

Es la tasa que iguala la suma de los flujos netos de efectivo a la

inversion.

El calculo de la TIR para un determinado periodo de anos se calc:la de
la siguiente manera:

INV FNE  FNE FNE FNE

f) Periodo de recuperacion de la inversion, Porcentaje anual de
recuperacion de Ia inversion y razon beneficio/costo.

El periodo de recuperacién de la inversion (PRI) y el porcentaje anual de
recuperacion de la inversion son parametros econdémicos, que permiten
evaluar a partir de que afio comienza a haber ganancia, pagando la inversion.

La relacién beneficio/costo se utiliza para ver que proporcion de
beneficios tiene un proyecto con respecto a sus costos, entonces si la relacidn
es < 1 no conviene el proyecto y si es > 1 el proyecto es rentable, es decir

mientras mayor sea la relacion beneficio/costo los ingresos que se perciben
son mayores.
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Tabla No. 6.8
Flujo Neto de Efectivo y Valor Presente Neto

Periodo Aprovechamiento Flujo neto Yalor
anual de la capacidad de efectivo Presente Neto
instalada.(%) $ usd $ usd'97
1 100 19,058,640.20 15,750,942.31
2 100 19,058,640.20 14,319,038.47
3 100 19,058,640.20 13,017,307.70
4 100 19,058,640.20 11,833,916.09
5 100 19,058,640.20 10,758,105.54
6 100 19,058,640.20 9,780,095.94
7 100 19,058,640.20 8,890,996.31
8 100 19,058,640.20 8,082,723.92
9 100 19,058,640.20 7,347,930.83
10 100 19,058,640.20 6,679,937.12
11 100 15,740,425.00 5,015,384.49
12 100 15,740,425.00 4,559,440.44
13 100 15,740,425.00 4,144,945.86
14 100 15,740,425.00 3,768,132.60
5 100 15,740,425.00 3,425,575.09
VPN TQTAL $USD 127,374,472.71 ~
Tabla No. 6.9

Periodo de Recuperacion de la Inversién.

PERIODO
ANUAL

PERIODO DE

RECUPERACION DE
LA INVERSION

—_ e e e
A EOS oSS v ao v s W -

-37,348,991.68
-21,598,049.37
-7,279,010.90
5,738,296.80
17,572,212.89
28,330,318.42
38,110,414.36
47,001,410.67
55,084,134.59
62,432,065.43
69,112,002.55
74,127,387.04
78,686,827.48
82,831,773.34
86,599,905.94
90,025,481.03
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Beneficio 90,025,481.03

Costo 37,348,991.68

6.5. 1 Resultados de la Evaluacion Economica

En la Tabla No. 6.10 se muestran los resultados de la evaluacidon

economica.

Tabla No. 6.10

Resultados de la Evaluacion Econémica,

Parametro Economico Valor
Periodo de recuperacion de Ia inversién 3.56 aios
Porcentaje anual de recuperacién 22.74 %
Tasa interna de retorno 24.31 % anual
Relacion beneficio/costo 3.41

De acuerdo a los resultados de la evaluacion econdémica se observa que
se tiene un periodo de recuperacion relativamente bajo de 3.56% y que la tasa
interna de retorno es muy atractiva, del 24.31 % anual comparada con la tasa

Libor40 que es del 5%.

401 Es el interés que se da en una inversién en EE.UU.
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RESULTADOS

n esta seccion se presentan los resultados y un analisis comparativo
de los aspectos mas sobresalientes entre el proceso de reformacion
convencional y con la Modificacién Propuesta: Reformacion con Sistema de

Intercambio de calor “KRES”,

R. 1. Tabla comparativa de las variables del proceso convencional contra el

modificado KRES
Variable Disefio | Propuesta | Variacién
%
Consumo de Gas Combustible, m’°n/diaN°*4 577,238 | 377,106 -34.7
Consumo de Gas Natural Proceso, ton/dia 649.2 714.2 10
Consumo Total de Gas Natural, m*n/dia™* 4 1’460,651 | 1°346,613 -1.7
Consumo de Aire, ton/dia 1,687 1,687 0.0
Consumo de Vapor Proceso, ton/dia 2,556 2,377 -7
Consumo de Oxigeno, ton/dia 0.0 257
Produccién de H,, ton/dia™t! 273 273 0.0
Produccion de CO,, ton/dia ¥**! 1,721 1,905 10.7
Produccion de CO, ton/dia o 20 19.4 -3
Produccion de H,O, ton/dia Ne=! 1,558 1,521 2.4
Produccién de Amoniaco, ton/ dia 1,402 1,402 0.0
Fuga de metano™™* %mol CH, base seca™°®3 0.33 0.35 6
Conversion de Metano, % molNo®1y? 08.9 98.35 -14
Produccion de Vapor de Alta Presion, ton/dia 7,048 7,048 0.0
Consumo de Electricidad, kWh 2,109 15,959 657
Consumo de Agua de Enfriamiento, m°/dia 491,368 | 493,262 0.4
Consumo de Vapor de Media Presion, tonm/dia | 674.5 674.5 0.0
Consumo de Energia, MMBTU/ton NH, 394 36.35 -71.7

Nota 1: A la salida del mutador de baja temperatura.
Nota 2: Con respecto a la entrada a los reformadores
Nota 3: Con respecto a la salida de los reformadores.
Nota 4: Condiciones normales @ 0°C y | atm.

Nota 5: Concentracion de metano en base seca que no se convirtié en los reformadores.
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Cambios en Equipos de Proceso que Implica la Modificacion
Propuesta KRES:

L NP

Eliminacién del Reformador Primario con serpentines y caldera auxiliar.
Eliminacion del Generador de Vapor 101-B.

Eliminaciéon del Tanque de Vapor de Alta Presion 101-F.

Adicion del Reformador Intercambiador 109-D.

Adicidn de una Caldera Paquete.

Adicién de un Calentador de Proceso.

Adicion de un Compresor de Oxigeno.

Adicion de una Planta Separadora de Aire de 257 ton/dia.

Modificacion del Generador de Vapor 101-CA, a un 74 % de su capacidad.

Principales cambios en Interconexiones de Equipos de Proceso que
Implica la Modificacion Propuesta KRES:

1.

Adicion de lineas de abasto de gas combustible al Calentador de Prcceso y

Caldera Paquete.

. Cambio de lineas de gas de proceso en la interconexion del Reformador

Secundario, Reformador Intercambiador y Generadores de Vapor.

. Cambio en las lineas de vapor que interconectan los Generadores de Vapor

con la Caldera Paquete.

. Adicidn de lineas de interconexion de la Planta Separadora de Aire con el

Compresor de Oxigeno y con la corriente de aire de proceso.
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RESULTADOS

Tabla No. R.2

Resultados de la Evaluacién Cinética.

Reformador Intercambiador Numero de tubos 540

Diametro interno de tubos 0.041 m

Diametro externo de tubos 0.055m

Volumen de catalizador 5.64 m’

Area de transferencia 750 m?
Reformador Secundario Carga actual 579 kgmol CH,/h.
Carga propuesta 939 kgmolCH,/h.

Resultado Funcional
Tabla No. R.3

Resultados del Estudio Econémico
para la modificacion Propuesta KRES

Inversion Total, § USD’97 37°348,991
Costo de Produccion Actual, $ USD’97/ton NH, 114.81
Costo de Produccion Propuesto KRES, § USD/ton NH, | 106.25

Beneficio por reduccion en costos de produccion

3.96 MMUSD’97/afo

Variacion del Costo de Produccion

-7.11

Ingresos por ventas de nitrégeno

11.78 MMUSD’97/afio

Beneficio total de la Propuesta KRES

15.74 MMUSD’97/afio

Tabla No. R.4

Resultados de la Evaluacién Econdémica.

Parametro Econémico

Valor

Periodo de recuperacion de la inversion

3.56 atios

Porcentaje anual de recuperacion

22,74 %

Tasa interna de retorno

24.31 % anual

Relacion costo/beneficio

3.41
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ANALISIS DE RESULTADOS
Y CONCLUSIONES

En el presente trabajo se propone instalar un sistema de reformacioén
con intercambio de calor tipo “KRES”, (desarrollado por la compaiiia
M.W. Kellogg) al proceso convencional de elaboracion de amoniaco para la
planta de 1360 tonNHi/dia del complejo petroquimico Cosoleacaque. Dicho
cambio consiste en sustituir totalmente el reformador primario por un
reformador-intercambiador que opere en paralelo con el reformador
secundario.

Para establecer la factibilidad técnica de ésta propuesta se efectuaron las
simulaciones del proceso actual y del esquema propuesto, ademas se hizo una
evaluacion cinética del reformador secundario con ambos casos asi como el
dimensionamiento del reformador-intercambiador

Para el estudio econdmico se evaluaron los costos de produccién y el
beneficio de la propuesta, se estimé la inversion requerida y con ello
establecio una evaluacion econémica.

Del analisis comparativo realizado, destacan por su importancia los
siguientes puntos: -

Consumo de Gas Natural:

El consumo de gas natural disminuye en un 7.7% para el proceso
propuesto KRES, con respecto al convencional, este cambio radica en que en el
proceso convencional el 63% del metano alimentado se convierte en el
reformador primario y en el esquema propuesto el 72% se convierte en el
reformador secundario, lo anterior se sustenta en los aspectos siguientes:

a) En el reformador primario, el calor requerido por las reacciones de
reformacion es proporcionado por los quemadores de la caja de radiacion, en
este reformador la transferencia de calor depende de la geometria y del area
disponible, a diferencia de que en el reformador secundario la trasferencia de
calor ocurre en la misma fase de reaccidn, es decir “in situ” y es por ello que
brinda una mayor eficiencia térmica global.

b) Al aumentar la carga de metano al reformador secundario, también
aumenta la proporcién de las reacciones de combusiidn, (con el oxigeno
alimentado) por lo que se resta metano pofencial para producir hidrégeno y
se debe de alimentar una cantidad extra de metano para compensar este
efecto. Con base a lo anterior el gas natural de proceso aumenta en un 10% y
el gas combustible disminuye en un 34.7%.
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ANALISIS DE RESULTADOS

¢) En el proceso propuesto KRES, el calor sensible del efluente de reformador
secundario se usa para aportar la energia para el reformador intercambiador,
donde se convierte el 28% del metano total alimentado. El disefio mecanico de
dicho reformador ofrece una eficiencia térmica mayor a la del reformador
primario convencional debido a las mamparas de la coraza.

d) Al aprovechar el calor sensible del efluente del reformador secundario y al
eliminar los serpentines generadores de vapor del reformador primario, surge
un deficit de vapor de alta presion, por lo cudl se propone la instalacion de
una caldera paquete de alta eficiencia (del 95%) que contribuye a un mejor
aprovechamiento de la energia y satisface las necesidades del vapor de la
planta.

Consumo de vapor de proceso:

Como ya se ha mencionado, para el proceso propuesto KRES, la mayor
conversion de metano ocurre en el reformador secundario, donde ocurren las
reacciones de reformacion simultdneamente con las de combustion, ambas
para el metano, la combustiéon genera una gran cantidad de agua, lo que
permite disminuir la relacion de vapor hasta 2.8 mol vapor/mol de carbdn, a
la entrada del reformador. Esto es un beneficio adicional ya que el consumo
total de vapor de proceso disminuye en un 7 % y por lo tanto también se
ahorra energia.

Fuga de metano:

La fuga de metano es la cantidad de metano que no se convierte en el
reformador, expresada como: % mol de metano en base seca, esté parametro
da una visioén de la operacion de los reformadores, asi como la actividad del
catalizador. De acuerdo a la simulacion la fuga de metano aumenta de 0.33 a
0.35 % mol base seca, que representa el 6 % mds que en el proceso
convencional. Las consecuencias de esto son minimas, sin embargo cabe
sefialar que de acuerdo con la experiencia del tecndlogo M.W. Kellogg reporta
un valor de 0.03% mol base seca.

Consumo de Oxigeno:

Se requiere alimentar una mayor cantidad de oxigeno sin afectar la
relacion de nitrogeno/hidrégeno a la entrada del convertidor de amoniaco,
por ello se alimenta aire enriquecido al 31.25 % mol de Oz, lo que
corresponde a un consumo de 257 ton/dia, Dicho valor es muy similar al
reportado por M.W. Kellogg de 30% mol.
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ANALISIS DE RESULTADOS

Dimensionamiento del reformador intfercambiador:

El modelo cinético desarrollado en la presente tesis reprodujo
satisfactoriamente el comportamiento del reformador primario y secundario,
esto brinda confiabilidad en los resultados para realizar ¢l dimensionamiento
y evaluacion de los equipos involucrados en el proceso propuesto. El volumen
requerido para el reformador-intercambiador es de 5.64 m® y un drea de
transferencia de 750 m? que corresponde al 33 % del vol. y 43% del drea del
reformador primario a eliminar.

Evaluacion del reformador secundario.

El Reformador secundario tiene el doble de volumen de catalizador
comparado con el reformador primario y ademds opera a una mayor
temperatura, esto beneficia la cinética y por ello es facil suponer que dicho
reformador esta muy sobrado para los requerimientos del proceso
convencional, lo cual se demostrd con la evaluacion realizada en el capitulo
No. 5. Se determiné que el reformador secundario opera sin ningun problema
con la carga propuesta y aun resulta sobrado en un 100%.

Produccion de amoniaco.

Se logra la misma produccion de hidrogeno a la salida del mutador de
baja temperatura, respecto al proceso convencional y por lo tanto la misma
produccion de amoniaco.

Produccion de CO-

La produccién de didxido de carbono a la salida del mutador de baja
aumenta en un 10.7% comparandolo con el proceso convencional, por lo que
en caso de continuar con el proyecto, se debe de evaluar si la torre
absorbedora de CO2 101-E, es capaz de eliminar dicho exceso o si es necesario
sustituir el empaque actual por uno de alta eficiencia.

Cambios en equipos e inversion.

Los principales cambios en equipos son: La eliminacién del reformador
primario y el generador de vapor 101-CB, la adicién de un reformador-
intercambiador, una caldera paquete, un calentador de proceso; una planta y
compresor de oxigeno, que considerando los costos de instalacién,
instrumentacion, eléctricos, dan una inversion aproximada de 37.35 millones
de dodlares, de los cuales el 60 % corresponde a la generacion de oxigeno.
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Costos de produccion.

El costo de produccién disminuye en un 7 %, que es proporcional a la
reduccion del consumo de gas natural, que representa un beneficio de 3.96
millones de $USD/afio. Por otra parte, la produccion de nitrégeno representa
un ingreso de 11.78 millones de $USD/afio, para tener un beneficio total de
15.74 millones $USD/aro.

Evaluacion economica.

Para la evaluacién econdmica, se consideraron como los ingresos como
el ahorro en los costos de produccién anual sumados a los ingresos por
nitrégeno generando un periodo de recuperacion de 3.56 ainos, que debido ala
importancia de este proyecto es atractivo. La tasa interna de retorno es de
24.31 % anual, que comparada con la tasa Libor en E.U.A. que es del 5%
anual, representa gran rentabilidad del proyecto propuesto. Cabe mencionar
que estos resultados estan sujetos al precio del gas natural.

Conclusiones:

De acuerdo con el analisis técnico y econdmico efectuado, se concluye
que las modificaciones propuestas "KRES" al proceso para la produccton de
amoniaco en el CPQ. Cosoleacaque, en Ver. son viables por las siguientes
razones:

1. Se logra un ahorro de energia por consumo de gas natural de 125,094
m3/dia (@ 20°C y 1 kg/cm?). Esto representa una reduccion del 7.7% en el
consumo de este servicio, comparado con el proceso convencional

2. De la evaluacidon cinética, se determind que el volumen de catalizador
requerido para el reformador-intercambiador es de 5.6 m3 y un 4rea de
transferencia de 750 mZ, que corresponden al 33% y 43% del reformador
primario convencional. Se determiné que el reformador secundario opera
sin ningun problema con la carga propuesta.

3. Se tiene una disminucion en los costos de produccion del 7.1% respecto a
los costos del proceso convencional, con una inversién total de 37.35
millones de $USD’97 que se recupera en 3.6 afios con una tasa interna de
retorno del 24.3 %

Por lo anterior, se recomienda ampliamente llevar a cabo las modificaciones
sugeridas.
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factor preexponencial para la constante de rapidez
Para cada reaccion i=LILIII

factor preexponencial para la constante de adsorcion
j=CO, Hz, CHs, H20.

capacidad calorifica del gas de proceso, kJ/ (kg - K).
constante a de la ecuacion del cp del componente .
constante b de la ecuacidn del ¢, del componente j.
constante ¢ de la ecuacion del cp del componente j.
constante d de la ecuacion del ¢y del componente j.
j=CHs, H20, CO, COq, Hz, Oz, Nz, Ar.

comiin denominador para las rapideces de reaccion.
didmetro equivalente a una esfera de catalizador, m,
didmetro interno del tubo del reactor, m.

diametro externo del fubo del reactor, m.

energia de activacion para cada reaccion i=I, II, III, kJ/kmol
espacio velocidad, s-!.

factor de friccidn, para lechos cataliticos, adimensional.
razon de flujo molar de CH, en la alimentacion, kgmol CHs/h.
aceleracion de la gravedad, m/hZ,

constante de rapidez de reaccion i=LILIII,

1=1, III, kgmol-bard5/ (kgearh), i=II, kgmol/ (kgcarh-bar).
constante de equilibrio para la reaccion i=I, I, III,
i=1, III, bar2, i=II, adimensional.

Constantes de adsorcion para: CHg, bar-1.

Constantes de adsorcién para: CO, bar-!.

Constantes de adsorcion para: Hz, bar-!.

constantes de adsorcion disociativa del HzO.
constante de equilibrio quimico para cada

reaccion i=LILIIL a la temperatura de referencia 7o.
constante de equilibrio quimico para cada

reaccién i=LILIII, a temperatura T,

flujo molar de cada componente j,

J=CHg4, H20, CO, COq, Hz, Oz, N2, Ar, kgmol/h.

flujo molar total, kmol/h.

numero de componentes.

presion total del gas de proceso, bar.

presion parcial del componente j=CHa, H20, Hz,
COz, CO; en el seno de la fase gaseosa, bar.

numero adimensional de Prant

constante de los gases, k]/kmol-K.

numero adimensional de Reynolds.
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rapidez de desaparicion de CHs en la reformacion

de vapor, kgmol CHa/ (kg cat - h).

rapidez de formacion de CO: en la reformacion

de vapor, kgmol CO2/ (kg cat - h).

rapidez de reaccion =/, II, Ill, kgmol/ (kg cat - h).

Temperatura del gas de proceso, K.

temperatura de pared del tubo, K

temperatura de referencia = 298.15 K

coeficiente global de transferencia de calor, kJ/(m?-h-K).

velocidad superficial, m3;/(m?; - h).

conversion total de CHs.

conversion de CHas en COa.

coordenada del reactor, m.

coeficiente de transferencia de calor convectivo en el lecho catalitico,
kJ/mzhK.

coeficiente de transferencia de calor cerca de la pared, kJ/m2-h-K.
contribucion estatica para el coeficiente de transferencia de calor cerca
de la pared, k]/m2-h-K.

cambio de entalpia reaccion 1=/, II, Ilf, kJ/kgmol.

cambio de entalpia de adsorcién para cada componente .
j=CO, Hz, CHa, H20, kJ/kmol.

cambio en la entalpia de formacion

para cada reaccion i=L, I, 111, a 7o, k]/kmol

cambio en la entalpia de formacion

para cada componente j=1..Nc, kJ/kmol.

= cambio en la energia libre de Gibbs de formacion

para cada componente j=1..Nc, k]/kmol-K.

cambio en la energia libre de Gibbs de formacion
para cada reaccion 1=1, II, Ill, a 7o, kJ/kmol-K
porosidad de la particula catalitica.

conductividad térmica del gas de proceso, kJ/m-h-K.

= conductividad térmica del metal del tubo, k}/m-h-X.

conductividad térmica efectiva, k]/m-h-K.

contribucidn estatica, para la conductividad térmica efectiva del
lecho catalitico, k}/m2z-hK.

factor de eficiencia para la desaparicion del CHs.

factor de eficiencia para la formacion de CO3.

factor de eficiencia para la reaccién /=1, I, 1.

densidad del gas de proceso, kg/m3quido.

coeficiente estequiométrico del componente j=1..Nc,

para la reaccién i=LILIIIL
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GLOSARIO DE TERMINOS

Apbs. Absoluta.

Cracking. Descomposicion de las moléculas, en moléculas de menor peso molecular,
acompafiada de una generacion de calor.

Espacio velocidad. El flujo volumétrico dividido entre el volumen de catalizador.

Fuga de metano. Concentracion de metano sin reaccionar en los reformadores, expresada
en % mol base seca.

Indice de Marshall & Swift. Factor de correccidn para equipo de proceso, en funcién de la
inflacién en EEUU,

L.H.V. Poder calorifico bajo, es decir la energia generada por mol de combustible, sin
considerar la energia potencial por condensacion del vapor de agua producida en la
combustién,

Planta criogénica. Planta en la cual una mezcla gaseosa se separa en sus componentes, por
medio de condensacion por bajas temperaturas y altas presiones.

Planta endulzadora. Planta en la cual se elimina principalmente el HzS y CO2 del gas
natural, por absorcién con aminas.

FPSA’s. Pressure Swing Adsortion. Es un sistema con un determinado numero de recipientes

empacados, para separar un componente de una mezcla gaseosa por medio de adsorcion en
un polimero.

Pseudocomponentes. Es un componente hipotético para el cdlculo de propiedades, definido
para una fraccion destilada del petroleo, mediante temperaturas ebullicion.

Rapidez de reaccion intrinseca. Razon de aparicion o desaparicion de un reactivo o
producto, por unidad de volumen-tiempo en un medio catalitico, en la cudl no existen
fenémenos de resistencias de transferencia de calor y masa.

Rapidez de reaccion global. Razén de aparicidn o desaparicion de un reactivo o producto,
por unidad de volumen-tiempo en un lecho catalitico, en la cual estd afectado por los
fenémenos de resistencias de transferencia de calor y masa.
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ANEXO A

ESQUEMAS DE SIMULACION

DEL PROCESO ACTUAL

Esquema de simulacion del reformador primario.

El reformador primario fue simulado como un reactor al equilibrio por
minimizacion de energia de Gibbs. El quemador fue simulado por separado, también como
un reactor al equilibrio, se alimenta aire con un exceso de 15%. La transferencia de calor
se manejoé como un ciclo de energia. El esquema se muestra en la figura A.1.
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ANEXO A

Esquema de simulacion del reformador secundario.

El reformador secundario fue simulado en dos partes, la primera seccién de
combustién fue simulado como un reactor estequiométrico agotando todo el oxigeno para
la reaccién de combustion saliendo a una temperatura de 1100 °C y la secciéon de
reformacion fue simulado como un reactor estequiométrico. El esquema se muestra en la
figura A.2.

Figura A.2
Esquema de simulacion del reformador secundario.
IMCAsZLE -
{20 —B
AIRE SE PROCESO HEATER HEATER
(2]
E GAS REFORMADD
GAS PARCIALMENTE RCFDRMADD bl
QUCRTFE
m i (7 ] Lo ™7 e -
T=1100 C T*1004 C A MUTADOR DE ALTA T
[ 2k] RSTOIC RSTOIC
@ PERDID]
Reacciones especificadas:
Rstoic Queref2
No. Reaccién: Componente clave Fraccidon de conversion.
1. 2ZHZ20 + 02 —» 2 H20 02 0.933
2. 2C0+02 » 2C0O2 o2 0.0242
3. CH4 + OZ2 —» ZH20 + CO2 02 0.0425
4. C2He + 3.5 02 —» 2C02+ 3 H20 CZHe 1
Rstoic Refsec
No. Reaccidn : Componente clave Fraccién de conversion.
1. CH4 + H20 —» CO + 3H2 CH4 0.9535
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ANEXO B

ANALISIS DE SENSIBILIDAD
DE LAS VARIABLES DEL
ESQUEMA KRES

Andlisis de sensibilidad para determinar la cantidad de oxigeno y Ia
fraccion alimentada al reformador intercambiador

Para el andlisis de sensibilidad se mantuvieron constantes las temperaturas T1, T2, T3, T4,
TS y T6 de la figura B.1. Variando la fraccidn de alimentacidon a los tubos del reformador

intercambiador. Para determinar el valor de dicha fraccidn se debe de cumplir los dos.aspectos
siguientes:

1.- La carga térmica del reformador secundario debe de ser cero (Q Ref Sec).
2.- La carga térmica proporcionada por el gas que pasa por coraza (Qcoraza RI) debe ser

mayor dquc la carga térmica requerida por los tubos del reformador intercambiador
(Qtubos RI).

Figura No. B.1
Esquema propuesto, KRES.

AIRE ENRIQUECIDO o= a0 e

GAS NATURAL

* VAPOR REPORMADOR

SECUNDARIO

TZ = &40 *C
GAS NATURAL
+ VAPOR REFORMADOR
T4 = 1000 °C INTERCAMBIADOR
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De acuerdo a la informacion proporcionada por la MW. Kellogg, se requiere
alimentar aire enriquecido con oxigeno al 30% mol, sin embargo por la capamdad de la
planta de amoniaco No. 7 este no fue suficiente para proporcionar la energia para la
reformacion

Para determinar la cantidad de oxigeno requerido para la reformacion, se fue
variando la cantidad de oxigeno puro y se encontré que un aire enriquecido al 31.25 %
mol satisface las dos condiciones mencionadas anteriormente, sin embargo otra variable
independiente es la relacion de vapor/carbén con que se alimenta a cada reformador. Con
una relacion de vapor/carbén igual para ambos reformadores de 3.5 que dio como
resultado una fraccion de alimentacién al reformador intercambiador del 31% y 69% al
reformador secundario. En la grafica B.2Z se muestra este punto con la linea punteada.

Graflca No. B2
Calor de Reformacion KRES
coh Alre Enriquecido con Oxigeno al 31.25 % mol
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80
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Fraccion alimentada al reformador intercambiador

Célculo del flujo de oxigeno.

Flujo de aire al 21% mol
Slujode nitrogeno=1806 kmolh

Slujode oxigeno=485 9 kmol | h
Flujo de oxigeno al 31.25% mol

Slujode oxigeno requerido = 820.9 —485.9 =335 kmol / h

Slujode oxigeno requerido = 8209 —485.9 =335 kmol / h

(1806 kmol / h)
68.75

Sflujode oxigeno al31.25 %mol = -31.25=820.9 kmol / h

flujode oxigeno requerido = 8209 —485.9 =335 kmol / h
Jlujode oxigeno requerido = 335 kmol/h = 10720kg / h = 257 3ton/dia

l Slujode oxigeno requerido = 257 ton/ dia|
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Para el reformador secundario se enconiré una relacién de 2.72 mol vapor/mol
carbon y para el reformador secundario de 3.6 mol vapor/mol carbon, lo que dié6 como
resultado una fraccion de alimentacion al reformador intercambiador del 28 % y 72 % al
reformador secundario, el analisis de sensibilidad para la relacion de vapor alimentada se

muestra en la tabla No. B.3.

Tabla No, B.3
Andlisis de sensibilidad de la relacién de vapor/carbén
En el reformador secundario.

Relacion Vapor/Hidrocarburo Ref. Sec. 250 2721 28 29[ 31 34
Consumo de Vapor, kmol/h. 5210] 5498] 5610f 5747 6285 6968
Consumo de O2, ton/dia. 261.1| 257.3| 257.3| 261.1| 266.5| 266.5
Fraccion Alimen.al Ref-Inter. 26.5 28 28 28 30 31
IConsumo Gas de proceso, kmol/h 1809| 1807| 1807 1808F 1801} 1797
Consumo Gas combustible, kmol/h 703 703] 719| 728 733 737
Consumo Gas total, kmol/h 2512) 2510f 2526| 2536| 2534 2534
fuga de metano, %mot base seca 0.352] 0.35] 0.345( 0.338} 0.212| 0.148
Produccion de CO2, kmol/h 1802] 1803| 1804| 1805| 1810 1811
Produccion de H20, kmol/h 3238] 3518] 3629| 3773] 4318] 4997
Produccion de H2, kmol'h 5645 5646] 5649] 5645 5645 5650
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ANEXO C

ESQUEMAS DE SIMULACION
DEL PROCESO KRES

Esquema de simulacion del reformador

secundario.

infercambiador

Y

El reformador intercambiador fue simulado en dos partes, una como un reactor al

equilibrio por minimizacion de energia libre de Gibbs que corresponde a los tubos del

reactor con un ATaprox=30 °C y la otra parte fue simulada como cambiador de calor
HEATER que corresponde a la coraza. El reformador secundario fue también simulado en
dos partes, la seccion de combustion fue simulado como reactor estequiométrico y la
seccion de reformacion se considerd como un reactor al equilibrio, se alimenta aire

enriquecido con oxigeno al 31.25% mol. El esquema se muestra en la figura C.1.

Figura C.1

Esquema de reformacion KRES
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ANEXO C

Esquema de simulacion de Ia caldera paquete.

La caldera paquete fue simulada en tres partes; quemador (QUECAL), caldera
(SUPERHEAT), y precalentador de aire (PRECAL). El quemador se simulé como un reactor
al equilibrio con un 15% de exceso de aire, la caldera se simulé como calentador con
transferencia de energia del quemador, el precalentador se simuldé como un
intercambiador de calor. El esquema se muestra en la figura No. A.2.

Figura C.2
Esquema de la caldera paquete.
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ANEXO D

LISTADO DEL PROGRAMA
DEL MODELO CINETICO
REFORMER
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