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CAPITULO 1. INTRODUCCION.

Capitulo 1

Introduccion.

1.1. Desarrollo Histdorico de la Sintesis de Amonia-
co.

L amoniaco (NHjz) es la materia prima principal en la elaboracién de productos
de alto consumo entre los que se incluyen fertilizantes, fibras sintéticas, explosi-
vos, refrigerantes, compuestos organicos nitrogenados, etc. Sus mayores aplicaciones se
ubican entre los sectores: agricola, textil, plasticos, automotriz, metalurgia, fotografica,
papel, farmacéutica y muchos otros.
La industria del amoniaco surgié como una necesidad de desarrollar nuevos métodos
de fijacién de nitrégeno!, que desde luego eran para la produccién de fertilizantes.
En un principio se desarrollaron dos procesos principales:

= El proceso del arco eléctrico.
= El proceso de la cianamida.

El proceso del arco eléctrico fue incentivado por la produccién de energia barata
en Noruega y en Estados Unidos. En este proceso aire pasaba a través de un arco
eléctrico el cual aumentaba su temperatura hasta 3000°C, donde nitrégeno y oxigeno
se combinaban para dar 6xidos nitrosos. En 1904, Christian Birkeland? junto con
Sam Eyde? desarrollaron el proceso industrial el cual dio origen a la construccién de
la primer planta comercial que en 1908 producia cerca 7000 toneladas de nitrégeno fijo.
En 1902, noruegos y BASF? construyeron una nueva planta comercial en Noruega;
sin embargo, BASF se retiro poco después por el éxito de la primer planta piloto
para la sintesis de amoniaco. Las plantas noruegas operaron a largo de la primera
guerra mundial y tenfan una producciéon total anual de 28 000 toneladas de nitrégeno
fijo. El consumo de energia de estas plantas era enorme, con casi 600 GJ/Tm N,°

1Proceso que combina nitrégeno molecular o di-nitrégeno con oxigeno o hidrégeno para dar 6xidos
0 amonio.

2Fisico Noruego(1867-1913)

3Ingeniero y Empresario Noruego (1866-1940) fundador de Elkem y Norsk Hydro.

4 Acrénimo de Badische Anilin and Soda Fabrik

5El término Tm se refiere a la unidad de medida de 1 Tonelada Métrica igual a 1000 kg.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION.

representaba cerca de 17 veces el consumo de una planta de amoniaco avanzada de
reformacién con vapor de 1996.

El proceso de la cianamida desarrollado por FRANK?® y CARO” fue estable-
cido comercialmente en 1910. Carburo de calcio formado de coque y cal en un horno
de carburo, reacciona con nitréogeno para dar cianamida de calcio; la cual puede ser
descompuesta con agua para formar amoniaco. El proceso era energéticamente muy in-
eficiente ya que consumia aproximadamente 190 GJ/Tm NHjs. En 1934 el 11 % de la
produccién de nitrégeno fijo mundial aun estaba basado en el proceso de la cianamida
y algunas plantas continuaron operando hasta después de la segunda guerra mundial.

Una vez que BERTHOLLET? probara en 1784, que el amoniaco consistia de nitré-
geno e hidrégeno y estableciera la relacion entre estos elementos, muchos experimentos
en los 80s estaban dirigidos a su sintesis directa; pero aun seguia habiendo fracasos. Una
de las razones por la cuales no hubo éxito fue el conocimiento limitado de la termodi-
namica y la comprensién incompleta de la ley de acciéon de masas y equilibrio quimico.
Fue la nueva ciencia fisicoquimica (que en esos afnos habia tenido un acelerado auge) la
que permitié investigar la formacion de amoniaco mas sistematicamente.

Por el afio de 1900, FRITZ HABER?® comenzé a investigar el equilibrio del amo-
niaco a presion atmosférica y encontrd concentraciones minimas de amoniaco alrededor
de los 1000°C. Por otra parte, OSTWALD!Y y NERNTS!! estaban cercanamente
involucrados en el problema de la sintesis de amoniaco, pero una serie de errores y
malentendidos ocurrieron durante la investigacién, por ejemplo: OSTWALD retiro una
solicitud de patente para un catalizador de sintesis de amoniaco de hierro debido a un
experimento erroneo, mientras que NERNTS llegd a la conclusion de que la sintesis de
amoniaco comercial no era factible en vista de la baja conversion al primer equilibrio
medido entre 50-70 bares. Después de la controversia con NERNTS, HABER repitio
sus mediciones a presion atmosférica y posteriormente a presiones més elevadas, lo cual
logro abatir la preocupacion de sus colegas con las concentraciones en equilibrio desfa-
vorables. Concluyd que era necesario emplear presiones mayores y lo mas importante,
que un proceso de reciclaje era necesario.

La cantidad de amoniaco formado en un solo paso del gas de sintesis sobre el ca-
talizador era muy pequena para ser de interés comercial. Asi, HABER recicl6 el gas
de sintesis no convertido después de separar el amoniaco por condensacién, ademas de
mezclar una nueva fuente de gas de sintesis para compensar la parte que se habia con-
vertido en amoniaco. El gas resultante se re-circula por medio de un compresor hacia el
reactor que contiene el catalizador. Este proceso fue descrito en la patente DRP 235
421 (1908), la cual se convirti6 en la base para la manufactura industrial del amoniaco,
vy desde entonces el mismo principio ha encontrado aplicacién generalizada en nume-
rosos procesos de alta presion. La idea de reciclaje de HABER cambio la concepcién

6 Adolph Frank.(1834-1916) Ingeniero, Quimico y empresario alemén.

"Nikodem Caro(1871-1935) Quimico industrial y empresario alemén.

8Claude Louis Berthollet (1748-1822), Quimico Francés

9(1868-1934),Quimico Aleman ganador del premio Nobel de Quimica en 1918.

10Friedrich Wilhelm Ostwald(1853-1932). Quimico, filésofo y profesor aleman. Premio Novel de Qui-
mica en 1909.

'Walther Hermann Nernst (1864-1941). Fisico y Quimico Alemén. Premio Nobel de Quimica 1920.
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estatica de la ingenieria de procesos a favor de un enfoque mas dinamico.

En 1908, HABER se acercé a BASF en busqueda de apoyo para su trabajo y discutir
las posibilidades para realizar un proceso industrial. El éxito de una planta piloto de
amoniaco en abril de 1909, convenci6 a los representantes y directivos de BASF para
continuar con el desarrollo técnico del proceso con todos los recursos disponibles. El
proceso comercial fue desarrollado en tan solo cinco aiios por CARL BOSH!? y un
equipo de colaboradores dedicados y altamente capacitados. La primera planta comer-
cial de amoniaco comenzd su produccién en Oppau en septiembre de 1913 y tenia una
capacidad diaria de 30 toneladas de amoniaco. Expansiones incrementaron su capaci-
dad a cerca de 250 toneladas diarias entre los anos 1916 y 1917. Una segunda planta
construida en Leuna en 1917 con capacidad de produccién de 36 000 toneladas anuales
sigui6 la secuencia. Finalmente mas expansiones llegarian a 240 000 toneladas anuales
que marcarian el inicio de la produccion global después de la primera guerra mun-
dial. Asi, se construyeron plantas que se basaban en la licencia de BASF en Inglaterra,
Francia, [talia y muchos otros paises.

En las plantas de aquellos anos (Figural.l) el gas de sintesis se obtenia de coque
con generadores de vapor de agua y generadores de gas producto paralelamente. En
Leuna, carbon era gasificado y posteriormente introducido en los generadores del pro-
ceso Winkler!?, el primer ejemplo de la tecnologia de lecho fluidizado. El progreso en
plantas de separacién de aire criogénico con respecto a la confiabilidad y capacidad hizo
posible el cambio al proceso de gasificacién de aire a oxigeno con el paso del tiempo.
La conversion catalitica ya fue hecha sobre catalizadores de oxido de hierro y oxido de
cloro. La depuracion con agua fue usada para la remocion de CO5, mientras que el CO
residual era removido por un lavado liquido con una solucién de cobre. La gasificacion,
desulfuracion y conversion catalitica se llevaba a cabo a presién atmosférica, mientras
que la remocion de CO,, el lavado con la solucién de cobre y la sintesis eran hechos a
25 y 300 bares respectivamente.

Hasta después del fin de la segunda guerra mundial, las capacidades de las plantas
fueron expandidas por la instalacion de unidades paralelas con produccién de 70-120
toneladas por dia. En estas plantas la generacion del gas de sintesis continiio basada en
carbon hasta cerca de 1950. La creciente disponibilidad de materias primas baratas y
nuevos procesos de gasificacién (reformacion con vapor y oxidacion parcial) permitieron
el inicio de una nueva etapa en la industria del amoniaco.

El proceso de reformacion con vapor fue principalmente desarrollado por BASF
y mejorado en gran medida por ICI*, quien extendid el uso de nafta como materia
prima. Antes de que el gas natural llegara a estar disponible en grandes cantidades
en Europa, la oxidacién parcial de aceites pesados fue usada en una gran cantidad de
plantas. La siguiente revolucion en la industria del amoniaco fue la llegada de plantas de
amoniaco con un solo tren de intercambiadores de calor, siendo M.W KELLOGG!'
el principal pionero en estos disenios. La filosofia del disenio fue utilizar un solo tren de

12(1874-1940). Quimico e Ingeniero Alemén. Premio Nobel de Quimica 1931.

13Proceso que utiliza carbén de granos pequefios, que no funden y se gasifica en un lecho de torbellino
con oxigeno o aire y vapor de agua sin presién y temperaturas entre 800 y 1000°C.

14 Acrénimo de Imperial Chemical Industries, compaiifa quimica britanica.

Hoy en dia KBR Inc. Compaiia estadounidense de Ingenieria y construccién.
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AMONIACO-AGUA.

. I S
AIRE AMONIACO
LIQUIDO

Figura 1.1: DFP simplificado de una planta de amoniaco 1930s.
a)Generador de vapor, b)Generador de gas, ¢c)Depurador, d)Gasémetros, e)Removedor de Sulfuro,
f)Mutanador, g)Removedor de CO3, h)Removedor de CO, k)Compresor.

intercambios de calor que hace a la planta energéticamente autosuficiente! debido
a un alto grado de integracién energética. Solo a través de este concepto innovador, con
su reduccién drastica en el consumo de materia prima y los costos de inversiéon, fue
posible el aumento en la producciéon mundial en los afios subsecuentes. La creciente
competencia y el aumento de los precios de la materia prima en los anos 70s y 80s,
obligaron a las empresas de la industria e ingenieria a mejorar sus procesos. Para plantas
nuevas el disefio con la adopcién de recientes tecnologias es inminente, mientras que
para plantas mas viejas la necesidad de modernizarse es para reducir el consumo de
energia y ser econémicamente competitivas [2].

1.2. Evolucion de la eficiencia energética.

N la fase inicial del desarrollo a nivel mundial de la industria del amoniaco, la
E eficiencia energética no figuraba en el enfoque del disefio de plantas. Esto se debio
a que la energia en diversas formas como gas natural, nafta, electricidad, y otros; solian
ser muy baratos. Sin embargo en 1973, el “oilshock”; embargo petrolero de la OPEP!”
produjo que los precios de la energia se triplicaran en muy poco tiempo; asi, el parametro
de la eficiencia energética en el disefio de plantas se tomé6 en cuenta ademads del costo
de capital de planta.

Mejorar la eficiencia energética ha sido el mayor reto a enfrentar a través de los
anos. Esta mejora energética es el resultado de esfuerzos que la misma industria realiza
a través de la implementacién de varios esquemas de ahorro de energia y la adopcién
de tecnologias més eficientes para nuevas plantas.

Para las plantas construidas entre los anos 1943-1965, el consumo especifico de
energia era de aproximadamente 63-57 GJ/Tm NHjs, mientras que para los anos

16Plantas sin admisién de energia externa, por ejemplo: energia eléctrica.

17 Acrénimo de Organizacién de Paises Exportadores de Petréleo. Organizacién inter-gubernamental
creada como respuesta a la baja del precio oficial del petréleo, formada por grandes companias distri-
buidoras en agosto de 1960.
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siguientes hasta 1972 el consumo de energia se ubicaba entre 37.24 - 39.33 GJ/Tm
NH;|[15].

Las plantas de los 1970s ya solian ser disefiadas considerando reducir el consumo
de energia en vista del incremento en sus precios. Por otra parte, plantas mas viejas
debian ser modernizadas si es que querian mantenerse competitivas.

El continuo desarrollo de procesos tecnologicos, catalizadores, materiales de cons-
truccion y diseno de equipo permitio el incremento de la eficiencia energética tanto para
plantas nuevas como viejas.

1.2.1. Esfuerzos para el aumento de la eficiencia 80s.

L consumo de energfa promedio en estas plantas era de aproximadamente 35 GJ/Tm
NH3; y mantenian una producciéon promedio entre 1000 y 1350 toneladas por dia.
La materia prima principal era gas natural.

Los primeros esfuerzos por incrementar la eficiencia energética en este periodo in-
cluian la instalacion de una unidad recuperadora de hidréogeno del gas de purga. Todas
estas unidades fueron basadas en la separacion criogénica de hidrogeno, el cual era
reciclado al circuito de sintesis. Hasta entonces el gas de purga era quemado en el
reformador.

El segundo desarrollo importante fue la disponibilidad de tubos para el reformador
de mejor metalurgia que el HK-40'8 o el equivalente utilizado en muchos reformadores.
Nueva metalurgia como el IN519'Y tenia més fuerza y fue posible usar tubos con pare-
des mas delgadas que permitian mayor espacio interior para el embalaje del catalizador
y por lo tanto un mayor rendimiento. Esto no solo aumento la capacidad del reformador
sino que también aumento el ahorro en el consumo de energia.

Otras medidas incluian el uso de nuevos solventes en la seccion de remocién de COo,
mas recuperacion de calor en la zona de conveccion del reformador, etc.

Las medidas antes descritas lograron reducir la energia especifica en 0.63-1.05
GJ/Tm NH;[15].

1.2.2. Esfuerzos para el aumento de la eficiencia 90s.

L cambio de tubos de mejor metalurgia en los reformadores contintio inclusive en los
E anos 90s, pero se habia tomado mayor énfasis en la recuperacién de calor residual
de los gases de combustiéon del horno del reformador. La temperatura de los gases llegd
a estar entre 150-160°C de los mas de 200°C que se solian manejar. Junto con otras
medidas de integracion de calor en la planta de amoniaco, se lograron reducir de 0.42
- 0.84 GJ/Tm NHj3.

También hubo modernizacién en el sistema de extraccién de CO4 a través del cambio
de mejores solventes,por ejemplo: en algunas unidades se cambié de solvente de amina
a MDEA?’ ademas de un mejor embalaje en las torres de absorcién y desorcién para

8Tubo de aleacién formada por 25% cromo - 20 % Niquel. Ofrecen resistencia a temperaturas
modernamente altas, resistencia a la oxidacién y resistencia a la carbonizacién

YTubo de Aleacién formada por 23-25 % Niquel,23-25 % Cromo y 1.4-1.8 % Niobio.

20Metildietanolamina,
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una mayor eficiencia en la transferencia de masa. Estas medidas lograron reducir el
consumo de energia de 0.15 GJ/kmol CO; a 0.1 GJ/kmol COs,.

Los siguientes esfuerzos en la reduccién del consumo de energia se centraron en el
cambio interno del reactor de sintesis. Se pasé de un viejo flujo axial a un flujo radial;
el cual permite el uso de un catalizador méas activo de granulometria mas fina y sin
incrementar la caida de presion a través del reactor. Lo anterior resulté en un aumento
en la conversion del reactor y la disminucién en el consumo de energia en el circuito de
reciclo de sintesis. Esta sola medida ahorr6 de 0.84-0.105 GJ/Tm NH;.

Otro factor muy importante que se dio en este periodo fue el cambio de control
analégico a control digital basado en control con pantalla. La instalacion de sistemas de
control distribuidos (DCS) y controladores 16gicos programables (PLC) se convirtieron
en norma en esta década.

El consumo promedio de las plantas de amoniaco por estos afios era de aproxima-
damente 33.5 GJ — 35 GJ/Tm NH;j[15].

1.2.3. Esfuerzos para el aumento de la eficiencia 2000.

L imparable aumento en los precios de combustible durante los afios 2000 a 2006,
E sigue como fuerza motriz para elevar la eficiencia energética en plantas de amoniaco
actuales. El aumento en los costos de modernizacion y adaptacion de medidas, ademas
de la falta de incentivos en la politica de precios; reducen la inversion en planes de ahorro
de energia. Sin embargo siguen produciéndose mejoras técnicas, asi como innovaciones
en operacion y mantenimiento.

El cambio a bajas temperaturas de la secciéon de mutacién junto con la recuperacion
de calor adicional para precalentar el agua de alimentacién de caldera, contribuye a
reducir la fraccién mol de CO a la salida del mutador de 0.2 a 0.1, resultando en un
ahorro energético del orden de 0.08 GJ/Tm NHj.

En la secciéon de remocion de didéxido de carbono, se cambié de uno a dos etapas de
regeneracion permitiendo una mejor integracion de calor.

Para la seccion de sintesis, algunas modificaciones incluyen la instalacion de un
convertidor S-50 con caldera de calor residual o la instalaciéon de unidades conver-
tidoras S-30. Esto permitié un ahorro de energia de 0.54 GJ/Tm NHj. Por otra
lado, un convertidor adicional ha aumentado la conversién de un 14 % a 19 % resultando
en un ahorro de energia en la secciéon de re-circulacién de circuito de sintesis.

En plantas mas viejas, la descarga del compresor del gas de sintesis era dirigida a un
separador de amoniaco donde entraba a una primera etapa de refrigeracion y finalmente
ingresaba al convertidor. La modificacién de este proceso ha ahorrado pequenas canti-
dades del orden de 0.21-0.42 GJ/Tm NHj;. Como resultado de todos los esfuerzos
en la reduccion del consumo de energia para plantas viejas, se ha logrado reducir el
consumo hasta 37.5 GJ/Tm NHs.

En los anos 2006-2007 la mejor planta lograba un consumo de energia de 32.22
GJ/Tm NHj3, mientras que plantas nuevas se han alcanzado eficiencias de 28 GJ/Tm
NH3. La figura 1.2 muestra como los esfuerzos por reducir el consumo de energia
mediante la implementacién de esquemas de ahorro; han logrado un aumento gradual

Instituto de Energias Renovables. 6
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Figura 1.2: Evolucion de la Eficiencia Energética en plantas de amoniaco.

de la eficiencia energética desde la primera planta (proceso de la cianamida) hasta
nuestros dias [19].

1.3. Justificacion.

A medida en la que una planta industrial consume energia para producir compuestos

de mayor economia, indica el grado de competitividad en el que se encuentra en
relacion con otras plantas productoras. Es por lo anterior que se buscara reducir el
consumo de energia en una planta para la produccién de amoniaco de México, mediante
la implementacion simulada de algunas medidas de ahorro que prometan los mayores
beneficios. A deméas como beneficio adicional la reduccion directa en las emisiones de
CO,, principal componente de los gases de efecto invernadero, es obtenido.

1.4. Objetivo General.

PRoponer medidas de ahorro de energia en una planta de amoniaco para aumentar su
eficiencia energética. Verificar que el impacto de las implementaciones se traduzcan

directamente en el ahorro de consumo de combustible y reduccion en las emisiones de
COs.

Instituto de Energias Renovables. 7
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1.4.1. Objetivos Especificos.

= Generar la simulacién de la planta de amoniaco que represente lo mas posible-
mente la planta real.

= Verificar que la simulacién sea lo mas estable posible para poder implementar
medidas de ahorro (modificaciones tipolégicas®!) sin tener problemas de con-
vergencia en calculos posteriores.

= Realizar un analisis termodindmico de la planta actual para detectar equipos que
contribuyen a una mayor generacién de trabajo perdido®?.

» Investigar e implementar medidas de ahorro en la simulacién.

= Analizar la reduccién de trabajo perdido en las nuevas estructuras tipoldgicas,
impacto en el ahorro de combustible y reduccion en la emisién de COs.

= Aplicar la herramienta del punto de pliegue para generar nuevas estructuras y
verificar el impacto de estas en el ahorro de energia.

2LCambio en la estructura del proceso mediante un re-arreglo en la secuencia de equipos de proceso
o adicién de nuevos de equipos.
22Herramienta ha utilizar para implementar nuevas medidas de ahorro de energia.

Instituto de Energias Renovables. 8
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Capitulo 2

El proceso de produccién de
amoniaco.

L proceso de produccion de amoniaco o cominmente llamado "Sintesis de amo-
E niaco", se refiere al proceso total determinado por la integraciéon completa de
toda la planta. El proceso de sintesis de amoniaco industrial puede ser dividido en las
siguientes secciones:

= Produccion de gas de Sintesis.

1. Pre-tratamiento de la materia prima y generacién de gas de sintesis.
2. Conversiéon de monoxido de carbono o mutacion.

3. Purificacién.
= Seccién de Sintesis.

= Seccién de compresion.

La figura 2.1 muestra esquemdticamente las opciones por las cuales se genera y
purifica el gas de sintesis para la produccion de amoniaco. El proceso de generaciéon de
gas puede realizarse mediante dos vias, utilizando vapor de agua; cominmente llamado
“reformado con vapor” o mediante “Oxidacién parcial”! de la materia prima
entre los que se incluyen hidrocarburos pesados y carbon.

Se hace la aclaracion al lector que este capitulo solo se centra en el proceso de
reformado con vapor, debido a que el caso de estudio planteado en el capitulo 3 se basa
en este principio.

2.1. Producciéon de gas de Sintesis.

EL objetivo principal de esta seccion es preparar una mezcla de nitrégeno e hidré-
geno en una relaciéon estequiométria cercana a 1:3. Las materias primas son agua,

1Proceso en el que hidrocarburos o carbén reaccionan con una cantidad insuficiente de oxigeno para
una combustién total a COs.
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aire y algiin compuesto que contiene una cantidad suficiente de carbono e hidrogeno
(hidrocarburos, nafta, carbén).
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Figura 2.1: Rutas para la produccién de amoniaco dependiendo la materia prima a utilizar.

La reacciéon quimica de hidrocarburos, carbén o coque con agua, oxigeno y aire
o cualquier combinacién de estos es referido como gasificacién. La gasificacion forma
una mezcla de gas compuesta de CO, Hy, CO,, Ny v trazas de otros componentes
en diversas proporciones. Cualquier material de alimentacién que contenga carbono se
somete a una reaccion de las dos reacciones 2.1 o0 2.2 o ambas a la vez.

(CH,] + H,O = CO + Hy + gﬂz (2.1)
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1
[CH,] + 50, = CO + gHg (2.2)

Los hidrocarburos ligeros como gas natural (metano) hasta pesados como nafta (ma-
ximo C11), se someten a reaccién con vapor de agua sobre un catalizador de acuerdo
con la reaccién 2.1, proceso que es denominado “Reformado con vapor”. Mientras que
en el caso del carbon o coque, corresponde al proceso de generacion de gas no cataliti-
ca, denominado como “Oxidacion parcial”; reaccion 2.2. Una reaccion de equilibrio
adicional involucrada en cualquier proceso de gasificacion, es la reaccién de conversion
de CO a CO;, comiinmente llamada “Reaccién de mutacion” (reaccién 2.3).

J
CO+ HyO =2 COy+ Hy  AHgy = —41]{l (2.3)
mo

A pesar de que la reaccion 2.3 es favorecida en direccion del lado derecho por bajas
temperaturas, es responsable del contenido de carboén inicial en el gas de sintesis bruto.
Para maximizar la conversion del hidrogeno, esta reaccion es llevada a cabo un paso de
alta temperatura y otro de baja temperatura con diferentes catalizadores.

En la reaccién 2.1 se puede apreciar que la proporcion de hidrégeno final aumenta
por la propia materia prima y agua. La energia de enlace hidrégeno-oxigeno en agua es
mas grande que la energia de enlace hidrégeno-carbono en los hidrocarburos. La entalpia
positiva por mol de hidrégeno; por lo tanto, disminuye a medida que la proporcién de
hidrégeno aportado por el material de alimentaciéon aumenta.

El gas natural consiste principalmente de metano y por lo tanto es rica en hidro-
geno y energéticamente es la mejor materia prima para la ruta de reformado
con vapor. En la ruta de oxidacion parcial menos hidrogeno es producido en el paso de
gasificacion primario y el gas de sintesis bruto tiene un mas alto contenido de CO. Por
lo tanto la composicion del gas de sintesis estd fuertemente influenciada por la materia
prima utilizada y la tecnologia aplicada (figura 2.1). Sin embargo, para las diferentes
materias primas hay algunas limitaciones en la aplicabilidad de los diversos procesos de
generacion de gas. El reformado catalitico con vapor solo es aplicable a materias primas
de hidrocarburos ligeros (hasta nafta) pero no para hidrocarburos pesados como aceite
de combustible o sélidos como el carbén. Estas materias primas contienen cantidades
sustanciales de sulfuro y cantidades menores de metales pesados, los cuales envenena-
rian la sensibilidad del catalizador de reformador. Adicionalmente reacciones de craqueo
ocurririan en el catalizador, depositando carbon en los poros del catalizador; lo cual no
solo obstruiria los poros sino que también restringiria el paso del gas. La tnica opcién
para materias primas pesadas es la oxidacién parcial no catalitica, la cual puede
procesar cualquier tipo de materia prima hidrocarbonada. El proceso de gasificacién de
carbon también se lleva a cabo por oxidaciones parciales.

2.1.1. Desulfuracion.

I A reaccion de reformacion debe llevarse a cabo en ambientes libres de componentes
sulfurados, ya que estos envenenan el catalizador. Por lo anterior, el azufre se
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retira de la fuente de alimentaciéon mediante un proceso hidrodesulfurador, generalmente
con un catalizador que combina compuestos de cobalto, molibdeno y éxidos de
zinc (reacciones 2.4,2.5). En algunos casos, especialmente en materia prima con alto
contenido de sulfuro como nafta, el catalizador niquel-molibdeno es utilizado para el
paso de hidrodesulfurizacion. Para materias primas con bajo contenido en sulfuro, una
alternativa es el proceso de adsorcion sobre carbon activado, tal como es el caso de gas
natural.

2.1.2. Reformacion.

LA reaccion general para el reformado de hidrocarburos con vapor puede ser formulada
con la reaccion 2.6:

CnHny2) + nHyO = nCO + (2n + 1)H, (2.6)

Como el metano se encuentra en mayor composicion en el gas natural, la reaccion
de reformacion puede definirse con la reaccién 2.7.

J
CHy+ H,O 2 CO +3Hy  AHgy = +206kl (2.7)
mo

Por equilibrio, la reaccién de mutacién (reaccion 2.3) se lleva acabo y cuando esto
se incluye llegamos a la reaccién formal completa (reaccién 2.8).

CHy+ 2H,0O = COy + 4H, AHY = +165ﬂ (2.8)
mol

Para lograr la relacién estequiométrica hidrégeno/nitrogeno necesaria para la sintesis
de amoniaco, la reaccion de reformacion se lleva a cabo en dos secciones. En el primer
reformador, la reacciéon se lleva a cabo en tubos calentados y llenos con catalizador a
base niquel. En el segundo reformador se agrega el aire (nitrégeno) necesario para la
reaccion de sintesis. La energia necesaria para el reformador secundario es obtenida por
la combustion de una porcion de gas, la cual eleva la temperatura aproximadamente
hasta 1200°C, temperatura suficiente para llevar a cabo la reacciéon endotémica completa
a través de una capa de catalizador. De esta manera la temperatura de salida se reduce
alrrededor de los 1000°C y una cantidad de metano residual de 5 % o menor es alcanzada.

El metano que no alcanza a reaccionar es conocido como “fuga de metano”.

2.1.2.1. Condiciones de operacion.

As variables de proceso importantes para la reaccién de reformacion son: la tem-
L peratura, la presién de reformacién y la relacién vapor carbén (V/C). El
impacto de cada una de ellas en la conversion en equilibro del metano puede visualizarse
en las figuras 2.2 y 2.3.
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Como el gas natural usualmente se encuentra bajo alta presién y la reaccion de
reformacion tiende a incrementase en volumen, ahorros significativos en energia de
compresion pueden ser logrados si el proceso se realiza bajo presion elevada. Pero ter-
modinamicamente esto es desfavorable, a cuenta de que el volumen incrementa, un
incremento en la presion reducird la conversion de metano. Para compensar esto, tem-
peraturas mas altas se volverdan necesarias (condicién limitada por el material del tubo
del reformador). Por otra parte, relaciones més altas de vapor/carbon tienen un efecto
benéfico en la concentracion en equilibrio del metano y podria de cierta manera mitigar
la influencia negativa del aumento de la presion, pero el castigo seria un consumo de
energia mas alto.

Hay razones adicionales para aplicar una relacién vapor/carbén mas alta. Pri-
mero previene la formacién de carbon en el catalizador, el cual no solo podria incre-
mentar la caida de presion sino que también reduce la actividad catalitica. Como la
velocidad de reaccion se baja de esta manera, puede dar lugar a un sobrecalentamiento
local de los tubos del reformador (bandas calientes) y un fallo prematuro de las paredes
del tubo. Segundo, provee el vapor necesario para la reaccion de mutacion. Tercero,
reduce el riesgo de la carbonizacién del material del tubo.
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Figura 2.2: Equilibrio de metano a presion constante en funcién de la relacién V/C 'y
temperatura.

La formacién de carbén en los tubos podria ocurrir conforme a las reacciones (2.9-
2.11).

J
200 =2 C+COy  AHgy = —172,5k— (2.9)

mol
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Figura 2.3: Equilibrio de metano con relacién V/C constante en funcién de la relacién
presion y temperatura.

J
CH, = C42H,  AHY — 7497 (2.10)
mol
. kJ
CO+Hy= C+ H0  AHjy = —1314— (2.11)
mo

Estas reacciones son reversibles y hay un equilibrio dindmico entre la formacién y
remocion del carbén. Bajo condiciones tipicas de reformacion, la reaccién 2.9 y 2.11
son de eliminacién de carbén, mientras que la reacciéon 2.10, conduce a la formacién de
carbon en la parte superior del tubo.

En plantas modernas basadas en un reformador primario convencional se usa
una relacién vapor/carbén aproximadamente de 3.0, comparado a valores de 3.5-
4.0 en instalaciones mas viejas. La reduccion directa de la relacion V/C se traduce
directamente en un ahorro energético y con respecto al paso en el reformador primario, la
relacion minima teéricamente debe ser solo un poco mas de 1.0 para el evitar el craqueo
(formacién de carbén). Expertos en catélisis ubican los limites practicos a 1.5-1.7 para
reformacién de metano y 2.2 para reformacién de nafta. Para el funcionamiento
practico de reformadores convencionales, un valor de 3.0 es recomendable.

2.1.2.2. Reformador Primario.

L objetivo principal de este equipo es maximizar la conversion de metano con el
minimo consumo de combustible, previniendo la deposicion de carbén en los tubos
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catalizadores.

El equipo consiste de una multitud de tubos paralelos cargados con un cataliza-
dor de niquel, colocados en un horno en el que se transfiere el calor necesario para la
reaccion por radiacion. El calor es generado en los quemadores y por su disposicion,
los reformadores pueden clasificarse como de encendido superior, encendido lateral, de
pared adosada o el menos comun, quemadores de encendido de fondo. La caja del horno
estd conectada a un banco de conveccién en el que el contenido de calor de los gases de
combustién se utiliza para diversas labores en el proceso, por ejemplo; calentamiento de
aire para el reformador secundario, pre-calentamiento de la alimentacién hidrocarbu-
ros/agua, generacion de vapor, etc. Para el disefio eficaz y confiable de un reformador
a un costo razonable se tienen que considerar un buen nimero de variables. Una consi-
deracion especial es la vida util de los tubos del reformador, constituidos generalmente
por la aleaciéon cromo-niquel.

2.1.2.3. Catalizador en el reformador primario.

N el desempeno del reformador primario las variables mas importantes son la ac-
tividad del catalizador y la transferencia de calor a través de las paredes de los
tubos del reformador.

El componente activo del catalizador para el reformador primario es el niquel,
que esta finamente distribuido sobre el material de soporte, como pequenios cristales
producidos por la reduccién del oxido de niquel. El contenido de oxido de niquel no
reducido en el catalizador se ubica entre 15 a 25 %.

Los materiales de soporte de los catalizadores son: alfa-alimina, aluminato de calcio
v espinela de alimina-magnesio. La alimina es el soporte predominante para gas
natural como materia prima. El aluminato de calcio es todavia utilizado en todo el
mundo debido a su alcalinidad natural, la cual ayuda a suprimir la deposicién de carbén
cuando la materia prima utilizada es nafta.

Otro factor importante a considerar es la geometria del catalizador, debido a que
de esta depende su eficacia. El material del catalizador es un mal conductor y no
transfiere calor a cualquier valor significativo, por lo tanto el mecanismo principal de
la transferencia de calor desde la pared hacia el interior del tubo para el gas es de
conveccion.

El procedimiento de carga también es otro factor importante, que consiste princi-
palmente en evitar la ruptura del catalizador y evitar dejar huecos que puede llevar a
un sobrecalentamiento de los tubos del reformador.

2.1.2.4. Reformador secundario.

N este equipo de proceso el nitrégeno para la sintesis de amoniaco es introducido y
la reaccion de reformacion se completa hasta un contenido de metano muy bajo.

El aire atmosférico funge como fuente principal de nitrégeno.
La figura 2.4 muestra la configuracién principal de un reformador secundario. Aire
comprimido a alta velocidad (por ejemplo 100 m/s) y a la presién de funcionamiento
se inyecta al quemador junto con el efluente caliente del reformador primario, el cual
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se encuentra a mas baja velocidad (cerca de 15 m/s). El mezclado se realiza por un
fenémeno de turbulencia que resulta de la diferencia de velocidades y densidades de
los gases. Como el gas de proceso esta por encima de su temperatura de auto-ignicion,
la combustion ocurre cuando estas son mezcladas. La seccién de combustion y la sec-
cién del catalizador determinan el rendimiento general del reactor. En contraste con
el proceso de combustion estandar, el combustible esta en exceso al oxidante. General-
mente, solo el 20% del gas de proceso es quemado para calentar el 80 % restante a la
temperatura necesaria para que la reaccién de reformacién ocurra.

AIRE DE PROCESO

ZONA DE COMBUSTION

CATALIZADOR

MATERIAL
REFRACTARIO.

SOPORTE
DE ARCO

EFLUENTE

GAS DE PROCESO
DEL REFORMADOR
PRIMARIO

Figura 2.4: Configuracion basica del reformador Secundario.

2.1.2.5. Catalizador en el reformador secundario.

L catalizador del reformado secundario originalmente tiene la forma de anillo de
Raschig?. En comparacién con el catalizador en la reformacién primaria, el con-
tenido de niquel es mas bajo (5-10% contra 15-25%). Esto junto con mayores tasas
de sinterizacién?® debido a las temperaturas més altas, representa una actividad més

2Piezas de geometria tubular cuyo didmetro es aproximadamente igual a su longitud y se emplean
como relleno para columnas en procesos de destilacién y en otros procesos quimicos ingenieriles. Ge-
neralmente fabricados de material cerdmico o metdlico y poseen una elevada superficie especifica, lo
que facilita la interaccién entre una fase liquida estacionaria y una fase mévil gaseosa.

3Proceso fisico-quimico mediante el cual, por medio de diferentes mecanismos y caminos de trans-
porte de masa, los polvos pueden unirse y formar una fase continua. Es decir, las fronteras entre los
polvos desaparecen quedando poros
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baja; del 5-10 % de la del catalizador en el reformador primario. Desde hace un tiempo
se penso que no habria ninguna ventaja en el uso de un catalizador en forma en este tipo
de reformacion adiabatica, ya que podria no ser estable al soportar el choque térmico y
mecanico de iniciar y detener el flujo de aire del proceso. Pero los fabricantes han au-
mentado la estabilidad mecanica de los catalizadores, de tal forma que se puede tomar
ventaja de la mayor actividad resultante por el incremento en la superficie geométrica,
permitiendo asi que el volumen del catalizador sea reducido. Esto proporciona el es-
pacio necesario para una zona de mezcla gas-gas por encima del techo del catalizador
en las plantas existentes y evita una modificacién costosa en el caso del aumento de la
capacidad.

2.1.3. Mutacion.

A necesidad de hidrégeno y nitrégeno libres de compuestos oxigenados en la sintesis

de amoniaco, obliga a que los éxidos de carbén tengan que ser removidos del gas

de sintesis. Dependiendo la materia prima y la tecnologia del proceso, este gas contiene

monoxido de carbono de 10-50 % y también cantidades variables de diéxido de carbono.

Es por ello que se emplea un proceso de mutacion en el cual no solo se convierte el

monoxido de carbono a didxido de carbono, sino que también se produce una cantidad
de hidrégeno adicional (reaccion 2.3).

Como la naturaleza de la reaccion quimica es exotérmica, la reaccién es beneficiada
por temperaturas bajas. Para lograrlo, el calor de reacciéon debe ser removido de una
manera adecuada y asi lograr una velocidad de reaccion eficiente. Por lo tanto el proceso
es realizado en pasos con eliminacion de calor intermedia entre las camas individuales
del catalizador.

2.1.3.1. Mutacion en plantas de reformado con vapor.

N plantas tradicionales, el gas del reformador secundario es enfriado mediante la
E recuperacién de calor de desecho para sobrecalentar y/o producir vapor. El gas
enfriado entra al reactor de mutacién de alta temperatura cargado con un cataliza-
dor hierro-cloro entre 320-350°C. Después de un aumento de temperatura de 50-70°C
(dependiendo de la concentracion inicial de CO) y con un contenido de CO residual
de alrededor del 3%, el gas es enfriado hasta cerca de 200-210°C para el reactor de
mutacion de baja temperatura, el cual es llenado con un catalizador a base cobre-zinc-
alimina. Este logra reducir las concentracion de monodxido de carbono a concentraciones
de 0.1-0.3%.

2.1.3.2. Mutacion a Alta temperatura.

L catalizador utilizado es oxido de hierro III (FesO3), que contiene adicionalmente
E oxido crémico a una cantidad de 5-10%. El catalizador esta activo a una tempe-
ratura de 300-500°C y durante la operacion el catalizador es reducido casi a magnetita
(Fes0y).

Un exceso de vapor es necesario, no solo por razones termodinamicas sino que tam-
bién suprime reacciones secundarias indeseables. Disminuir el exceso de vapor permite
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que la REACCION DE BOUDOUARDY* pueda ocurrir bajo estas condiciones, te-
niendo como resultado que el carbén resultante sea depositado en el catalizador, lo cual
genera una menor eficiencia.

La cantidad minima de exceso de vapor depende de la relacion CO/CO,, valores més
bajos permiten un exceso de vapor mas bajo. En una planta convencional la relacién de
CO/CO; abarca valores de 1.65-2.13 y una relacién en el reformador primario de apro-
ximadamente 3 parece ser el minimo con respecto a la mutaciéon de alta temperatura.

2.1.3.3. Mutacién de Baja temperatura.

L proceso de mutacién a baja temperatura se realiza con temperaturas cercanas a

320-360°C. La introduccion de un nuevo catalizador a base de zinc-cobre basado en

la mutacion de baja temperatura ha hecho posible menores concentraciones en equilibrio
de CO a 200°C.

El catalizador utilizado consiste de 40-55 % de oxido de cobre, 20-30 % de oxido de
zinc, balanceado con altimina. La presentacién del catalizador es en forma de pellets,
los cuales tienen tamanos que van desde 6.4 mm x 3.2 mm a 3.5 x 3.0 mm, el area
superficial se encuentra entre 60-120 m?/g y el volumen del poro va desde 0.35-0.45
ml/g.

El catalizador es muy susceptible a envenenarse con azufre, que suele estar pre-
sente como acido sulfhidrico. De esta manera el proceso de desulfuracion elimina este
inconveniente mucho antes de de iniciar el proceso de produccion del gas de sintesis.

2.1.4. Purificacion.

EN esta parte del proceso el diéxido de carbono y monéxido de carbono tienen que ser
removidos, debido a que son venenos para el catalizador en el reactor de sintesis
de amoniaco.

2.1.4.1. Remocién de Diéxido de Carbono CO,.

L método estandar para depurar el CO, contenido en el gas de sintesis, es mediante
E un solvente capaz de disolver el monoxido de carbono en cantidad y velocidad
suficientes, usualmente en una columna a contracorriente equipada con bandejas o em-
paques. El solvente cargado con CO, es flasheado, casi siempre en pasos alrededor de
la presion atmosférica y el liquido de lavado gastado posteriormente se calienta y se
regenera en la columna de lavado antes de ser reciclados a la columna de absorcion.

Hoy en dia son utilizados infinidad de solventes que pueden clasificarse en: fisicos y
quimicos. En los solventes fisicos el diéxido de carbono se disuelve sin formar ningtn
compuesto quimico, lo cual permite una recuperacién simple por flasheo. En los sol-
ventes quimicos el didéxido de carbono se convierte en un compuesto quimico fijo, que

4Reaccién quimica empleada para gasificar el carbén con diéxido de carbono y obtener monéxido
de carbono, denominada en honor del quimico francés Octave Leopold Boudouard (1872-1923) que
descubrid este proceso quimico en el ano 1905. Se trata de una reaccién redox que se encuentra en
equilibrio quimico a una temperatura dada. Es la dismutacién de monéxido de carbono en su diéxido
ademds de grafito o su ecuacion reversa.
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necesita calor para su descomposicion. A presiones parciales del diéxido de carbono, los
solventes quimicos usualmente adsorben mas diéxido de carbono que en los solventes
fisicos. A presiones més altas los solventes fisicos tienen una mas alta capacidad de
carga que los componentes quimicos.

Los solventes quimicos son soluciones acuosas de carbonato de potasio o alcanola-
minas que contienen activadores para promover una mayor transferencia de masa, y
en algunos casos, inhibidores de corrosion. Las aminas primarias y secundarias; por
ejemplo la monoetanolamina y la dietanolamina, promueven una transferencia de calor
mas alta para el didxido de carbono, pero presentan una alta demanda de energia de
regeneracion. Por esta razén aminas terciarias son utilizadas hoy en dia, como la me-
tildietanolamina junto con un activador. Los solventes con caracteristicas de adsorcién
fisica son varias mezclas de poliglicol éter, N-metil-pirolidona, metanol, carbonato de
propileno y aditivos sulfonantes.

En los dltimos afios se ha logrado mejorar la eficiencia de los sistemas de remocién de
dioxido de carbono. El primer progreso fue adicion de inhibidores, los cuales permitian
una mayor carga de solvente. La energia de consumo en plantas modernas, depende
en gran medida del proceso de configuracion y la pureza final requerida, que puede
variar de 50 a 1000 ppm en el gas purificado. También hay una relaciéon inversa entre
el consumo de energia y los costos de inversion.

2.1.4.2. Purificacién Final: Metanacion.

Espués de eliminar el mondxido de carbono mediante el proceso de mutacion y

haber retirado el diéxido de carbono, el gas de sintesis aun contiene trazas de que

van desde 0.2-0.5 % para CO y 0.005-0.2 % para CO,. Estos compuestos tienen que ser

removidos a niveles de ppm, debido a que todos los compuestos que contienen oxigeno
resultan ser venenos para el catalizador en la sintesis de amoniaco.

La metanaciéon es un método simple que reduce las concentraciones de 6xidos de
carbono por debajo de 10 ppm y es ampliamente utilizado en plantas de reformacion
con vapor. Actualmente es la reaccién inversa del reformado con vapor del metano
(reacciones 2.12 y 2.13).

kJ

CO +3Hy S CHy+ H,O  AHgy = —206—l (2.12)
mo
COy +4H, S CHy+2H,0 AHY = —165— (2.13)
mo

La reaccion se lleva a cabo sobre un catalizador de niquel soportado a presién entre
25-35 bares y una temperatura de 250-350°C. El volumen de catalizador es relativamente
pequenio y su contenido de niquel es de aproximadamente 20-40 %. Metales preciosos
(especialmente Rutenio) tienen una excelente metanacion a temperaturas bajas (150-
170°C), pero bajo condiciones en plantas de reformado con vapor, no son méas efectivos
que los catalizadores de niquel estandar.

En el caso de que el monodxido de carbono esté presente en gran cantidad en esta
seccion, la metanacién podria alcanzar fiacilmente temperaturas superiores a los 500

°C, debido a que la reaccién es altamente exotérmica. Es por eso que medidas de
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seguridad deben instalarse para evitar estas altas temperaturas, ya que podria danase
el catalizador o exceder la temperatura maxima permisible del recipiente de presion.

Los catalizadores que contienen niquel no deben estar expuestos a gases que con-
tienen CO a temperaturas por debajo de 200°C, porque se corre el riesgo de formarse
Carbonilo de Niquel Ni(CO),, sustancia en extremo toxica y estable a bajas tempera-
turas.

2.1.5. Compresion.

Na de las caracteristicas mas importantes en la integracion de energia, fue la utiliza-
U cion de compresores centrifugos, como fuentes para las funciones de compresiéon de
gas de sintesis, compresion de aire de proceso, recirculacion y refrigeracion. La ventaja
principal de estas maquinas eran la baja inversién y bajos costos de mantenimiento, ya
que ofrecifan menos tiempo para mantenimiento preventivo y ofrecian una alta con-
fiabilidad®. En la mayorfa de los casos el compresor es conducido directamente por
turbinas de vapor. Esto evita las perdidas asociadas con la generacion y transmision de
energia eléctrica. Por esta razén la eficiencia de la planta con compresores de este tipo
es mas alta, aunque los compresores centrifugos son inherentemente menos eficientes
que las unidades reciprocantes.

Si bien en un principio la necesidad de compresion en la seccion de sintesis es alta,
hoy en dia la manufactura de nuevos catalizadores permite alcanzar una presién de 80
bares en el circuito de sintesis, lo que permite generar un importante ahorro de energia
de compresion.

2.1.6. Sintesis de Amoniaco.

LA principal funcién en esta etapa es la formacion de amoniaco con una minima
perdida de hidrégeno como purga. En condiciones practicas la formacion industrial
de amoniaco a partir de nitrégeno e hidrégeno (reaccion 2.14)

Hs +3Hy 2 2N Hj AH = —92,44£ (2.14)
kmol

se encuentra desfavorablemente limitada por la posicion en el equilibrio, por lo que
puede lograrse solo una conversion parcial del gas de sintesis (25-35%) en su paso
por el catalizador. Una vez que el amoniaco es producido, este es separado del gas de
sintesis que no reaccioné mediante condensacion a temperaturas relativamente bajas
para una eficacia razonable. El gas no convertido se complementa con gas de sintesis
fresco y reciclado al convertidor. La concentracién de los gases inertes(metano y argén)
se controlan mediante una pequeiia corriente de gas de purga. Estas caracteristicas junto
con las propiedades del catalizador y las restricciones mecanicas, rigen el diseno del
convertidor de sintesis de amoniaco y el circuito de sintesis. Los criterios de evaluacion

son la fiabilidad, la inversion y el consumo de energia.

5Porcentaje de desperfectos bajos en el proceso
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2.1.6.1. Catalizador del Reactor de Sintesis.

L catalizador del reactor de sintesis de amoniaco puede ser visto como el corazén de

la planta de amoniaco. Desde los primeros dias de produccién de amoniaco hasta

el presente, los catalizadores que se han utilizados son los compuestos a base de hierro

con Oxidos no reducibles. Recientemente un catalizador a base de rutenio promovido

con rubidio ha encontrado aplicaciéon industrial. Catalizadores promovidos con 6xidos

de aluminio y potasio fueron mas utilizables. Mas tarde, calcio fue anadido como el
tercer activador.

Los catalizadores modernos contienen ademas otros promotores que estuvieron pre-
sentes en catalizadores viejos solo como impurezas naturales de las materias primas. El
rendimiento y la vida 1til de los catalizadores mejoraron considerablemente mediante
la optimizacion de las relaciones de los componentes (Tabla 2.1), las condiciones de
preparacion y el tamano de particula.

La composicion general de los catalizadores tiene cantidades variables de 6xidos de
aluminio, potasio, calcio, magnesio y silicio como promotores. Patentes recomiendan
agregar sodio, berilio, vanadio, uranio o platino.

2.1.6.2. Configuracién del circuito de Sintesis.

Ay un numero diferente de configuraciones del circuito de sintesis, que pueden ser
H clasificados de acuerdo a la localizacién de la condensacién de amoniaco y el punto
en el cual el gas de reposicién es introducido (Figura 2.5).

Si el gas de reposicion esta libre de venenos al catalizador, como agua o didxido
de carbono, se puede alimentar directamente al convertidor de sintesis (Figura. 2.5 A).
Después de que el gas sale del convertidor de gas de sintesis, el amoniaco se condensa
por refrigeracion y el gas de reciclo se manda al compresor de reciclo. Esta estructura
es la més favorable desde el punto de vista de energia minima.

Cuando el gas de reposicion contiene agua o diéxido de carbono, la ventaja se toma
cuando estos materiales son adsorbidos totalmente por condensacién del amoniaco. Esto
requiere que la etapa de condensacion se encuentre parcialmente o totalmente entre el
punto de suministro del gas de reposicion y el convertidor. La desventaja de este arreglo
es que se reduce la concentracion de amoniaco para la condensacion y dilucién con el
gas de reposicion. La figura 2.5 B, muestra la configuracion mas simple. Una desventaja
adicional de este arreglo es que todo el amoniaco producido debe estar comprimido con
el gas de reposicion en el compresor de reciclo.

En el esquema mostrado en la figura 2.5 C, el compresor(e) evita el desperdicio de
energia. Con este arreglo la compresion del reciclo se ubica directamente después de la
condensacion y separacion del amoniaco. En esta configuracion es posible enfriar el gas
de reciclo con agua o aire, inmediatamente antes del mezclado del gas de reposicion.

Dividir el paso de enfriamiento para condensar el amoniaco también ofrece ventajas
cuando se comprime el gas de reciclo junto con el gas de reposicion. Esto se aplica
especialmente a las presiones de sintesis por encima de 250 bares. A estas presiones,
una mayor porciéon de amoniaco formado puede ser licuado por enfriamiento con agua
o aire (Figura 2.5 D).
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Tabla 2.1: Composicion de los catalizadores en el convertidor de Sintesis.

Composicion quimica catalizador de reactor de sintesis.

Origen Tipo
1
2 normal
2
2 HT
2 prereducido
3
4
4 Prereducido
5
6 (1964)
6 (1966)
7 Prereducido
8
9
10
11 normal (1964)
11 (1966)
11 normal (1964)
11
11 HT
11 Prereducido
12
13
14

Fe Total
68.6
60
68.2
66.9
88.1
71.3
66.3
90.6
71.5
69.5
66.9
90.4
68.4
70
70.8
66.2
68.2

69.5
66.3
84.9

FeO
36.07
32.91
31.3
32.47

39.22
22.27

33
23.85

35.35
32.14
33.62
35.95
38.7

38.2
38.22

23.15

Fe203 AI203 MgO SiO2

57.85
60.18
62.53
59.18

58.2
49

65.5

56.97
54.6

56.7
52.38

3.3

2.9

2.9
2.95
3.7

1.8
0.59
0.1
2.96
3.15
2.73
3.12
3.16
3.17
1.58
3.27
2.42

3

2.34
2.94
2.62
3.9

3.9

4

0.09
0.37
0.3
1.55
0.43
0.18
4.47
6.08
1.55
0.26
0.29
1
0.56
0.28
0.28
0.67
0.35
0.3
0.35
3.56
0.43
4
0.1

0.75
0.35
0.35
0.4
0.45
0.27
0.77
1.23
0.4
0.43
0.46
0.5
0.1
1.14
0.55
0.64
0.5
0.57
0.3
0.94
0.8
0.42
0.7

Cao K20

2.13
2.8
1.65
2.95
3.6
1.43
0.65
0.1
0.2
1.85
1.84
0.25
3.54
24
0.67
3
2.85
2
1.85
2.66
4.7
2.3
3.12
3

1.13
0.54
0.97
0.5
0.7
0.89
0.5
0.86
0.01
1.1
1.15
0.58
0.58
0.32
1.57
0.65
0.58
1
0.57
0.63
0.68
1.8
0.52
1

Other

0.7 Cr203
1.05 Cr203

Particle size mm Densidad Kg/L

2-4
4-10
6-10
6-10
6-10

2-4

3-9
5-10
5//5
2-4
24
24

5-11

2.37
2.94
2.8
2.8
23
2.86

2.71
2.73
2.55
2.61
2.81
2.66

2.11

z

pg
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CAPITULO 2. EL PROCESO DE PRODUCCION DE AMONIACO.

Figura 2.5: Configuraciones posibles del circuito de sintesis.

A)Circuito de sintesis alimentacién pura y seca. B)Recuperacién de productos después del la compre-
sién del reciclo. C)Recuperacién del producto antes de la compresién del reciclo. D) Condensacion del
producto a dos etapas.

a)Convertidor de amoniaco con intercambiadores de calor. b)Recuperacién de amoniaco por en-
friamiento y condensacién. c¢)Recuperacién de amoniaco por condensacién a temperatura ambiente.

d)Compresor de gas de sintesis. €) Compresor de re-circulacion.

2.2. Plantas de amoniaco completas.

L punto determinante para la configuracion del proceso de produccién de amoniaco,
E es la materia prima utilizada la cual rige en gran medida el modo de generacién
de gas de sintesis y su purificacién. A demas de la configuraciéon de proceso, los otros
factores importantes en la economia de la planta son la capacidad de produccién, el
consumo de energia y el costo de la materia prima. Un avance importante que conside-
raba estas variables fue el concepto de plantas de un solo tren, introducido por primera
vez en plantas de reformado por vapor. Este concepto desarrollado por M.W Kellogg
en 1963 permitia una produccion de 600 Tm NHjs/dia, un aumento considerable; ya
que antes de esta las méximas capacidades producidas eran de 400 Tm NHj/dia. Hoy
en dia, las plantas de escala mundial tienen capacidades de 1200-1500 Tm NHj/dia
y unas cuantas 1800 Tm NHj/dia. Este innovador concepto permitié un menor costo
de capital y mayores ahorros de energia, principalmente cuando el reformado de gas
natural se lleva a cabo con vapor.
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2.2.1. El concepto basico de plantas de un solo tren.

L concepto innovador de un solo tren, fue un avance técnico y econémico que dis-
E para enormemente el incremento en la capacidad de produccion de la planta de
amoniaco. Los altos niveles de excedentes de energia disponible en los flujos de gas del
reformador y las corrientes de proceso de varias secciones, brindan la energia requerida
para las diferentes partes del proceso, por ejemplo: el vapor de proceso necesario para la
reacciéon en el reformador primario, el vapor necesario para la regeneracion del solvente
para la remocién de diéxido de carbono, la generacion de vapor de alta presién (100
bares); necesario para brindar la energia mecédnica para mover compresores, bombas,
sopladores y otros dispositivos.

En plantas muy viejas cominmente habia un déficit energético que ocasionaba el
uso de calderas auxiliares, estas; posteriormente se integraron en un conducto de gas de
combustién en el que se utilizaban quemadores auxiliares con el fin de reponer la energia
transferida en alguna parte del proceso. Esta situacion fue causada por parte de una
mala recuperacion de calor residual y baja eficiencia en algunos equipos consumidores
de energia. Tipicamente, los gases de combustiéon del horno eran descargados a una
temperatura mas alta porque no habia ningin pre-calentamiento de combustible o aire,
a demas que se hizo uso maximo de la impulsién de turbinas con vapor directo, no solo
para maquinaria principal como en el circuito de sintesis, procesos de aire y refrigeracion,
sino que también se utilizd6 en maquinaria pequena como bombas o ventiladores. El
resultado fue un sistema de vapor bastante complejo.

El nuevo concepto vio su primer triunfo en 1969 con 30 nuevas plantas de Kellogg que
fueron puestas en operaciéon con una produccién de 1000 Tm NHj/dia. El decremento
en el consumo de energia comparado con plantas de mas vieja tecnologia fue dramético,
lo cual dio un énfasis primordial a inversiéon a bajo costo y menor consumo de energia.
El disefio de plantas con un solo tren llego a ser estandar para su construccion, lo que
dio origen a expresar el consumo de energia neta por tonelada de amoniaco, conocido
comunmente como eficiencia energética.

2.2.2. Requerimientos de energia minima para el proceso de
reformacién con vapor.

PArtiendo de metano puro es posible formular una ecuacion estequiometria para la
produccion de amoniaco por reformado con vapor:

CH, +0,305500, + 1,131 N, + 1,393H,0 — COy + 2,262N H;

AH = —86k—J AF = —101k—J (2.15)

mo mol
Desde el punto de vista termodindmico, el calor y potencia deben ser obtenidos de
esta reaccion, pero debido a que los procesos reales presentan un alto grado de irrever-
sibilidad, una considerable cantidad de energia es necesaria para producir amoniaco de
metano, agua y aire. La cantidad estequiométrica de metano derivado de la reaccién

anterior es de 583 m?, correspondiente a 20.9 GJ/Tm NHj3 producido [2], el cual
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puede tomarse como el valor minimo de energia requerida. Si se supone la plena recu-
peracion de calor de reaccion, entonces el minimo valor seria de 18.6 GJ/Tm NH;.
La tabla 2.2 muestra los requisitos minimos energéticos para los distintos procesos que
se han establecido a lo largo del desarrollo del proceso de produccién de amoniaco.

Tabla 2.2: Requerimientos de energia especifica para la producciéon de amoniaco com-
parado con el minimo tedrico.

Tipo de Proceso. GJ/Tm NH; % Teoérico.
Clasico Haber-Bosch (coque) 80-90 338-431
Reformado 0.5-10 bares (1953-55) 47-53 225-254
Reformado 30-35 bares (1965-75) 33-45 139-215
Concepto de Baja Energia (1975-84) 29-33 139-158
Conceptos modernos (desde 1991) < 28 134
Demanda estequiometrica CH, 20.9 = 100

La comparacién entre las cifras de consumo de energia sin un conocimiento preciso
de los criterios de disefio y evaluacion puede ser enganosa. Por ejemplo, la produccion
de vapor de amoniaco a 3 bar y temperatura ambiente podria ahorrar 0.6 GJ/Tm NHj,
mientras que si se entrega liquido a -33°C se necesitarfa un extra de 0.3 GJ/Tm NHj.
Por lo anterior se infiere que la temperatura del medio de enfriamiento disponible tiene
una considerable influencia.

Aumentar la temperatura del agua de enfriamiento de 20-30°C incrementa el consu-
mo de energia por 0.7 GJ/Tm NH;3. La composicién del gas también es de importancia,
por ejemplo: el 10% de Ny provoca un ahorro de energia alrededor de 0.1 GJ/Tm NHs,
mientras que un contenido de 10 % de diéxido de carbono anadiria 0.2 GJ/Tm NHjy al
consumo total.

2.2.3. Emisiones de COs,.

As emisiones de gas CO, en plantas de amoniaco se encuentran en funcién directa

de la materia prima utilizada, por ejemplo; el gas natural utilizado en plantas

de amoniaco da origen a dos fuentes principales de emision de CO,, combustible

y proceso. Las emisiones de CO, generadas por el combustible, se debe a

la reaccién de combustion del gas natural para suministrar el calor necesario en el

precalentamiento de la materia prima, transferencia de calor en el tren del reformador

primario (calentadores de proceso) y por supuesto brindar el calor de reaccién necesario

en el reformador primario, generadores de vapor, turbinas de gas o cualquier otro equipo

en la planta de amoniaco. Todo el COy producido por la combustion es descargado a
la atmosfera.

Las emisiones de CO5 por el proceso resultan de la conversion de compuestos
hidrocarbonados a CO, e hidrégeno durante la producciéon del gas del sintesis. Los
sistemas de remocién de COy dentro de la planta de amoniaco ofrecen una ventaja
debido a que generalmente estas ofrecen COs casi puro como materia prima para nuevos
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procesos, tal como lo es el caso de produccién de urea. Lo anterior ofrece una reduccién
en las emisiones de CO, directamente a la atmostera liberando cantidades menores.

4.0

3.48

o
o

1.55 7 Emision de CO,

de NH, producido.
N
L=

1.0

Toneladas de co, emitidas/Toneladas

Figura 2.6: Reduccion de emisiones de CO4 en plantas de amoniaco en los tultimos 50
anos.

El aumento gradual en la eficiencia energética de las plantas de amoniaco, resulta
directamente en la reduccion de las emisiones de CO,. Para el afio 1955 las plantas de
amoniaco emitian alrededor de 3.8 toneladas de CO, por tonelada de NH3 producido,
mientras que para anos mas recientes, por ejemplo; en el 2005 plantas de amoniaco
emitian en promedio cerca de 1.7 toneladas de CO5 por tonelada de NHj producido
(figura 2.6) [11].

2.3. Modernizacion de plantas viejas.

A exigente competencia existente en el mercado y el encarecimiento de las materias
L primas, da a los productores la necesidad de modernizar o renovar sus plantas
viejas con el fin de mantenerse en el rango de la competitividad. Los proyectos de
modernizaciéon siempre han sido acompanados con un aumento de la capacidad de
producciéon de amoniaco y es la maxima medida optada por plantas viejas.

Como se visualiza en el capitulo 1, las opciones de modernizacién se basan en las
partes principales del proceso, entre estas se incluyen avances en el desempeiio de los ca-
talizadores que permiten ahorros de energia y aumentos de la capacidad de produccion,
por ejemplo; avances en el catalizador del reformador primario permiten la disminu-
cién de la relacién vapor/carbén, produciendo asi un ahorro de energia directo. Por
otra parte, cambios en los tubos del reformador primario o el cambio en la estructura
interna del convertidor de la secciéon de sintesis, permiten el aumento de la eficiencia
energética.

Para la seccién de purificacion el uso de mejores solventes también ha permitido
modernizar plantas viejas, realizando cero o minimas modificaciones en equipos de esta
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seccidn, tal es el caso del cambio del solvente MEAS a solvente DMEA”.

El proceso industrial de produccién de amoniaco, aunque es un proceso muy estu-
diado mantiene grandes oportunidades para modernizar plantas viejas. Este hecho se
basa en que casi el 40 % de las plantas de amoniaco del mundo son mayores de 20 anos,
lo que sugiere un gran potencial para proyectos de modernizacion, incluso en plantas
en las que ya se han hecho modificaciones.

5Monoetilamina
"Metildietanolamina.
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Capitulo 3

Caso de Estudio.

3.1. Descripcion del proceso.

L objetivo de esta seccién es brindar un panorama general de la estructura de la
E planta de amoniaco considerada para el estudio. Cabe aclarar que el proceso sera
descrito de acuerdo al limite de bateria! elegido por el analista, el cual no considera la
seccion de desulfuracion y la seccion de aire comprimido. Se recomienda al lector seguir
los diagramas de flujo de proceso en las figuras 3.1, para la seccién de reformacion y
purificacion y 3.3, para la seccién de sintesis.

3.1.1. Seccion de reformacion.

Materia prima de planta es gas natural el cual es alimentado a razén de 1504 kmol/h
(1)? con condiciones de presién y temperatura de 41.51 bar y 20.94°C respectiva-
mente. La composicion del gas natural puede visualizarse en la tabla 3.1.

Tabla 3.1: Composiciéon molar del gas natural alimentado a la planta.

Componente Fraccion Molar
Nitrégeno 0.0118
Metano 0.8735
Dioxido de Carbono 0.0004
Etano 0.0982
Propano 0.0139
i- butano 0.0005
n- butano 0.0012
i- pentano 0.0003
n- pentano 0.0002

Total 1

La corriente de alimentacion se mezcla (MIX-100)? con otra corriente de recircu-

IFronteras establecidas para el andlisis de un sistema.
2Esta numeracién indica el numero de corriente en el diagrama de proceso.
3Esta nomenclatura indica el nombre del equipo en el proceso.
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lacién con flujo molar de 40.08 kmol/h (2) proveniente de la seccion de purificacién,
no antes; sin pasar por una valvula (VLV-100) que iguala su presién con la del gas
natural (2A). La mezcla resultante (2B) se precalienta hasta 375°C en un quemador
de fuego directo (FH-103B) (eficiencia=55 %) que tiene como combustible gas natural
y que reacciona con aire en exceso al 15 %. El quemador genera una caida de presion en
la corriente de 1.31 bar (3). La composicion del aire utilizado se visualiza en la tabla
3.2.

Tabla 3.2: Composiciéon molar del aire utilizado en la planta.

Componente Fraccion Molar
Nitrégeno 0.7527
Argén 0.0091
Dioéxido de Carbono 0.0003
Oxigeno 0.2024
Agua 0.0355
Total 1

La corriente calentada se mezcla (MIX-101) con 3595 kmol/h de vapor de agua (4)
que se encuentra a 380°C y 41.38 bar. La corriente resultante (4A) se calienta hasta
una temperatura de 490°C en un intercambiador de calor (HI7 REF PRIM) que
produce una caida de presion en la corriente de 4.89 bar (5), la energia necesaria para
el calentamiento proviene de los gases de combustiéon del tren de intercambiadores de
calor. La corriente anterior funciona como alimentacién al reformador primario (101-
B), el cual tiene un efluente (6) con concentraciones al equilibrio a 800°C y 33.43
bar. Debido a la naturaleza de las reacciones es necesario suministrar energia, la cual
proviene de los gases de combustion que se lleva a cabo en el quemador (inicio del tren
de intercambiadores de calor).

Aire presurizado con un flujo molar de 2615 kmol/h que se encuentra a 34.06 bar
y 213.3°C (7I), se sobrecalienta en un intercambiador de calor (HI6 REF PRIM)
hasta 489°C, el equipo produce una caida de presién en la corriente de 0.61 bar (7).
Una vez calentado, el aire se mezcla (MIX-102) con el efluente del reformador primario
(6), dentro del reformador secundario (103-D). En ¢él, se completan las reacciones de
reformacion y lleva la cantidad del metano a concentraciones minimas. El reactor tiene
un efluente completamente al equilibrio quimico y produce una caida de presién de
0.6865 bar (8). El calor necesario para que la reaccion se lleve a cabo es proporcionado
por la combustién de hidrogeno con el oxigeno alimentado en forma de aire.

Posteriormente, debido a que la reaccién de mutacion se lleva a menor temperatura,
el efluente del reformador secundario es enfriado en dos intercambiadores (101-CA /CB
y 102) hasta una temperatura de 355°C (8B). Cada intercambiador produce una caida
de presion en la corriente de proceso de 0.48 bar y se encuentran generando vapor a
una temperatura de saturacion de 315°C.

Una vez enfriada la corriente (8B), esta se alimenta al reactor mutador de alta
temperatura (104-DA). Este equipo tiene como objetivo convertir la mayor cantidad
posible de mondxido de carbono a didxido de carbono, para ello el equipo produce
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Figura 3.1: Diagrama de flujo simplificado de la secciéon de reformacién y purificacion
del caso de estudio.

un efluente con concentraciones completamente al equilibrio. La caida de presiéon del
equipo es de 0.48 bar (9).

Debido a que la reacciéon de mutacién es favorecida por la baja temperatura, el
efluente del mutador de alta es enfriado en dos intercambiadores de calor (103-C y
104-C) hasta una temperatura de 227.2°C (9B). La caida de presién que cada inter-
cambiador genera en la corriente es de 0.35 bar y 0.27 bar respectivamente. El primer
intercambiador genera vapor de agua a las condiciones antes descritas y el segundo es
un equipo proceso-proceso que se encuentra conectado a la seccién de purificacion.

Una vez enfriada la corriente, esta es mezclada (MIX-103) con 223 kmol/h de agua
liquida proveniente del sistema de generacion de vapor que tiene como condiciones 115.8

°Cy 106.9 bar (BFW-1A). La mezcla de ambas corrientes (10) entra al mutador de
baja temperatura, el cual produce un efluente con concentraciones completamente en
equilibrio quimico. La caida de presién del mutador de baja es de 0.49 bar.

3.1.2. Seccion de Purificacion.

EL efluente del mutador de baja temperatura ingresa a un ciclo de separacién que
se encarga de condensar y separar el agua que contiene. Para ello, el efluente es
mezclado (MIX-104) con una corriente de re-circulacién (92). La mezcla resultante
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(11A) es enfriada a 171°C (11B) en el primer intercambiador de calor del ciclo (112-
C), el cual calienta 17040.43 kmol/h de agua de caldera (BFW-1D) que se encuentra
a una temperatura inicial de 115.8°C y una presion de 106.9 bar.

Las propiedades de las corrientes y equipos que componen el sistema restante, pue-
den visualizarse en la figura 3.2.

Liquido Saturado.
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Figura 3.2: Diagrama de flujo de proceso del ciclo de separacion en la secciéon de puri-
ficacién.

El ultimo intercambiador de calor del ciclo (106-C), calienta 16657 kmol/h de agua
de calera caldera (BFW 0B) que se encuentra a una temperatura y presién de 68.61

°Cy 1.64 bar.

Una vez que se ha separado el agua (14), la concentracién de CO5 en la corriente
es reducida en un 99.6 % (15A) por un sistema de purificacién. El efluente de este
sistema se muestra como una mezcla de hidrégeno, nitrégeno (componentes en mayor
concentracion), metano, argén, monoxido de carbono, agua (componentes en menor
concentracion) y pequenas trazas de diéxido de carbono.

Para reducir aun mas la cantidad de agua en el efluente del sistema de purificacion,
este es sometido a un separador flash que produce una corriente de gaseosa (15) y una
liquida (15D).

La corriente gaseosa (15), ahora libre de agua; es calentada mediante dos intercam-
biadores proceso-proceso, el primero (136-C) calienta el gas hasta una temperatura de
105°C y produce una caida de presion en la corriente de 0.49 bar (15B), el segundo
intercambiador es el que se describe en la seccién reformacién (104-C). Este calienta
la corriente hasta una temperatura de 291.1°C y produce caida de presion de 0.49 bar
(15C).

La ultima parte de la secciéon de purificacion es reducir la concentraciéon de CO,
a ppm, esto se debe a que los compuestos oxigenados (COy con venenos para el ca-
talizador en el convertidor de sintesis. Para ello, la corriente calentada por el segundo
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intercambiador se alimenta al metanador (106-D) el cual genera un efluente (17) con
cantidades minimas de COy y CO a menos de 10 ppm.

Con el objetivo de eliminar el agua formada por la reaccién de metanacion y dis-
minuir el trabajo de compresion en la seccion de sintesis. El efluente del metanador es
enfriado en dos intercambiadores de calor (114-C y 115-C) hasta una temperatura de
38°C (17B). La caida de presién que genera cada intercambidor de calor en la corriente
de proceso es de 0.25 bar. El primer intercambiador de calor enfria la corriente hasta
una temperatura de 198°C (17A), la carga térmica retirada es transferida a agua de
caldera (BFW-2) que se encuentra a una temperatura y presion de 126.6°C y 106.9 bar
respectivamente. Por otra parte, el fluido de enfriamiento que retira la carga térmica
en el segundo intercambiador, es agua que se encuentra a una temperatura de 32°C y
1 bar (CW15).

El agua condensada en la corriente enfriada es separada en un tanque flash (104-F'),
el cual produce un efluente gaseoso (18) y uno liquido (16).

3.1.3. Seccion de Sintesis.

A corriente de gas (18) sirve de alimentacion a la primera etapa del compresor de
L gas de sintesis (103-J/JT COM GAS SINT 1)% el cual eleva la presion del
gas a 50.01 bar (18A). Posteriormente, el 0.55% (18B) de la corriente es enviado a
la seccién de reformacion como la corriente reciclada al inicio del proceso (2). El resto,
(18B) es enfriado para disminuir el trabajo de compresion en la etapa siguiente. El
enfriamiento se lleva acabo en dos intercambiadores de calor (136-C y 170-C) hasta
una temperatura final de 39.24°C. La caida de presion que cada intercambiador produce
en la corriente es de 0.74 bar cada uno. El primer equipo es el intercambiador proceso-
proceso descrito anteriormente en la seccion de purificacién, mientras que el segundo
utiliza agua de enfriamiento para retirar la carga térmica necesaria para el enfriamiento.
Las propiedades del agua (CW3) son las mismas descritas anteriormente (32°C y 1
bar).

Como esta corriente contiene una relacion hidrégeno-nitrégeno por debajo de la ne-
cesaria, esta se mezcla con una nueva corriente proveniente de la seccién de recuperacion
de hidrogeno (37), esta se encuentra a una temperatura y presion de 47.6°C y 65.31
bar respectivamente. La mezcla resultante (18E) es sometida a un separador flash el
cual elimina aun mas el agua contenida en la corriente. Una vez fria y casi libre de agua,
la corriente (18E) se presuriza en una segunda etapa del compresor del gas de sintesis
(103-J/JT COM GAS SINT 2), el cual eleva la presion hasta 85.85 bar (18H).

Una vez comprimida, la corriente (18H) es sometida a un proceso de enfriamiento
para eliminar agua y reducir el trabajo en la siguiente etapa del compresor. Para ello,
la corriente es enfriada hasta una temperatura de 7.2°C en dos intercambiadores que
producen una caida de presion de 1.17 bar cada uno. El primer intercambiador enfria
la corriente a 40°C (18I) con agua de enfriamiento que encuentra a 32°C y 1 bar de
presién. El segundo enfria la corriente a 7.2°C (18J) con una corriente de amoniaco
puro que se encuentra a una temperatura se saturaciéon de -2.07°C (56A), este es el

4La eficiencia adiabética de todas maquinas, compresores y bombas es del 75 %.
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Figura 3.3: Diagrama de flujo de proceso simplificado de la seccién de sintesis del caso
de estudio.

primer intercambiador de calor que hace uso del sistema de refrigeracion.

Una vez fria, la corriente se introduce en un tanque flash (V-101) para separar
el agua pueda contener del gas de sintesis. Aproximadamente el 0.008% del efluente
gaseoso (18K) se considera como perdidas, el restante (19) es introducido a una tercera
etapa del compresor de sintesis (103-J/JT COM GAS SINT 3), el cual eleva la
presion a 190.3 bar (19A). La corriente de salida es la alimentacién para el circuito de
sintesis.

La alimentacién al loop de sintesis entra a un mezclador (MIX-107) junto con una
corriente de re-circulacion la cual tiene como composicion gas de sintesis y amoniaco
(24). La mezcla resultante (20) se enfria hasta 42.78°C (20A) con agua de enfria-
miento en un intercambiador de calor produce una caida de presiéon en la corriente de
0.58 bar. La corriente proveniente de este intercambiador entra al sistema de conden-
sacion y separaciéon de amoniaco, el cual utiliza los diferentes niveles de refrigeracion
proporcionados por el sistema de refrigeracion. Las propiedades y corrientes de proceso
se visualizan en la figura 3.4.

Como se observa el 63.90 % (20C) de corriente es enfriada nuevamente hasta -15.4°C
(20F) en un tren de enfriadores cuya principal funcién es la de condensar el amoniaco
producido por el convertidor para luego separarlo. Para ello el tren utiliza amoniaco
como medio de refrigeracién que se encuentra a diferentes temperaturas de saturacion,
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Figura 3.4: Sistema de condensacién y separaciéon de amoniaco.

el primero (140-C) utiliza amoniaco a 17.81°C (55), el segundo (117-C) amoniaco
a -2.03°C (56F) y el tercero (118-C) amoniaco a -15.4°C (57E). El 36.10% de la
corriente restante (20B) se enfria en un intercambiador de calor proceso-proceso (120-
C). El efluente de este intercambiador (20G) se mezcla (MIX-108) con el efluente
del tercer intercambiador del tren de condensacion (20F) y el producto del mezclado
(20H) se enfria nuevamente hasta una temperatura de -22°C, temperatura a la cual
ocurre la separacién de amoniaco en un tanque flash (106-F). El intercambiador de
calor (119-C) utiliza amoniaco saturado a -33°C.

El corriente gaseosa producida (21) por el separador es utilizada como medio de
enfriamiento en el intercambiador de calor proceso-proceso antes descrito, la cual al-
canza un temperatura de (21A) 15.22°C. La corriente liquida es enviada a otro tanque
se separacion (V-103).

La corriente calentada (21A) se alimenta a la cuarta etapa del compresor de gas
de sintesis (103-J/JT COM GAS SINT 4), el cual eleva la presion hasta 164.1
bar (21A). Posterormente la corriente es calientada en un segundo intercambiador de
calor proceso-proceso (121-C) hasta 145.6°C (21C). La corriente sufre una caida de
presion de 0.60 bar. Una vez calentada la corriente se se alimenta al convertidor de
gas sintesis (122-C), el cual presenta una conversién del 30.4 %. Como la reaccién es
exotérmica, los efluentes del reactor (23) tienen una temperatura suficientemente alta
para sobrecalentar agua de caldera, el proceso se lleva a cabo en dos intercambiadores de
calor. El primero (123-C1) enfria el efluente hasta una temperatura de 266.1°C (23A)
y el segundo enfria la corriente hasta 163.3°C (23B). Posteriormente la corriente es
utilizada para prescalentar la la alimentacion al reactor en el intercambiador proceso-
proceso (121-C) antes descrito. La caida de presién generada en cada intercambiador
de calor es de 0.60 bar.

Una vez enfriados los efluentes del convertidor (23C), aproximadamente el 97.84 %
(24) es utilizado como la corriente que recicla y se combina con la corriente de alimenta-
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cion pura (19A). El porcentaje restante (23D) se conoce como la purga del circuito de
sintesis, y es una que corriente lleva cantidades particularmente grandes de hidrégeno,
nitrégeno, gas metano y argéon, ademas de una cantidad importante de amoniaco. Para
recuperar el amoniaco de la corriente de purga la corriente es procesada de la siguiente
manera.

La corriente se enfria en un intercambiador de calor proceso-proceso (139-C) hasta
39.31°C (23E), el equipo produce una caida de presién de 0.24 bar. El siguiente en-
friamiento se realiza en un equipo (125-C) que utiliza amoniaco puro que se encuentra
a una temperatura de saturacion de -30.92°C (58A), el cual permite a la corriente en-
friarse hasta -11°C (23F) produciendo en ella una caida de presién de 0.2413 bares. El
enfriamiento ocasiona la condensacion del amoniaco contenido en la corriente que tiene
que ser recuperado como producto principal, para ello; la corriente (23F) se alimenta a
un separador flash, el cual produce una corriente gaseosa (23G) y una corriente liquida
(27).

La corriente gaseosa (23G), que tiene como composicién principal hidrégeno, nitré-
geno, metano, argén y unas cuantas trazas de amoniaco, pasa por una valvula (VLV-
111) que produce una caida de presién de 18.07 bar (23GI). Posteriormente la corriente
es calentada en un intercambiador proceso-proceso (primer intercambiador del tren de
enfriamiento de purga) hasta 40.61°C. El intercambiador de calor produce una caida
de presion de 0.24 bar. Esta ultima corriente es enviada a una seccion recuperadora de
hidrogeno que no se tratard en este caso de estudio.

La corriente liquida del separador de purga (27) es enviada al separador donde se
ingreso la corriente de amoniaco (22) del sistema de condensacion y separacion. Este
ultimo separador produce nuevamente una corriente gaseosa (29) que es enviada a la
seccién recuperadora de gases y la corriente liquida (28) es la alimentacion del sistema
de refrigeracion de toda la planta.

3.1.4. Seccion de refrigeracion.

A seccién de refrigeracion consta de 4 niveles de necesarios para proporcionar amo-
L niaco suficientemente frié como refrigerante para la seccion de sintesis. Esta seccion
de refrigeracién comienza con la division de la corriente liquida (28) proveniente del
ultimo separador flash de la seccion de sintesis en las siguientes proporciones.

» E118.56 % (28A-I) de la corriente liquida (28) se expande en una valvula (VLV-
110) que genera una caida de presién de 15.44 bar, para posteriormente ser mez-
clada con otras corrientes de proceso.

» El81.44% (28B-I) de la corriente es despresurizado en una valvula (VLV-109)
que produce una caida de presiéon de 16.24 bar (28B).

La corriente con mayor flujo molar es alimentada a un separador flash (V-105) junto
con una corriente de re-circulacion de 59.46 kmol/h de amoniaco puro (58D). Esta se
encuentra a 21.84°C y una presion de 1.12 bar. La carga térmica del intercambiador
119-C produce una corriente gaseosa en el separador (50) que sirve de alimentacion al
primer paso del compresor de refrigeracion (105-J/JT-1), el cual entrega la corriente
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a una presion de 1.90 bar (50A). Posteriormente la corriente es mezclada (MIX-109)
con 1220 kmol/h de vapor saturado de amoniaco (51) que se encuentra -19.46°C. La
mezcla resultante (51A) es nuevamente comprimida en un segundo paso del compresor
de refrigeraciéon (105-J/JT-2) hasta 4.16 bar (51B).

Para disminuir el trabajo de compresion en la tercera etapa del compresor, el efluente
del segundo paso se enfria hasta 35.89°C (51C) en un intercambiador de calor (167-
C) que usa agua de enfriamiento a 32°C y 1 bar de presion. El equipo produce una
caida de presion de 0.23 bar en la corriente de amoniaco. La corriente enfriada (51C)
es nuevamente mezclada (MIX-102) con 2000 kmol/h de vapor saturado de amoniaco
(52)que se encuentra a una temperatura de 2.02°C.
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Figura 3.5: Diagrama de flujo simplificado de la seccién de refrigeracién.

El producto resultante (52A) de la mezcla se comprime nuevamente en la tercera
etapa del compresor de refrigeracién (105-J/JT-3) hasta 8.2 bar (52B). Nuevamente
la corriente resultante es enfriada hasta 35°C (52C) en un intercambiador de calor
(128-C) que utiliza agua a 32°Cy 1 bar. La caida de presién en la corriente se considera
despreciable.

Posteriormente la corriente enfriada es mezclada (MIX-111) con 1568 kmol/h de
vapor de amoniaco saturado (53) que se encuentra a 18.56°C. El gas producto de
la mezcla (53A) es nuevamente comprimido en una cuarta etapa del compresor de
refrigeracion (105-J/J7T-4) hasta 17.36 bar (54). El efluente de este cuarto paso se
enfria hasta 38.89°C (54A) en un intercambiador de calor (127-C) que utiliza agua
de enfriamiento. La caida de presion en la corriente enfriada es de es de 0.95 bar.
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Una vez enfriada, la corriente pasa a un separador flash (109-F') el cual produce una
corriente gaseosa (54B) y una corriente liquida (54C). La corriente gaseosa es enfriada
a-8°C (54D) en un intercambiador (126-C) que produce una caida de presién de 0.01
bares. Una vez fria (54D), la corriente se alimenta nuevamente a un separador (V-102)
donde se elimina una cantidad importante de gases inertes (30) que pudieran existir en
la alimentacién al sistema de refrigeracion.

La corriente liquida (54E) de este separador se mezcla (MIX-112) con la corriente
liquida (54C) del separador anterior. La corriente resultante del mezclado (55-I) pasa
a través de una valvula (VLV-108) que reduce la presion a 8.2 bar (55). Esta corriente
ingresa a un separador, el cual produce la ultima corriente gaseosa de amoniaco (53)
que ingresa a la cuarta etapa del compresor. Este separador adsorbe la carga térmica
generada por el intercambiador 140-C en la seccion de sintesis.

La corriente liquida (56) pasa a un divisor (TEE-109), el cual da origen a tres
corrientes nuevas (56A-I), (56B), (56C) con 8.685%, 50.87 % y 40.45 % respectiva-
mente. La corriente con el 40.45% (56C) se destina directamente como una parte del
producto final. Mientras que la corriente con el 50.87 % pasa directamente a través de
una valvula (VLV-102) que reduce la presion a 3.93 bar (56E). La corriente restante
(56A-I) pasa por una valvula (VLV-104) que reduce la presion a 3.93 bar (56A), la
corriente generada enfria la corriente de proceso (18I) en el intercambiador de calor
129-C. La corriente de salida del intercambiador se mezcla (MIX-113) nuevamente
con la corriente descomprimida con el 50.87% (56E).

La corriente resultante del mezclado (56F) se alimenta a un separador (141-F)
que produce la cantidad de amoniaco gaseoso (52) que se ingresa a la tercera etapa del
compresor, esta cantidad de amoniaco esta siendo generada por la carga térmica del
intercambiador 117-C. Por otra parte el efluente liquido es separado en dos corrientes
(57A-1y 57B) con un 67.88% y 32.12 % del material de la corriente respectivamente.
La corriente con el 32.12 % pasa directamente a una valvula (VLV-103) que reduce la
presiéon a 1.92 bar (57D), mientras que el resto pasa a través de una valvula (VLV-
105) que reduce la presion a 1.92 bar (57A). El producto de esta valvula es utilizado
como fluido de enfriamiento en el intercambiador (126-C).

La corriente resultante del intercambio de calor (57C) se mezcla (MIX-114) nue-
vamente con las corrientes descomprimidas (57D) y (28A). Posteriormente el producto
del mezclado (57E) es alimentado a un separador flash que genera el amoniaco gaseoso
(51) que se ingresa a la segunda etapa del compresor. EL separador procesa la carga
térmica del intercambiador de calor (118-C).

El efluente liquido (58) es dividido en dos corrientes (58-I y 58 B-I). En condiciones
normales de operacién una de las corrientes (58B-I) permanece cerrada, mientras que
la corriente restante (58A-I) se expande en una valvula hasta una presién de 1.12 bar
para posteriormente ser utilizada como fluido de enfriamiento para la corriente (23E)
en el intercambiador de calor 125-C. La corriente calentada (58C) pasa a un mezclador
MIX-115) junto con la corriente (58B), el resultante del mezclado es la corriente (58 D)
que entra al mismo tiempo que la corriente (28B) en el primer separador del sistema
de refrigeracion.

La corriente liquida (32I) del separador flash (V-105), se alimenta a una bomba
con el fin de suministrar la presiéon a 8.20 bar. La corriente resultante es mezclada con
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la corriente (56C). La coriente final es el producto de la planta de amoniaco (32), el
cual contiene una pureza del 99.95 %.

3.1.5. Seccion de agua de caldera y generacion de vapor.

L circuito de vapor es alimentado por un flujo molar de 16660 kmol/h de agua
E (BFWO0B) que se encuentra a 68.61°C y 1.64 bar. La alimentacién es calentada
por una corriente de la seccién de reformacion en un intercambiador de calor (106-C)
que produce una caida de presién despreciable. La corriente caliente (BFW-0A) se
alimenta a un separador flash (101-U) junto con una corriente adicional (BEFW-0)
con flujo molar de 632.8 kmol/h que se encuentra a 293°C y 5.43 bar. La corriente
gaseosa funciona como el venteo del sistema de vapor (VENT).

VEN 114-C #4

(]

BFWO BEW-2 BFW-7 BFW-15
: A @ BFW-14 @
106-C P'S REF
BFW-1A PRIM
BFW BFW 0A ‘ 101-U MIX-117 BFW-12 i

0B

BFW-4 BFW-5 BFW-6 BFW-10
BFW-OB~ » ) ’ @ > 101-F
104-/IA REF REF
PRIM PRIM L
#1 #3 ;
BFW-1C
123-C 123-C1 s
BFW-3 BFW-8 B BRVVLE
BFW-13
Y BFW-11
VAP SAT 1 LIQ SAT 1 (
CALDERA AUX
VAP SAT 2

LIQ SAT 2
‘_Q—CD(WnA

A 101-CA/CB

MECTAE VAPSAT3 ,\ _ LIQSAT3
P<
102-C

VAP SAT 4 //'1/\‘ LIQ SAT 4
<«
103-C

Figura 3.6: Diagrama de flujo simplificado de la seccion de agua de caldera y generacion
de vapor.

La corriente liquida (BFW-0B) eleva su presién mediante una bomba que entrega
la corriente a 106.9 bar (BFW-1). Posteriormente la corriente es dividida en tres partes,
de las cuales; una es utilizada como agua de proceso en la seccién de reformaciéon (223
kmol/h) (BFW-1A) y la mayor parte (17040.43 kmol/h) (BFW-1D) es calentada
con una corriente de la secciéon de purificacion en un intercambiador de calor (112-C)
que produce una caida de presién despreciable (ver figura 3.6). El resto es considerado
un venteo.
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La corriente con el fluyjo mayor es nuevamente calentada mediante una serie de
intercambiadores de calor conectados al proceso principal y al tren de intercambiadores
del reformador primario, tal como lo muestra la figura 3.6. La caida de presion de los
intercambiadores se considera despreciable.

Una vez que el agua ha sido pre-calentada (BFW10) entra a un tanque separador
(101-F) junto con 16872.36 kmol/h de vapor® (BFW13), los cuales son generados
en diferentes partes del proceso y por el tren de intercambiadores de calor. El tanque
produce una corriente de vapor que se sobre-calienta hasta 476.1°C y a una presién de
104 bar. Esta operacion es llevada acabo mediante dos equipos que estan conectados
directamente al tren del intercambiadores de calor, los cuales producen una caida de
presion despreciable.

El vapor sobrecalentado es el necesario para mover todos los dispositivos mecanicos
como compresores, turbinas de generacion de energia eléctrica, ademas del necesario
destinado como vapor de proceso.

3.1.6. Tren de intercambiadores de calor del reformador pri-
mario.

L tren del reformador primario es la fuente principal de energia de toda la plan-

ta, ya que mediante el se proporciona el calor necesario para las reacciones de

reformacién, generacion de vapor, calentamiento de corrientes de proceso, etc. El tren

puede visualizarse en la figura 3.7, el cual indica la forma en la que se distribuyen los
intercambiadores de calor dentro de este.

INTERCAMBIADOR DE CALOR

N
REF PRIM 101B ! REFPRIM REF PRIM REF PRIM
#7 #6 #5

[
T e ST Ty e R
'

comB A : ;
0E. e || - . REF PRIM REFPRIM  REF PRIM REF PRIM :
> 6 L) COM 101B ' #4 #3 #2 #1 !
REF PRIM  PRECAL CALDERA ! @-—)@—»@—»@—» :
#2 i GC 101B GC GC GC e !
fone AXUIR GC #5 + GC AUX 1018 101B 1018 1018 !
( ' AUX RAD #4 #3 #2 #1
' RAD

T TSRS

:

'

Figura 3.7: Diagrama de flujo simplificado del tren de intercambiadores de calor.

El tren se encuentra compuesto por 7 unidades conectadas a diferentes partes del
proceso, el quemador inicial del reformador primario y la caldera auxiliar que se encarga

5El vapor se genera a una presién de saturacién de 315°C.
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de generar el vapor adicional para la planta en caso de que se necesite. Actualmente la
planta se encuentra utilizando la caldera auxiliar.

3.1.7. Seccion del agua de enfriamiento.

L agua de enfriamiento se encuentra a una temperatura de inicial de 32°C y 1 bar

de presion. El sistema esta conectado para suministrar el fluido de enfriamiento

a diferentes partes del proceso y principalmente a corrientes dentro del compresor de

refrigeracion. La distribuciéon de los intercambiadores de calor en la seccién del agua de
enfriamiento puede ser vista en la figura 3.8.
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Figura 3.8: Diagrama de flujo simplificado de la secciéon de agua de enfriamiento.

3.2. Simulacion del caso de Estudio.

L uso de la exergia como herramienta de andlisis de procesos, requiere conocer las
E propiedades termodinamicas de todas y cada una de las corrientes que se involu-
cran en el proceso, principalmente entalpia y entropia. Estas propiedades pueden ser
calculadas facilmente por el analista mediante alguna hoja de calculo en la cual se in-
volucren conocimientos de termodinamica, balances de materia y energia, ademés de
algunas herramientas matematicas como procesos iterativos que ayuden a calcular las
variables desconocidas. Si bien, las hojas de calculo representan una gran ayuda al
momento del realizar memorias de calculo, estas presentan una alta complejidad vol-
viéndose tediosas y dificultosas cuando el proceso estudiado contiene una gran cantidad
de equipos y corrientes. Es por ello, que el proceso a estudiar se simula en el software
comercial Aspen Hysys®, el cual confiere una gran facilidad para modelar, disefiar y
simular procesos quimicos con una confiabilidad de resultados bastante alta.

SVariante del simulador de procesos Aspen plus desarrollado por la empresa Aspen Tech.co
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Otra caracteristica del software que nos es de gran utilidad es la interfaz grafica que
ofrece al usuario, caracteristica que brinda la oportunidad de realizar modificaciones en
el proceso de una manera muy sencilla y rdpida’.

3.2.1. Aspen Hysys y la termodinamica. Elecciéon del paquete
termodinamico y ecuaciéon de estado.

CUalquier simulacién de un proceso quimico requiere disponer del valor de la pro-
piedades termodindmicas, fisicas y de transporte de la mezclas de compuestos
que forman las corrientes del proceso. Para calcular las propiedades de cada una de
las corrientes involucradas, es necesaria la eleccion de un paquete termodindmico que
prediga dichas propiedades de manera precisa. Para petroleo, gas y aplicaciones petro-
quimicas la ecuacién de estado® de Peng Robinson® es generalmente recomendada
por soportar un amplio rango de condiciones de operacién y una gran variedad de com-
ponentes en un sistema, ademas; de que genera directamente todas las propiedades de
equilibrio [22].

Para la simulacién del proceso principal de produccion de amoniaco se utilizard la
ecuacion de estado de Peng-Robinson, mientras que para la secciéon de vapor y
agua de enfriamiento se utilizara el paquete NBS steam '°.

3.2.2. Definicion del estado de un sistema. La regla de las fases.

Para que el estado de una sustancia pura homogénea se halle definido, al menos
dos funciones de estado deben hallarse fijas en valores definidos, sin embargo; para
sistemas mas complejos este nimero no necesariamente debe reducirse a dos. Es por
lo anterior que para definir un sistema complejo J.Willard Gibbs en 1970 establecio
una regla general que permite determinar el nimero de variables independientes que
deben fijarse en forma arbitraria para establecer el estado intensivo de un sistema. Este

7A pesar de que el software es muy avanzado, debe tenerse mucho cuidado de cémo se realizan las
modificaciones puesto que el software puede llegar a divergir en sus soluciones.

8Una ecuacién de estado se define como una ecuacién constitutiva que describe el estado de agrega-
cién de la materia mediante una relacién matemaética entre la temperatura, presiéon, volumen, densidad,
energia interna y posiblemente otras funciones de estado asociadas con la materia.

9Desarrollada en Canadé en la década del 70 por Ding-Yu Peng y Donald Baker Robinson, la cual
se diseno para satisfacer las siguientes metas:

= Los pardmetros se expresan en términos de propiedades criticas y el factor acéntrico.

= FEl modelo debe proveer una exactitud razonable cerca del punto critico, particularmente para
los célculos del factor de compresibilidad y densidad de liquidos.

s Las reglas de mezclado no deben emplear mas que los pardmetros de interaccién binaria, los
cuales deben ser independientes de la temperatura, la presién y la composicion.

= La ecuacién debe ser aplicable a todos los célculos de propiedades de fluidos en procesos de gas

natural.

IONBS acrénimo de National Building Specification. El paquete contiene rutinas para calcular di-
versas propiedades fisicas del agua, en relacién con la temperatura, presién y densidad.
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numero se denomina grados de Libertad F y esta dado por la famosa regla de la Fases
(ecuacién 3.1).

F=2—-7+N (3.1)

Donde 7 es el numero de fases e indica el numero de regiones homogéneas de un
sistema, por ejemplo: si existe un sistema de dos componentes en equilibrio L-V, el
numero de fases es 2; una fase gaseosa y otra fase liquida. Por otra parte, N es el
numero de especies quimicas o entidades quimicas que componen cada fase del sistema,
por ejemplo; en la misma mezcla en equilibrio anterior el numero de componentes es 2
en cada fase. Por lo tanto, si aplicamos la regla obtenemos:

F=2-74+N=2-2+4+2=2 (3.2)

Por lo tanto son necesarias 2 variables independientes para que el sistema se en-
cuentre definido. Como el equilibrio liquido-vapor se encuentra solo a una solo presion
y temperatura definidas, solo es necesaria saber el valor de una variable y la otra que-
da definida automaticamente. En cuanto al numero de componentes, como el sistema
contiene dos componentes; solo es necesario saber algunas de ellas.

Para determinar el estado de una corriente de proceso en el simulador, generalmente
la presién, la temperatura y (n-1) componentes son necesarios.

3.2.3. Puntos de interés en la creacion de la simulacion.

A creacion de la simulacion del proceso de produccion de amoniaco no se describe a

detalle en esta seccion, puesto que consiste mas de aspectos de manejo del simulador

que pueden ser encontrados en manuales escritos o electrénicos. El interés de esta seccion

es enfocar al lector en cémo se resolvieron problemas particulares de la simulacién, que
pudieran generar problemas de convergencia en modificaciones posteriores.

Lo mas importante en la creacion de la simulacion es establecer que todas las pro-
piedades de las corrientes de servicios auxiliares como agua de enfriamiento, vapor y
amoniaco en la seccién de refrigeracion, son calculadas por los equipos de proceso que
componen las secciones de reformacion, purificacion y sintesis. Esto ayudara a evaluar
mas objetivamente el impacto de las medidas de ahorro de energia que posteriormente
se implementaran.

Simulacién de re-circulaciones. En general, los circuitos!! existentes en cada una
de las secciones de la planta fueron procesados como se explica a continuacién.

Las n corrientes que pudieran ser la alimentacion al proceso o equipos son definidas.
Para la corriente de alimentacién que es re-circulada se suponen valores y se procesa
el circuito. Una vez que el circuito es solucionado se comparan los valores finales (cal-
culados) con los valores iniciales (supuestos), si los valores cumplen con el criterio de
convergencia establecido por el usuario; el circito queda solucionado, pero si ocurre lo

1Un circuito en esencia se refiere a un ciclo que es generado por el retorno de una corriente final
que se recicla y convierte en una corriente de alimentaciéon en una etapa previa del proceso.
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Corrientes de Alimentacién Corrientes de Salida  Definir las propiedades Suponer las propiedades Calcular
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Figura 3.9: Proceso de cédlculo de re-circulaciones para la simulacion del caso de estudio.

contrario los valores finales se convierten en los valores iniciales. Este proceso se repite
hasta que se cumpla con el criterio de convergencia.

El proceso descrito anteriormente se resume en la herramienta “recycle”. Esta se
encargara de comparar las propiedades finales e iniciales de la corriente de recircula-
ciéon y en base a los criterios de convergencia establecidos por el usuario y decidira si
continuar o parar los cdlculos del reciclo (Ver figura 3.9).

Quemador FH-103B La simulacion del quemador de fuero directo en la seccion de
reformacion que precalienta el gas natural puede verse bosquejado en la figura 3.10.

Fijar T,Py m de T FiarTde | =
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—— T ‘ ‘ do 2C de GC 1038
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i N No
. GC103B  |,e ]
3 t T deGC 1038 calculada
; . = . Z
’ ) T de GC 103 Fija.
COMB 103-B IRE 103-B Fine€—Si €«———

Figura 3.10: Proceso de célculo del quemador FH-103B.

Como no se contaba con informacién suficiente, se separé el intercambio de calor que
se realiza en la zona de conveccién del quemador y se supuso una temperatura de salida
de los gases de combustiéon (GC 103B RAD) en la zona de radiacién del quemador de
700°C. Posteriormente, se supone una temperatura inicial de los gases a calentar (2C)
en la zona de radiacién. Una vez definida la temperatura de la corriente (2C), se calcula
el flujo de molar de combustible, el aire y su vez la masa de los gases de combustion que
estos generan. Obtenidos los gases de combustion, se calcula su temperatura después de
realizar el primer intercambio de calor (GC 103B). El criterio de convergencia es que la
temperatura final de los gases de combustion sea de 300°C. Si el criterio no se cumple
se supone otra temperatura en la corriente 2C y se repite el proceso.

El proceso anterior de calculo es realizado de manera automética por la herramienta
de simulacion “adjust”, la cual se encarga ajustar la temperatura de la corriente 2C
para cumplir con el criterio de la temperatura en GC 103-B de 300°C.
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Quemador del reformador primario. El quemador del tren se encuentra alimenta-
do por gas natural, el cual simulado puede verse bosquejado en la figura 3.11 izquierda.
Como se conoce la cantidad de gas natural que se procesa, la cantidad de oxigeno que se
consume se calcula de manera sencilla con el porcentaje de aire en exceso. Sin embargo
es necesario que el calculo se realice de manera automatica si es que la cantidad de gas
natural cambia. Para ello, se define en la corriente GC-101B la fraccién mol del oxigeno
de 0.0254, fracciéon que se mantiene constante independientemente de la cantidad de
gas que se procese, ya que es obtenida estequiometricamente después de la reaccion de
combustion. De esta manera esta variable es la definida por el usuario como parametro
de convergencia. El proceso de calculo puede verse en la figura 3.11 derecha. En la
simulacion este proceso esta realizado por la herramienta “adjust”.

---------- Fijar composicién molar Su ; Con el combustible
' ' poner flujo Con Ty P definidas calcular
' + |del oxigeno en GC 101B! i definido, calcular reaccion——3»
5 ' 0.0254) de AIRE 101-B de combustién. m de COM 103B y AIRE 103B
Y GC101B ¢

: Calcular T

‘ Suponer otro flujo de GC 1038

A0 ' de AIRE 101-B
y BN 3 T y
' Fraccion 02 calculada
T H No <€&— =

Fracccion de 02 Fija.

Fin€e— S| «—

COMB 101-B PRECAL AIRE 101-B

Figura 3.11: Proceso de calculo de aire en el quemador del tren de reformacion.

Caldera Auxiliar. El cédlculo de la caldera auxiliar se realiza de manera similar
al quemador del reformador primario, la diferencia radica en que no se conocen las
cantidades de gas natural y aire alimentados. De igual manera cantidad de aire se calcula
con el porcentaje de aire en exceso el cual estequiometricamente da una fracciéon mol
de 0.0254 de oxigeno después de llevada a cabo la reacciéon combustion. La cantidad de
combustible se realiza tomando como criterio de convergencia la temperatura de salida
de los gases de combustion GC AUX RAD a 650°C después de haber transferido calor
en el generador de vapor auxiliar. El bosquejo de la simulacién puede verse en la figura
3.11 derecha, el cual indica la solucion simultanea de los “adjust”.
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Figura 3.12: Simulacién de la caldera Auxiliar.
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3.2.4. Resultados de Simulacion.

Os resultados principales de la simulacion son los calculos de las propiedades entalpia
L v entropia de las corrientes que componen el proceso, a deméas del flujo molar y
composicion. Por otra parte, para el andalisis termodinamico la exergia de las corrientes
es necesaria, la cual no es calculada por la simulaciéon. Por ello, el calculo de esta
propiedad se describe a continuacion.

3.2.4.1. Calculo de propiedades termodinamicas de corrientes de proceso.

El simulador calcula la entalpia total de una mezcla de gases con base en la
ecuacion 3.3.

n—1 T
h—XH&AWﬂJMﬂPD+Am%lMﬂP%_%C%dT (3.3)

Donde y; es la fracién molar del componente ¢ en la mezcla, Ah‘}i es la entalpia
de formacién del componente ¢ en condiciones estandar'?, hy(T, P) es el cambio en la
entalpia del componente 7 desde el estado estandar hasta las condiciones de temperatura
y presion de la mezcla en condiciones de gas ideal y Ah,.s es la correccién que calcula
la ecuacién de estado para llevar las propiedades del gas ideal al gas real.

Por otra parte, la entropia total de una mezcla de gases se calcula con la ecuacién
3.4.

= le T O
s=Y <yis?(T, Py) — Rln yP ) + Aspes $UT, Py) = / TpdT (3.4)

i=1 0 To

Donde sY(T, Py) es la entropia del componente i a la temperatura de la mezcla y
presion estandar en condiciones de gas ideal, R es la constante universal de los gases,
P,, es la presién de la mezcla, Py es la presion estandar y As,., es la correccién que
calcula la ecuacion de estado para llevar las propiedades del gas ideal al gas real.

Una vez que tenemos calculadas la entalpia y entropia total de cada una de las co-
rrientes, la exergia de flujo o exergia de corriente puede calcularse con la expresion
3.5.

B, =1 (h—Tps) (3.5)

Donde m es el flujo molar de la corriente.

La ecuacién 3.5 considera despreciables los efectos de la energia cinética y potencial.
Para utilizarla es necesario definir las condiciones del ambiente estable de referencia
6 también denominado estado muerto (P, y Tp), para ello utilizamos 1 bar y 20°C
respectivamente.

Los resultados de la simulacién y cdlculos pueden visualizarse en las tablas 3.3 , 3.4,
35,36y37.

1295°C y 1 bar.
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Tabla 3.3: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso Parte 1.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia
Kmol/hr °C Bar MW MW/K MW
COMB 101B 762.70 25.00 50.06 -16.26 0.0324 -25.75
AIRE 101B 9488.04 32.00 1.01 -22.42 0.4075 -141.89
GC 101B 10301.57 1802.30 1.01 -36.95 0.6590 -230.13
COMB 101B PRECAL 762.70 200.00 49.06 -14.52 0.0370 -25.36
1 1504.10 20.94 41.51 -32.07 0.0644 -50.95
2 40.08 121.83 50.01 0.02 0.0012 -0.34
2A 40.08 121.77 41.51 0.02 0.0013 -0.35
2B 1544.18 22.27 41.51 -32.05 0.0660 -51.41
2C 1544.18 131.09 40.20 -29.97 0.0721 -51.12
GC 10B-B RAD 543.76 700.00 1.01 -7.78 0.0302 -16.64
GC 103-B 543.76 300.06 1.01 -9.86 0.0275 -17.92
3 1544.18 375.00 40.20 -24.45 0.0827 -48.69
AIRE 103B 504.48 32.00 1.01 -1.19 0.0217 -7.54
COMB 103B 40.82 25.00 50.06 -0.87 0.0017 -1.38
4 5395.30 380.50 41.38 -345.61 0.2531 -419.80
4A 6939.48 373.80 40.20 -370.05 0.3444 -471.02
5 6939.48 490.00 35.30 -359.76 0.3611 -465.61
6 9091.10 800.00 33.43 -272.37 0.4529 -405.16
71 2614.80 213.33 34.06 -12.04 0.1028 -42.19
7 2614.80 489.00 33.44 -5.63 0.1134 -38.86
TA 11705.90 739.91 33.43 -278.00 0.5793 -447.82
8 12383.62 993.20 32.75 -278.00 0.6242 -461.00
8A 12383.62 398.89 32.27 -351.69 0.5465 -511.91
8B 12383.62 355.00 31.79 -356.83 0.5390 -514.85
9 12383.62 428.53 31.31 -356.83 0.5441 -516.32
9A 12383.62 325.00 30.96 -369.13 0.5254 -523.16
9B 12383.62 227.20 30.69 -380.58 0.5048 -528.56
BFW-1A 223.05 115.81 106.93 -17.28 0.0046 -18.63
10 12606.67 204.76 30.69 -397.86 0.5100 -547.37
11 12606.67 223.69 30.20 -397.86 0.5117 -547.87
GC 101B RAD 10301.57 1040.43 1.01 -124.33 0.6068 -302.21
GC 101B No 7 10301.57 944.53 1.01 -134.63 0.5986 -310.11
GC 101B No 6 10301.57 884.05 1.01 -141.04 0.5932 -314.95
BFW-0 632.80 293.00 5.43 -40.77 0.0234 -47.64
BFW-0A 16656.97 91.60 1.64 -1295.35 0.1009  -1324.94
VENT 19.85 114.10 1.64 -1.31 0.0007 -1.52
BFW-0B 17269.92 114.10 1.64 -1334.81 0.1265  -1371.89
BFW-1 17269.92 115.81 106.93  -1333.53 0.1273  -1370.85
BFW-1B 17046.87 115.81 106.93  -1316.31 0.1257  -1353.15
92 497.91 125.66 32.36 -38.49 0.0106 -41.59
11A 13104.58 176.77 30.20 -436.34 0.5232 -589.70
11B 13104.58 171.00 30.20 -440.24 0.5144 -591.04
BFW-1C 6.44 115.81 106.93 -0.50 0.0000 -0.51
BFW-1D 17040.44 115.81 106.93  -1315.81 0.1256  -1352.64
BFW-1E 17040.44 126.63 106.93  -1311.91 0.1355  -1351.64
BFW-2 1893.19 126.63 106.93  -145.75 0.0151 -150.17
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Tabla 3.4: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso Parte 2.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia
Kmol/hr °C Bar MW MW /K MwW
BFW-3 10456.42 126.63 106.93 -805.02 0.0832 -829.40
BFW-4 4690.82 126.63 106.93 -361.14 0.0373 -372.07
BFW-5 4690.82 235.60 106.93 -349.91 0.0621 -368.11
BFW-6 4690.82 315.60 106.93 -340.13 0.0799 -363.55
11C 13104.58 156.00 30.20 -456.84 0.4765 -596.51
12 13104.58 125.60 28.43 -475.96 0.4319 -602.56
93 3113.29 125.60 28.43 -240.66 0.0662 -260.07
13A 9991.29 125.60 28.43 -235.31 0.3656 -342.49
13 9991.29 101.00 28.24 -243.34 0.3450 -344.49
14 9463.34 101.00 28.24 -202.24 0.3346 -300.32
94 527.95 101.00 28.24 -41.10 0.0105 -44.18
93A 2615.16 125.60 28.43 -202.15 0.0556 -218.46
92-B 498.13 125.60 28.43 -38.51 0.0106 -41.61
92-1 498.13 125.66 32.36 -38.50 0.0106 -41.61
93B 2615.16 125.60 28.24 -202.15 0.0556 -218.46
95 3143.11 121.50 28.24 -243.26 0.0661 -262.64
15A 7688.30 77.00 27.95 -19.62 0.2396 -89.85
16 1775.03 43.00 1.45 -186.99 0.0853 -212.00
15 7528.73 77.00 27.95 -7.12 0.2366 -76.49
15D 159.58 77.00 27.95 -12.50 0.0029 -13.36
15B 7528.73 105.56 27.46 -5.37 0.2417 -76.24
15C 7528.73 291.14 26.97 6.07 0.2666 -72.09
17 7482.77 312.47 26.97 6.07 0.2682 -72.54
17 LIQ 0.00 312.47 26.97 0.00 0.0000 0.00
17-A 7482.77 198.00 26.72 -1.00 0.2549 -75.72
17-B 7482.77 38.00 26.48 -12.36 0.2250 -78.33
18 7348.02 38.00 26.48 -1.69 0.2229 -67.03
96 134.75 38.00 26.48 -10.67 0.0021 -11.30
18A 7348.02 121.83 50.01 3.28 0.2261 -63.00
18B 7307.93 121.83 50.01 3.27 0.2249 -62.66
21 40.09 121.83 50.01 0.02 0.0012 -0.34
18C 7307.93 92.49 49.28 1.52 0.2205 -63.13
18D 7307.93 39.24 48.54 -1.74 0.2112 -63.64
37 326.30 47.60 65.31 0.03 0.0086 -2.50
18E 7634.23 39.44 48.54 -1.70 0.2201 -66.23
18F 7627.79 39.44 48.54 -1.19 0.2200 -65.69
18G 6.44 39.44 48.54 -0.51 0.0001 -0.54
18H 7627.79 114.44 85.85 3.45 0.2231 -61.94
181 7627.79 40.00 84.68 -1.27 0.2098 -62.77
18J 7627.79 7.22 83.51 -3.44 0.2027 -62.87
18K 7614.62 7.22 83.51 -2.39 0.2025 -61.76
18L 13.17 7.22 83.51 -1.05 0.0002 -1.10
PERDIDAS 60.92 7.22 83.51 -0.02 0.0016 -0.49
19 7553.71 7.22 83.51 -2.37 0.2009 -61.27
19A 7553.71 108.89 190.34 3.98 0.2052 -56.18
24 19800.67 43.66 156.09 -79.76 0.5967 -254.70
20 27354.37 51.62 156.09 -75.78 0.8106 -313.40
20A 27354.37 42.78 155.51 -78.05 0.8037 -313.66
20B 9874.93 42.78 155.51 -28.18 0.2901 -113.23
20C 17479.45 42.78 155.51 -49.88 0.5136 -200.43
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Tabla 3.5: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso Parte 3.

Corriente Flujo molar

Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia

Kmol/hr °C Bar MW MW /K MW
20D 17479.45 24.00 154.93 -56.41 0.4922 -200.71
20E 17479.45 1.00 154.36 -65.34 0.4612 -200.53
20F 17479.45 -15.40 153.78 -70.35 0.4425 -200.06
20G 9874.93 5.43 153.79 -36.04 0.2638 -113.36
20H 27354.37 -7.32 153.78 -106.40 0.7066 -313.53
201 27354.37 -22.00 153.16 -112.90 0.6816 -312.72
21 23806.16 -22.00 153.16 -44.22 0.6144 -224.35
22 3548.21 -22.00 153.16 -68.68 0.0672 -88.38
21A 23806.16 15.22 152.31 -36.36 0.6440 -225.15
21B 23806.16 23.55 164.10 -34.70 0.6454 -223.90
21C 23806.16 145.56 162.92 -9.56 0.7169 -219.71
23 20233.44 401.60 157.88 -9.56 0.7628 -233.17
23A 20233.44 266.11 157.29 -36.39 0.7186 -247.05
23B 20233.44 163.33 156.69 -56.34 0.6777 -255.02
23C 20233.44 43.66 156.09 -81.48 0.6098 -260.23
23D 437.04 43.66 156.09 -1.76 0.0132 -5.62
24A 19796.40 43.66 156.09 -79.72 0.5966 -254.61
23E 437.04 31.39 155.85 -1.93 0.0126 -5.63
23F 437.04 -11.00 155.61 -2.34 0.0112 -5.62
27 78.02 -11.00 155.61 -1.48 0.0016 -1.94
23G 359.02 -11.00 155.61 -0.85 0.0096 -3.68
29 43.52 -18.33 17.36 -0.26 0.0015 -0.71
28 3582.71 -18.33 17.36 -69.90 0.0689 -90.09
28A 665.03 -25.13 1.92 -12.97 0.0128 -16.74
28B 2917.69 -33.71 1.12 -56.93 0.0565 -73.49
50 1204.96 -31.38 1.12 -15.93 0.0545 -31.91
50A 1204.96 12.41 1.90 -15.43 0.0549 -31.54
51 1220.14 -19.46 1.92 -16.06 0.0540 -31.90
51A 2425.10 -3.61 1.90 -31.49 0.1091 -63.46
51B 2425.10 68.33 4.16 -29.80 0.1103 -62.14
51C 2425.10 35.89 3.93 -30.61 0.1081 -62.31
52 1999.81 -2.03 3.93 -26.07 0.0863 -51.37
52A 4424.91 18.79 3.93 -56.68 0.1946 -113.72
52B 442491 90.59 8.20 -53.61 0.1967 -111.28
52C 4424.91 35.00 8.20 -56.25 0.1889 -111.61
53 1568.00 18.56 8.20 -20.20 0.0659 -39.53
53A 5992.91 30.21 8.20 -76.45 0.2548 -151.15
54 5992.91 106.38 17.36 -72.19 0.2577 -147.74
54A 5992.91 38.89 16.41 -106.81 0.1496 -150.67
54B 424.78 38.89 16.41 -5.35 0.0175 -10.49
54C 5568.13 38.89 16.41 -101.46 0.1321 -140.18
54D 424.78 -8.00 16.41 -7.87 0.0092 -10.57
30 33.29 -8.00 16.41 -0.37 0.0013 -0.75
54E 391.49 -8.00 16.41 -7.50 0.0079 -9.82
55 5959.62 17.81 8.20 -108.95 0.1406 -150.17
531 1568.00 18.56 8.20 -20.17 0.0660 -39.53
56 4391.61 18.56 8.20 -82.25 0.0970 -110.67
56A 381.39 -2.07 3.93 -7.14 0.0085 -9.62
56B 2233.93 18.56 8.20 -41.84 0.0493 -56.30
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Tabla 3.6: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso Parte 4.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia

Kmol/hr °C Bar MW MW/K MW

56C 1776.30 18.56 8.20 -33.27 0.0392 -44.76

56D 381.39 -1.93 3.93 -4.97 0.0165 -9.80

56E 2233.93 -2.07 3.93 -41.84 0.0495 -56.35

56F 2615.32 -2.04 3.93 -46.81 0.0660 -66.14

521 2000.25 -2.03 3.93 -26.07 0.0863 -51.38

57 615.07 -2.03 3.93 -11.81 0.0126 -15.49

57B 197.59 -2.03 3.93 -3.79 0.0040 -4.98

5TA 417.48 -19.49 1.92 -8.01 0.0086 -10.52

57C 417.48 -19.34 1.92 -5.50 0.0185 -10.91

57D 197.59 -19.49 1.92 -3.79 0.0040 -4.98

57TE 1280.10 -19.74 1.92 -22.27 0.0354 -32.64

511 1220.64 -19.46 1.92 -16.06 0.0541 -31.91

58 59.46 -19.46 1.92 -1.18 0.0011 -1.52

58A 60.34 -30.92 1.12 -1.20 0.0011 -1.54

58B -0.88 -30.92 1.12 0.02 0.0000 0.02

58C 60.34 11.81 1.12 -0.79 0.0028 -1.62

58D 59.46 21.84 1.12 -0.78 0.0028 -1.60

501 1204.86 -31.38 1.12 -15.93 0.0545 -31.90

321 1772.29 -31.38 1.12 -35.26 0.0318 -44.59

32] 1772.29 -31.23 8.20 -35.25 0.0318 -44.58

32 3548.59 -5.70 8.20 -68.52 0.0714 -89.45
BFW-7 1893.19 289.80 106.93 -138.68 0.0298 -147.42
BFW-8 10456.42 214.37 106.93 -785.07 0.1282 -822.66
BFW-9 10456.42 315.42 106.93 -758.24 0.1780 -810.42
BFW10 17040.44 312.84 106.93  -1237.05 0.2877  -1321.40
BFW-12 16690.62 314.99 105.50  -1103.32 0.4661  -1239.94
BFW11-A 16881.24 314.99 105.50  -1224.34 0.2870  -1308.48
BFW11-B 340.94 314.99 105.50 -24.73 0.0058 -26.43

COMB AUX 104.14 25.00 50.06 -2.22 0.0044 -3.52
AIRE AUX 1295.68 32.00 1.01 -3.06 0.0557 -19.38
GC AUX 1406.76 1787.98 1.01 -5.28 0.0899 -31.63
GC AUX RAD 1406.76 650.00 1.01 -22.57 0.0778 -45.38
LIQ SAT 1 2691.32 314.99 105.50 -195.19 0.0458 -208.61
LIQ SAT 2 11474.39 314.99 105.50 -832.20 0.1951 -889.39
LIQ SAT 3 799.78 314.99 105.50 -58.01 0.0136 -61.99
LIQ SAT 4 1915.75 314.99 105.50 -138.94 0.0326 -148.49
VAP SAT 4 1915.75 314.99 105.50 -126.64 0.0535 -142.32
VAP SAT 3 799.78 314.99 105.50 -52.87 0.0223 -59.42
VAP SAT 2 11474.39 314.99 105.50 -758.50 0.3204 -852.43
VAP SAT 1 2691.32 314.99 105.50 -177.91 0.0752 -199.94
BFW-13 16881.24 314.99 105.50  -1115.92 0.4714  -1254.11
BFW13-A 16872.36 314.99 105.50 -1115.33 0.4711 -1253.45
BFW-14 16690.62 385.00 105.50 -1076.55 0.5094 -1225.87
BFW-11 17222.17 314.99 105.50  -1249.07 0.2928  -1334.91
BFW-15 16690.62 476.10 104.00  -1053.90 0.5422  -1212.83
GC 101B No 5 10301.57 665.66 1.01 -163.70 0.5715 -331.25
GC 101B No 5 + GC AUX RAD 11708.33 663.78 1.01 -186.27 0.6494 -376.63
GC 101B No 4 11708.33 426.75 1.01 -213.03 0.6165 -393.75
GC 101B No 3 11708.33 337.00 1.01 -222.82 0.6015 -399.15
GC 101B No 2 11708.33 320.83 1.01 -224.56 0.5986 -400.04
GC 101B No 1 11708.33 215.00 1.01 -235.79 0.5778 -405.17
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Tabla 3.7: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso Parte 5.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia
Kmol/hr °C Bar MW MW /K MW
BFW 0B 16656.97 68.61 1.64 -1303.39  0.0782  -1326.31
CW1 288595.59 32.00 1.01  -22901.40  4.4498  -24205.85
CW 2 23015.13 32.00 1.01 -1826.36 03549 -1930.38
CW2 OUT 23015.13 41.50 1.01 -1821.64  0.3701  -1930.13
CW3 10687.40 32.00 1.01 -848.09 0.1648 -896.40
CW3 OUT 10687.40 46.10 1.01 -844.84 0.1752 -896.20
CW4 7830.00 32.00 1.01 -621.35 0.1207 -656.74
CW4 OUT 7830.00 45.00 1.01 -619.15 0.1278 -656.61
CW 15 41433.70 32.00 1.01 -3287.96  0.6389  -3475.24
CW15 OUT 41433.70 44.70 1.01 -3276.59  0.6753  -3474.57
CW18 5336.42 32.00 1.01 -423.47 0.0823 -447.59
CW 18 OUT 5336.42 39.00 1.01 -422.66 0.0849 -447.55
CW 17 18790.59 32.00 1.01 -1491.12 0.2897  -1576.05
CW 17 OUT 18790.59 38.50 1.01 -1488.48 02983  -1575.92
CW 16 16230.86 32.00 1.01 -1287.99 02503 -1361.36
CW 16 OUT 16230.86 38.50 1.01 -1285.72 02576  -1361.25
CW 10 165271.49 32.00 1.01  -13115.06  2.5483  -13862.08
CW 10 OUT  165271.49 41.70 1.01  -13080.44  2.6599  -13860.20
CW 1 0UT 288595.59 41.93 1.01  -22839.53  4.6493  -24202.47
26 359.02 40.61 137.29 -0.68 0.0103 3.7
56A-1 381.39 18.56 8.20 -7.14 0.0084 -9.61
57A-1 417.48 -2.03 3.93 -8.01 0.0085 -10.51
58A-1 60.34 -19.46 1.92 -1.20 0.0011 -1.54
58B-1 -0.88 -19.46 1.92 0.02 0.0000 0.02
55-1 5959.62 36.01 16.41 -108.95 0.1401 -150.03
28B-1 2917.69 -18.33 17.36 -56.93 0.0561 -73.37
28A-1 665.03 -18.33 17.36 -12.97 0.0128 -16.72
BFW-A 1500.00 117.02 1.80 -115.84 0.0112 -119.13
BFW-A-OUT 1500.00 117.07 1.80 -99.25 0.0538 -115.01
BFW-B 2000.00 117.02 1.80 -154.46 0.0150 -158.85
BFW-B-OUT 2000.00 117.02 1.80 -135.33 0.0640 -154.09
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Figura 3.13: Balances de energia en sistemas (equipos) de proceso.

3.3. Analisis Termodinamico del Proceso.

N analisis termodindmico brinda la posibilidad de cuantificar la eficiencia de un
U proceso con base en la cantidad de energia que maneja y sus irreversibilidades
termodinamicas inherentes. Si bien, cuantificar la energia es de suma importancia; aun
mas debe serlo saber la calidad de la energia que se cuantifica, es decir; que cantidad
de energia es realmente 1til en el proceso y cuanta de esta no esta siendo aprovechada.

Cuando se analiza termodinamicamente un proceso es indispensable tener en con-
sideracion las diferencias en la calidad de la energia. Esta caracteristica depende del
modo en que se almacena, la cual puede ser ordenada o desordenadamente(aleatorio)
en mayor o menor grado. Dado que la entropia refleja el desorden de un sistema, es
de esperar que sirva también para determinar la medida en que se presenta una for-
ma de energia ordenada y por lo tanto evalte la cantidad de energia utilizable que se
puede obtener. Precisamente esto se logra por medio del campo de acciéon del Segundo
Principio de la Termodinamica.

EL objetivo principal del andlisis a realizar es detectar la contribuciéon de trabajo
perdido por cada equipo dentro de la planta. Esta herramienta nos ayudara a definir
las medidas de ahorro de energia que pueden considerarse para disminuirlo y por ende,
reducir las irreversibilidades del proceso. Lo anterior tiene como objetivo final evaluar el
impacto en la reduccion del consumo de energia de la planta por la implementacion de
medidas de ahorro; es decir, mejorar la eficiencia energética del proceso de produccion
de amoniaco.

3.3.1. Herramientas fundamentales de Analisis.

COnsidere la figura 3.13, la cual describe la interaccion entre, corrientes, energia me-
canica y térmica en un equipo de proceso. El analisis termodinamico por primera
ley (cominmente llamado balance entalpico) establece que la energia se conserva.
Para procesos a régimen estacionario la ecuacion 3.6 es utilizable.

Q+W =AH (3.6)
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Tamb(Sgen)Total

Figura 3.14: Panorama general de la energia en un proceso, trabajo equivalente, trabajo
perdido y trabajo equivalente minimo.

En ella, se tiene que tomar en cuenta la convencién de signos para el trabajo (W)
y calor (Q), que toma como positiva cuando el trabajo y el calor se suministran al
proceso. El término AH se refiere al cambio en la energfa total del sistema, el cual
puede ser calculado con la ecuaciéon 3.7.

2 2
AH= Y M(h—i—gz—l-g)— > M(h—kgz—i-v?) (3.7)
Salidas Entradas

Para analizar el consumo de energia en un proceso, el calor debe convertirse a una
misma base comparativa que el trabajo. Para ello, el calor que se suministra a un
proceso debe ser convertido a unidades de trabajo mecanico equivalente, el cual puede
ser calculado con la ecuacién 3.8, la cual establece que solo una parte de la energia en
forma térmica que entra a un sistema puede ser considerada como trabajo mecanico
util.

ﬂm> (3.8)

WQ Q <1 Tea:t

En ella, el término 1 — T,/ Te.: s la eficiencia de Carnot , en la cual T, es la tem-
peratura del medio que suministra el calor, llamada temperatura de la fuente térmica y
T.mp €s la temperatura ambiente. Si al término del lado izquierdo en la ecuacién 3.8 se
agrega el trabajo mecédnico proporcionado al sistema (W), se obtiene la energia total

proporcionada al sistema expresada como trabajo mecéanico equivalente (Ecuacion
3.9).

T
W%_W+QO—“M) (3.9)
Tecct

Como se sabe, los procesos reales se llevan a cabo en condiciones irreversibles las
cuales generan un consumo de energia mecanica para cubrirlas, energia que no es posible
recuperar y que por lo tanto se pierde. Este trabajo perdido es directamente calculado
por el teorema de Gouy Stodola, el cual puede ser calculado con la ecuacion 3.10

Wp - Tamb(Sgen)Total (310)
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Donde (Sgen)rotar €8 la generacion de entropia total en el sistema y se calcula reali-
zando un balance de entropia sobre el sistema (Ecuacién 3.11).

Z SentMent + Z 7—,62Z + (Sgen) - Z SsalMsal (311)
Entradas i exti Salidas
)
(Sgen>Total = A5 - Towt (312)

Para una T,,;, temperatura de la fuente térmica o sumidero de energia, una buena
aproximaciéon es la media logaritmica entre las temperaturas absolutas de entrada y
salida o en su caso la ecuacion 3.13 puede ser utilizada.

H — H,u;
Tegjt _ .entrada . salida (313)

Sentrada - Ssalida

Por otra parte, si el proceso se lleva a cabo en condiciones completamente reversibles
en todas sus partes, es posible determinar el trabajo minimo que se requiere para llevar
a acabo las transformaciones en el equipo. Este trabajo depende tnicamente de las
propiedades de las corrientes de entrada y salida y de los estados inicial y final del
sistema y no de la trayectoria que sigue el sistema. Este calculo se lleva a cabo mediante
el cambio en la exergia total del sistema(ecuacion 3.14).

AE, = AH =Ty AS = > M (h—Tyws) — >, M(h—Tuws)  (3.14)

Salidas Entradas

(Wq>mn — AE, (3.15)

Por lo tanto se concluye que el trabajo equivalente esta conformado por una
cantidad minima de trabajo que es necesaria para llevar a cabo la o las operaciones en
condiciones reversibles (Trabajo minimo equivalente) y por otra parte de energia
adicional que es necesario suministrar para cubrir las ireversibilidades de los procesos
(Trabajo Perdido). Esto da origen a una nueva ecuacién para el trabajo equivalente.

Weg = W, + (Wey) (3.16)

min

3.3.2. Resultados de Analisis.

L andlisis termodindamico del proceso estudiado, muestra que el trabajo perdido
total en toda la planta es de 184.1 MW. De los cuales el 30%, el 4% vy
16 % ocurren en las secciones de reformacién, purificacion y sintesis respectivamente,
mientras que el 50 % restante ocurre en las otras partes que componen el proceso (ver
grafico 3.15).

Para realizar un andlisis mas minucioso y con mas claridad, procederemos analizando
seccion por seccion, lo cual ayudard a identificar que equipos contribuyen con una
mayor generacion de entropia y por consiguiente un mayor trabajo perdido debido a la
irreversibilidad del proceso.
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Figura 3.15: Distribucion del trabajo perdido en el caso de estudio.

3.3.2.1. Seccién de Reformacién.

L andlisis termodinamico de la seccion de reformacion indica que el trabajo perdido
E generado es de 55.99 MW, los cuales se encuentran distribuidos en tres equipos
principales. El intercambiador de calor 101-CA /CB con 13.70 MW, el reforma-
dor secundario 103D con 13.17 MW Yy el reformador primario 101B con 11.55
MW. Estas cantidades representan el 24.47 %, 23.53 % vy el 20.63 % del trabajo perdido
total generado en esta seccién respectivamente (Figura 3.16).

En la tabla 3.8, se observa que el intercambiador de calor 101-CA /CB procesa
una carga térmica de 73.69 MW, de la cual solo 50.66 MW son considerados como tra-
bajo mecénico 1til (Trabajo equivalente). En condiciones reversibles la transferencia
de calor requiere una cantidad de 36.96 MW (Trabajo minimo equivalente), pero
debido a la irreversibilidad del proceso es necesario agregar 13.70 MW (Trabajo per-
dido) . La irreversibilidad se debe principalmente a la transferencia de calor, ya que el
equipo es el encargado de generar una cierta cantidad de vapor.

Para el reformador secundario 103D, por su condiciéon de operacion adiabatica
se observa que el trabajo equivalente es cero y que el trabajo minimo equivalente es
de -13.17 MW, lo cual indica que hay trabajo mecanico 1til disponible que puede ser
extraido del equipo, pero si este no se extrae es convertido en trabajo perdido, tal como
se muestra en la tabla 3.8. El trabajo perdido debe sus causas principalmente a las
irreversibilidades causadas por un proceso de combustiéon y reformacion.

El reformador primario 101B (que en principio es una reactor) se encuentra
suministrado por una carga térmica de 87.38 MW, de los cuales solo 72 MW se sumi-
nistran como trabajo mecénico 1til (Trabajo equivalente). De este trabajo ttil solo el
83.95 % (60.45 MW) es necesario para llevar acabo las operaciones dentro del la unidad
en condiciones reversibles (Trabajo minimo equivalente), el porcentaje restante (11.55
MW) se debe al incremento de la energia minima para cubrir las irreversibilidades del
proceso (Trabajo perdido). La irreversibilidad del proceso se debe principalmente a la
transferencia de calor en los tubos cataliticos y al proceso de reformaciéon del metano.
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Tabla 3.8: Resultados del Analisis termodinamico para la secciéon de reformacion.

Resultados del Andlisis termodinamico para la seccion de reformacion.

Nombre Equipo AH AS AEr Ty Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW
VLV-100 Valvula 0.00 0.0000  -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.01
MIX-100 Mezclador 0.00 0.0004  -0.11 - 0.00 0.00 0.00 0.0004 -0.11 0.11 0.20
E-100 Interambiador ~ 2.08  0.0061 029  755.62 2.08 0.00 1.27  0.0033 0.29 098  1.75
FH-103B Quemador 553  0.0106 242 145290 553 0.00 4.41  0.0068 2.42 1.99 355
MIX-101 Mezclador 0.00  0.0086  -2.53 - 0.00 0.00 0.00 0.0086 -2.53 253 453
HI 7 REF PRIM Interambiador  10.30  0.0167 541 1265.03 10.30 0.00 7.91  0.0085 5.41 2.50 4.46
REFORMADOR 1RIO 101B Reactor 87.38  0.0919  60.45 1665.58 87.38 0.00 72.00 0.0394 60.45 11.55  20.63
HI 6 REF PRIM Interambiador ~ 6.42  0.0105 333 1187.19 6.42 0.00 4.83  0.0051 3.33 151 2.69
MIX-102 Mezclador 0.00  0.0130 -3.81 - 0.00 0.00 0.00 0.0130 -3.81 381  6.80
REFORMADOR SEC 103D Reactor 0.00  0.0449 -13.17 - 0.00 0.00 0.00 0.0449 1317 1317 23.53
101-CA/CB Interambiador ~ 73.69 0.1253  36.96 938.02 73.69 0.00 50.66 0.0467 36.96 13.70  24.47
102-C Interambiador ~ 5.14 0.0087 258 649.85 5.14 0.00 2.82  0.0008 2.58 0.24 0.43
MUTADOR DE ALTA Reactor 0.00 0.0050  -1.47 - 0.00 0.00 0.00 0.0050 -1.47 1.47 2.63
103-C Interambiador  12.30  0.0209  6.17 64854 1230 0.00 6.74  0.0019 6.17 057  1.02
104-C Interambiador ~ 11.44  0.0249 415 54780 11.44 0.00 532  0.0040 4.15 117 210
MIX-103 Mezclador 0.00 0.0006  -0.18 - 0.00 0.00 0.00 0.0006 -0.18 0.18 0.31
MUTADOR DE BAJA 104-BD Reactor 0.00 0.0017  -0.50 - 0.00 0.00 0.00 0.0017 -0.50 0.50 0.90
Total 214.28 0.3899 0.00 55.99 100.00
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Figura 3.16: Distribucion de trabajo perdido en la seccion de reformacion.

El trabajo perdido restante es distribuido entre los demas equipos que componen
la seccion de reformacion. Como se observa en algunos equipos el trabajo equivalente
minimo algunas veces suele ser negativo, lo cual indica que hay energia que puede ser
recuperada como trabajo ttil y en caso de no hacerlo, esta energia es convertida en
trabajo perdido. Por ejemplo, en la valvula VLV-100 se pueden obtener 0.01 MW
de trabajo 1til de la descompresion del gas, misma energia que se convierte en trabajo
perdido puesto que no se recupera.

3.3.2.2. Seccién de Purificacion.

sta secciéon con 7.36 MW de trabajo perdido que representan aproximadamente
E el 4% del total en la planta, distribuye su contribucién en 6 equipos principales
(figura 3.17). El intercambiador de calor 115-C, el 113-C, la columna de purificaciéon
X-100, el intercambiador de calor 105-CA /CB, el 106-C y el metanador 106-D.
Como el trabajo perdido en esta secciéon es muy pequeno en comparacion con las otras
secciones, no enfatizaremos en su andlisis; pero cabe resaltar un hecho curioso.

Como se puede observar en la tabla 3.9, el intercambiador 105-CA /CB maneja
una carga térmica de 19.13 MW y un trabajo perdido de 0.82 MW, mientras que
el intercambiador de calor 115-C maneja una carga térmica de 11.36 MW y un
trabajo perdido de 2.0572 MW. De la segunda ley de la termodindmica sabemos que
la generacién de entropia es proporcional a la cantidad de calor que se transfiere entre
un fluido y otro; ademas, de depender de la temperatura de la fuente o sumidero de
energia (T..). De acuerdo a lo anterior para cada intercambiador de calor las T.,; son
de 413.76 K y 385.63 K respectivamente.

A simple vista resultaria en una contradiccion el andlisis anterior, puesto que aunque
el intercambiador 105-CA/CB maneja una carga térmica mayor y su 7i,; es mayor, el
trabajo perdido en este intercambiador es menor que el intercambiador 115-C, ; Cémo
es esto posible?

Para contestar la pregunta anterior es conveniente recordar que para eliminar irre-
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Figura 3.17: Distribucion de trabajo perdido en la secciéon de purificacion.

versibilidades en los intercambiadores de calor, una medida es el acercamiento de las
temperaturas de los fluidos que intercambian calor; es decir, el intercambiador 105-
CA/CB mantiene los fluidos de trabajo con un delta de temperatura menor que el
intercambiador 105-C. Esto claramente puede verse en la figura 3.18.

Intercambiador 115-C Intercambiador 115-CA/CB

210+ 160

N _—Fluido Caliente: 198
00— gy

~

~, 150m 1

lviiaa
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100

Jo 6€

~ 130m 3

= 0,

& .
Sae ng :

~ 7
S x> H
~. Ce i

Fipido Frio: 44
\\

120wty 8 : .
Fluido Fﬁ'&{z Flujdo Frio: 117 Fluido Frio: 117
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Figura 3.18: Perfil de temperaturas intercambiadores 105-CA/CB y 105-C.

Otro hecho que puede observarse en la tabla 3.9, es que los separadores adiabdticos
de fases liquido-gas no contribuyen con trabajo perdido!®. Tal es el caso del separador
102-F en sus partes inferior y superior, el V-100 y el 104-F'.

Para el caso de la bomba 119-J/JA, la contribucién en el trabajo perdido es muy
pequena en comparacion con los otros equipos, por lo que parece imperceptible en la
tabla.

13 A partir de este punto en los siguientes resultados termodindmicos, los separadores que no contri-
buyan con trabajo perdido no se tomaran en cuenta en tablas y figuras.
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Tabla 3.9: Resultados del Anélisis termodinamico para la seccién de purificacién.

Resultados del Andlisis termodinamico para la seccién de purificacion.

Nombre Equipo AH AS  AFx T Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW

MIX-104 Mezclador 0.00  0.0008 -0.24 - 0.00 0.00 0.00 0.0008 -0.24 024  3.32
112-C Intercambiador 3.90  0.0099 1.00 447.03 390 0.00 1.34 0.0012 1.00 034  4.64
113-C Intercambiador 16.60  0.0425 4.13 436.61 16.60 0.00 545 0.0045 413 133 18.01
105-CA/CB Intercambiador 19.13  0.0490 476 413.76 19.13 0.00 5.58  0.0028 4.76 082 11.13
119-J/JA Bomba 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00  0.00
102-F PARTE INFERIOR Separador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00  0.00
106-C Intercambiador 8.04 0.0228 137 38632 804 0.00 1.94 0.0020 1.37 057  7.79
102-F PARTE SUPERIOR Separador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00  0.00
MIX-105 Mezclador 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 001  0.08
X-100 Columna de Purificacion  -4.37  -0.0097 -1.53 333.30 -4.37 0.00 -0.53 0.0034 -1.53 1.01  13.67
V-100 Separador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00  0.00
136-C Intercambiador L.75  0.0051 025 380.12 1.75 0.00 0.40  0.0005 0.25 0.15  2.03
106-D METHANADOR Reactor 0.00  0.0016 -0.45 - 0.00 0.00 0.00 0.0016 -0.45 045  6.18
114-C Intercambiador 707 00147 275 52631 7.07 000 3.13 0.0013 2.75 038 521
115-C Intercambiador 1136 0.0365  0.67 385.63 11.36 0.00 2.73  0.0070 0.67 206 2794
104-F Separador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00  0.00

Total 0.00 7.36 100.00
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Figura 3.19: Distribucién de trabajo perdido en la secciéon de sintesis.

3.3.2.3. Seccién de Sintesis.

A seccién de sintesis produce el 16 % del trabajo perdido total con 27.8 MW. Como
L se puede observar en la figura 3.19, este trabajo perdido se encuentra distribuido
principalmente entre el convertidor 122-C con un 48 %, el mezclador MIX-107 con
un 9.07%, los intercambiadores de calor 123-C1 y 123-C con un 5.68% y 4.25%
respectivamente. El trabajo perdido restante se encuentra distribuido entre los demas
equipos que componen la seccion.

De acuerdo con los resultados del andlisis (Tabla 3.10), en el convertidor 122-C es
posible extraer 13.46 MW como energia util, misma que si no se aprovecha se convierte
en trabajo perdido. La recuperacién de este trabajo perdido se vuelve dificil ya que
este se produce principalmente por las irreversibilidades que la reaccién de sintesis de
amoniaco presenta.

De igual manera en el mezclador MIX 107 hay 2.52 MW de trabajo mecanico
que pueden ser recuperados como trabajo util, pero debido que no se recuperan estos
se convierten en trabajo perdido. Las principales irreversibilidades que incrementan la
generacion de entropia y su vez el trabajo perdido, se llevan a cabo al mezclar corrientes
con distintas condiciones de presion y temperatura, ya que en el equipo se mezclan las
corrientes de alimentacion y re-circulacion del loop de sintesis.

Los intercambiadores 123-C1 y 123-C utilizan el calor de los efluentes de con-
vertidor de sintesis para pre-calentar el agua de caldera a razén de 26.83 MW y 19.95
MW respectivamente. De la carga térmica que el equipo 123-C1 utiliza, solo 13.82 MW
son considerados para producir trabajo mecanico 1til, de los cuales 1.58 MW estan des-
tinados a cubrir las irreversibilidades del proceso de transferencia de calor. El trabajo
restante es el minimo necesario para realizar el proceso en condiciones reversibles. De la
carga térmica que intercambiador de calor 123-C procesa, solo 7.92 MW son considera-
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Tabla 3.10: Resultados del Andlisis termodindmico para la seccién de sintesis.

Resultados del Analisis termodinamico para la seccion de sintesis.

Nombre Equipo AH AS AEx T,y Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW
103 J/JT COM GAS SINT 1 Compresor 497  0.0032  4.02 - 0.00 497 497  0.0032 4.02 0.95 3.41
170-C Intercambiador 3.25  0.0104  0.20 33832 325 0.00 043 0.0008 0.20 0.24 0.85
MIX-106 Mezclador 0.00  0.0003  -0.09 - 0.00 0.00 0.00 0.0003 -0.09 0.09 0.33
103 J/JT COMP GAS SINT 2 Compresor 4.65  0.0031 3.75 - 000 465 4.65 0.0031 3.75 0.90 3.24
116-C Intercambiador 4.72  0.0152 025 349.06 472 000 076 0.0017 0.25 0.50 1.80
129-C Intercambiador 2.17  0.0080  -0.18 296.46 2.17  0.00 0.02  0.0007 -0.18 0.20 0.72
103 J/JT COMP GAS SINT 3 Compresor 6.35  0.0043  5.09 - 0.00 6.35 6.35 0.0043 5.09 1.26 4.54
MIX-107 Mezclador 0.00 0.0086  -2.52 - 0.00 0.00 0.00 0.0086 -2.52 2.52 9.07
124-C Intercambiador 2.28  0.0074 0.11 32033 228 0.00 0.19 0.0003 0.11 0.08 0.29
140-C Intercambiador 6.53  0.0224 -0.04 30644 6.53 0.00 0.28 0.0011 -0.04 0.32 1.16
117-C Intercambiador 893  0.0329  -0.73 28550 893 0.00 -024 0.0017 -0.73 0.49 1.75
118-C Intercambiador 5.02  0.0198  -0.78 26587 5.02 0.00 -0.51  0.0009 -0.78 0.27 0.97
120-C Intercambiador 7.86  0.0296  -0.80 296.86 7.86 0.00 0.10  0.0031 -0.80 0.90 3.23
MIX-108 Mezclador 0.00 0.0004 -0.10 - 0.00 0.00 0.00 0.0004 -0.10 0.10 0.37
119.C Intercambiador 6.51  0.0270  -1.41 25842 6.51 0.00 -0.87 0.0018 -1.41 0.53 1.92
103 J/JT COMP GAS SINT 4 Compresor 1.66  0.0014 1.25 - 0.00 166 1.66 0.0014 1.25 0.41 1.48
121-C Intercambiador 25.14  0.0715  4.19 37345 25.14 0.00 541  0.0042 4.19 1.22 4.38
122-C CONVERTIDOR Reactor 0.00 0.0459 -13.46 - 0.00 0.00 0.00 0.0459 -13.46 13.46  48.42
123-C1 Intercambiador 26.83  0.0498  12.24 60448 26.83 0.00 13.82 0.0054 12.24 1.58 5.68
123-C Intercambiador 19.95  0.0451 6.74 486.06 19.95 0.00 792  0.0040 6.74 1.18 4.25
139-C Intercambiador 0.17  0.0007  -0.03 310.63 0.17 0.00 0.01  0.0002 -0.03 0.04 0.16
125-C Intercambiador 0.41  0.0017  -0.08 28282 041 0.00 -0.01 0.0002 -0.08 0.07 0.24
V-103 Separador 0.00 0.0017 -0.49 - 0.00 0.00 0.00 0.0017 -0.49 0.49 1.75
Total 17.63 27.80 100.00
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dos como trabajo mecanico util, de estos 1.18 MW estan cubriendo las irreversibilidades.
El resto el trabajo minimo necesario para el calentamiento en condiciones reversibles.

En general la mayoria de los intercambiadores de calor en esta secciéon presentan
una buena distribucion entre las temperaturas de los fluidos que intercambian calor, lo
que produce una menor generacion de entropia y por consiguiente un menor trabajo
perdido. Esto puede notarse en los equipos antes descritos.

Para el caso del compresor de sintesis 103-J/JT, se observa que la tercera etapa es
la que genera mayor trabajo perdido, lo cual se debe a que su gradiente de presiéon es
mas grande que en las otras etapas.

3.3.2.4. Proceso Restante.

L proceso restante se entiende como los equipos que conforman la secciones de
E refrigeracion, el tren de intercambiadores de calor del reformador primario y el
sistema de generacion de vapor, que no se encuentran conectados directamente a las
secciones de reformacion, purificacion y sintesis. Estas tres secciones juntas generan 93
MW que constituyen el 51 % del trabajo perdido total en la planta. De este 85.44 MW
estan siendo generados por el tren de intercambiadores de calor, 6.42 MW del sistema
de refrigeracion y el resto por la seccién de agua de caldera y generacion de vapor
(Figura 3.20).

Otras Partes: 93.0 (51%) 1.14 MW

M sistema de
generacion
de vapor.

M Tren de
Intercambiad
ores de
Calor.

M Refrigeracion

urificacion: 7.36 (4%)

Sintesis: 27.79 (15%)

Reformacion: 56.0 (30%)

% Wp

Figura 3.20: Trabajo perdido en las secciones restantes del proceso.

Seccion de Refrigeracion Esta seccién produce un trabajo perdido total de 6.42
MW, el cual se encuentra distribuido principalmente entre el intercambiador de calor
127-C con un 51.3% y el compresor de refrigeracién 105 J/JT con el 30.7%, el
restante se encuentra distribuido entre demés los equipos que componen esta seccion
(Figura 3.21).

Como se observa en la tabla 3.11, el intercambiador de calor 127-C procesa una
carga témica de 34.62 MW de los cuales solo 5.18 MW son considerados como energia
mecanica 1til (Trabajo mecédnico equivalente). De esta cantidad solo 1.88 MW son ne-
cesarios para llevar a cabo el proceso en condiciones reversibles, el restante es la energia
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Equipos de proceso.

Figura 3.21: Distribucién de trabajo perdido en la secciéon del refrigeracion.

adicional necesaria para cubrir las irreversibilidades principalmente de la transferencia
de calor.

El trabajo mecanico necesario para la compresion del amoniaco que sirve como
fluido refrigerante es de 9.53 MW, el cual se encuentra distribuido en el compresor
de refrigeracion 105-J /JT en sus etapas 1, 2, 3y 4 con 0.5 MW, 1.69 MW, 3.07 MW
v 4.26 MW respectivamente. Como puede notarse en la figura 3.21, el aumento en el
trabajo perdido en la etapas 1, 2, 3 v 4 con 0.1309 MW, 0.3718 MW, 0.6320 MW y
0.8394 MW es gradual, lo cual se debe a que a demds del amoniaco que ingresa en la
primera etapa, en cada etapa subsecuente ingresa amoniaco adicional producido en la
seccion de sintesis. Esto es muy importante puesto que de acuerdo al diseno del proceso,
el trabajo perdido y su vez el de compresion pueden verse reducidos si se actiia en el
sistema de separacién de amoniaco de la seccion de sintesis.

Tren de intercambiadores de calor y secciéon de agua de caldera y generacion
de vapor. Como se observa en la tabla 3.12, el tren de intercambiadores de calor
produce 85.44 MW de trabajo perdido. El mayor productor es el equipo CRV-100 con
el 73.59% (62.87 MW). Este trabajo perdido resulta ser de gran magnitud debido a
que el equipo representa la reaccién de combustion del gas natural que entra al tren
de intercambiadores de calor (762.7 kmol/h). El segundo equipo con mayor generacién
de trabajo perdido es la CALDERA AUXILIAR con 8.74 MW. Este también es
producido solo por la reaccién de combustion del gas natural en la caldera auxiliar.

De los resultados antes descritos, se puede concluir que los procesos de combustion
son altamente irreversibles y como se observa son uno de los principales generadores de
trabajo perdido en un planta de proceso.

Los equipos restantes en la seccion de agua de caldera y generacion de vapor, generan

una cantidad de trabajo perdido irrelevante en comparaciéon con las otras secciones
(Tabla 3.12 ).

Instituto de Energias Renovables. 62



"SO[RAOURY] SBISIOUG] Op 0JNIIISUT

€9

Tabla 3.11: Resultados del Andlisis termodinamico para la seccién de refrigeracion.

Resultados del anélisis termodindmico para la seccién de refrigeracién.

Nombre Equipo AH AS AEx T, Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW

VLV-109 Valvula 0.00  0.0004 -0.12 - 0.00 0.00 0.00 0.0004 -0.12 0.12 1.93
VLV-110 Valvula 0.00  0.0001  -0.02 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.02 0.02 0.27
105-J/JT-1ER PASO Compresor 0.50  0.0004  0.37 - 0.00 050 0.50  0.0004 0.37 0.13 2.04
MIX-109 Mezclador 0.00  0.0001  -0.02 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.02 0.02 0.35
105-J/JT-2DO PASO Compresor 1.69  0.0013  1.32 - 0.00 1.69 1.69 0.0013 1.32 0.37 5.79
167-C Intercambiador 0.81  0.0026  0.04 32499 0.81 0.00 0.08 0.0001 0.04 0.04 0.60
MIX-110 Mezclador 0.00  0.0001  -0.04 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.04 0.04 0.59
105-J/JT-3ER PASO Compresor 3.07  0.0022 2.44 - 0.00 3.07 3.07 0.0022 2.44 0.63 9.84
128-C Intercabiador  2.64  0.0086  0.13 335.18 2.64 0.00 0.33  0.0007 0.13 0.20 3.12
MIX-111 Mezclador 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.14
105-J/JT-4TO PASO Compresor 426 0.0029  3.42 - 0.00 426 426  0.0029 3.42 0.84 13.07
127-C Intercambiador 34.62  0.1117  1.88 344.69 34.62 0.00 5.18 0.0112 1.88 330 51.33
126-C Intercambiador 2.52  0.0099 -0.39 287.96 252 0.00 -0.05 0.0012 -0.39 0.35 5.39
MIX-112 Mezclador 0.00  0.0001  -0.04 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.04 0.04 0.56
VLV-108 Valvula 0.00  0.0005 -0.13 - 0.00 0.00 0.00 0.0005 -0.13 0.13 2.10
VLV-104 Valvula 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.13
VLV-102 Valvula 0.00  0.0002 -0.05 - 0.00 0.00 0.00 0.0002 -0.05 0.05 0.78
MIX-113 Mezclador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00
VLV-105 Valvula 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00  0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.11
VLV-103 Valvula 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.05
MIX-114 Mezclador 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.18
VLV-106 Valvula 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.01
VLV-107 Valvula 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00
109-J/JA Bomba 0.01  0.0000 0.01 - 0.00 0.01 0.01  0.0000 0.01 0.00 0.04
MIX-116 Mezclador 0.00  0.0003 -0.10 - 0.00  0.00 0.00 0.0003 -0.10 0.10 1.57

Total 9.53 6.42 100.00
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Tabla 3.12: Resultados del Andlisis termodindmico para el tren de intercambiadores de calor, agua de caldera y vapor.
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Nombre Equipo AH AS AEx  T. Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW
Tren de intercambiadores de calor.

E-114 Intercambiador ~ 1.74  0.0046  0.39  602.03 1.74 0.00 089  0.0017 0.39 0.50 0.59
CRV-100 Reactor (Caldera) 0.00  0.2145 -62.87 - 0.00 0.00 0.00 0.2145 -62.87 62.87  73.59

E-112 Intercambiador ~ 22.66  0.0328  13.04 104420 22.66 0.00 16.30 0.0111 13.04 3.26 3.81

CALDERA AUXILIAR Reactor (Caldera) 0.00  0.0298  -8.74 - 0.00 0.00 0.00 0.0298 -8.74 874  10.22

E-107 Intercambiador 1728  0.0294  8.67 1416.78 17.28 0.00 13.71  0.0172 8.67 5.04 5.90
MIX-119 Mezclador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00

E-113 Intercambiador ~ 26.77  0.0433  14.07 812.66 26.77 0.00 17.11 0.0104 14.07 3.04 355

E-115 Intercambiador ~ 9.78  0.0178  4.57  654.00 9.78 0.00 540  0.0028 4.57 0.83 0.97

E-117 Intercambiador ~ 11.23  0.0248  3.96  539.34 1123 0.00 5.13  0.0040 3.96 1.17 1.36

Total 85.44 100.00

Seccion de agua de caldera y generacion de vapor.

101-U Separador 0.00 0.0028 -0.83 - 0.00 0.00 0.00 0.0028 -0.83 083  73.54
104-J/JA Bomba 1.28  0.0008  1.04 - 0.00 1.28 1.28  0.0008 1.04 024  21.44
MIX-117 Mezclador 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 1.21

101-F Separador 0.00  0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.88
MIX-118 Mezclador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00
MIX-120 Mezclador 0.00  0.0001  -0.03 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.03 0.03 2.95

Total 1.28 1.14 100.00
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CAPITULO 3. CASO DE ESTUDIO. :

3.4. Eficiencia Energética, emisiones de CO, y con-
sumo de agua de enfriamiento.

A eficiencia energética de la planta de amoniaco puede ser calculada con la ecuacién
3.17.

_ fmp +€f +£emt

3.17
Purn (3.17)

§

Donde £ es la eficiencia energética neta, &mp es la energia alimentada como materia
prima, & es la energia que se alimenta como combustible, {qx¢ €s la energia alimentada
como otra forma de energia, por ejemplo: energia eléctrica y Pyg, es la produccion de
amoniaco total.

La alimentacién de gas natural como materia prima a la planta de amoniaco es
de 1504 kmol/h (Corriente 1) que representa un flujo mésico de 27167.55 kg/h'5. Por
otra parte el gas natural destinado a calentamiento se alimenta en tres equipos: el
quemador FH-103B que consume 40.82 kmol/h (Corriente COMB 103B), el quemador
del tren del reformador primario que consume 762.7 kmol/h (Corriente COMB 101B)
y la caldera auxiliar que consume 104.1 kmol/h (Corriente COMB AUX). Las flujos
masicos correspondientes son 737.2 kg/h, 13776.14 kg/h y 1881 kg/h. De esta manera el
consumo total de gas natural es de 43561.88 kg/h, lo cual energéticamente representa
una alimentacion a la planta de 1916.72 GJ/h'®.

Por otra parte la produccién de amoniaco total es de 60.44 Tm NHjz/h'? (Corriente
32), de esta manera la eficiencia energética neta resultante es de 31.71 GJ/Tm
NHs;.

Las emisiones de CO; totales de la planta son de 117.29 toneladas de CO2/h
de las cuales 45.0 son generadas por la combustion del gas natural y las restantes (72.29
toneladas de COy/h) son debidas al proceso. Considerando la produccién amoniaco
anterior la emision especifica resultante es de 1.94 Tm CO,/Tm NHj.

El consumo de agua de enfriamiento para toda la planta es de 5209.6 m3 /h!®
(Corriente CW1), los cuales se encuentran distribuidos principalmente en la seccién de
sintesis y refrigeracion.

Otro factor que es importante considerar es la produccién de vapor, fuerza motriz
de los equipos mecanicos de la planta como compresores y turbinas. El vapor total
producido por la planta es de 16690.62 kmol/h, el cual puede verse en la corriente
BFW-15 (Tabla 3.6).

11a eficiencia energética comtinmente se expresan en unidades de GJ/Tm NHj.
15E] peso molecular del gas natural utilizado es de 18.06 kg /kmol.

1613 capacidad calorifica del gas natural utilizado es de 0.044 GJ/kg.

I7El peso molecular del amoniaco es de 17.03 kg/kmol

18La densidad molar del agua considerada es de 55.62 kmol/m?
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y US:
EFICIENTE DE ENERGIA. '

Capitulo 4

Implementaciéon de medidas para el
ahorro y uso eficiente de energia.

Os resultados del andlisis termodinamico de la secciéon anterior, sirven como herra-
mienta fundamental para la eleccién e implementacién de las medidas de ahorro
que pueden adoptarse dentro de la planta.

El parametro que sirve como punto de partida para la implementacién de medidas
de ahorro de energia es el trabajo perdido, ya que teéricamente una reduccién en él
tiene como consecuencia un uso menor de energia, proporcionando de esta manera el
ahorro de combustible que se administra al proceso [4].

Para determinar el impacto de las medidas que se implementen, estas seran compa-
radas contra el caso de estudio base descrito en el capitulo 3. Para partir de una misma
base comparativa entre el proceso normal y la modificacion, es necesario mantener fijos
ciertos parametros los cuales son descritos a continuacion.

» La produccién de amoniaco de la planta es de 3549 kmol NHj /h lo que equivale
a 60.44 Tm NH;/h.

» La temperatura de los gases de combustién final (gases de combustién del
tren de intercambiadores de calor) en todas la modificaciones debe permanecer a
215°C.

» Para el caso de reformacién, la cantidad final de metano que no reacciona (fuga
de metano); es decir, la concentraciéon de metano contenido en el efluente del
reformador secundario (corriente 6 en el caso base) es de 22.1 kmol/h.

» La eficiencia adiabdtica de compresores y bombas se mantiene constante al 75 %
para todas la modificaciones tipolédgicas.

» Las propiedades termodinamicas de las corrientes de alimentacién a reactores se
mantienen constantes en todas las modificaciones, excepto para condiciones donde
el objetivo de la modificacion lo requiera.

Por otra parte establecer la cantidad de combustible que utiliza la planta con las
nuevas estructuras tipolégicas es de vital importancia, puesto que a partir de esto se
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puede llegar a las conjeturas del ahorro de energia por la implementaciéon de alguna
medida de ahorro.

A continuacién se detalla la forma en la que se evaliian los impactos en el consumo
de vapor, consumo de combustible, producciéon de gas CO, y agua de enfriamiento para
la planta con nuevas estructuras tipolédgicas.

Consumo de vapor. El cédlculo del consumo de vapor puede llevarse a cabo por las
dos formas siguientes:

1. Reduccién del vapor de proceso. Se produce cuando la estructura tipologica
implementada reduce directamente el consumo de vapor en el proceso.

2. Reduccion en el consumo de vapor para el movimiento de equipos me-
canicos. Este se produce cuando hay una variacion en el trabajo de compresores
y bombas. Para ello se maneja que la cantidad de vapor que la planta produce es

proporcional a la necesidad de energia en forma de trabajo mecdnico (ecuacién
4.1).

m vapor mod 07 Wmod (41)

Para eliminar la proporcionalidad se utiliza un factor de igualdad calculado con el
caso base de 614.9 kmol/MW h'. De esta manera es posible calcular la nueva
necesidad de vapor cuando hay variaciones en el trabajo de compresores y bombas
para nuevas modificaciones tipoldgicas (ecuacién 4.2).

kmol
vapor mod — 614797 Wmo 4.2
1 wapor mod MWh " (42)
El término myapor med €s la cantidad de vapor necesario para la planta modificada
expresada en unidades de kmol/h de vapor y W,,,, es el trabajo total de la planta

modificada en unidades de MW.

Una vez conocido el consumo de vapor de la nueva modificacién (generalmente
reducido), se procede a modificar el sistema de agua de caldera y generacién de vapor.
Para ello, como se observa en la figura 4.1; se genera una nueva corriente de agua que
no es calentada? por los intercambiadores de calor REF PRIM #1 Y REF PRIM #3,
mientras que las cargas térmicas de los intercambiadores 114-C, 123-C y 123-C1 se
mantienen calentando la misma cantidad de agua que el caso base.

Posteriormente la reduccién del agua que no es calentada, de igual manera no tiene
que ser vaporizada. > Como el vapor generado por los equipos 101-CA/CB, 102-C y
103-C permanece constante por ser equipos de proceso, la reduccién en la produccion

I Este factor considera solo cambios el trabajo de compresién de la seccién de sintesis y refrigeracién,
por lo cual los cambios en el trabajo de bombeo se consideran despreciables.

2El calentamiento de agua de caldera se realiza desde una temperatura inicial es de 126.6°C a una
final de 315°C y una presién de 106.9 bares.

3La vaporizacién de agua de caldera se realiza a una temperatura de saturacién de 315°C.
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Agua que no se caIienSa, vaporiza y sobrecalienta.
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Figura 4.1: Modificacién en el sistema de agua de caldera y generacion de vapor para
la reduccién en el consumo de vapor.

de vapor se realiza directamente sobre la caldera auxiliar. Finalmente, el vapor no
producido no es sobre-calentado 4 en los intercambiadores REF PRIM #4 y REF PRIM
#5.

De esta manera se ha modificado el sistema de agua de caldera y generacion de vapor,
impactando directamente en la reduccién de las cargas térmicas de los equipos PRIM
#1, REF PRIM #3, REF PRIM #4 y REF PRIM #5 del tren de intercambiadores de
calor, a demas de la caldera auxiliar.

Calculo del nuevo consumo de combustible. Como se observa en la figura 4.2, la
reducciéon de vapor disminuye las cargas térmicas de los intercambiadores REF PRIM
#1, #3, #4 v #5; a demas de la caldera auxiliar. Esto genera que la temperatura de
salida de los gases combustion (Corriente GC 101B #1) incremente si el flujo alimentado
de gas natural es igual al del caso base. Para mantener la temperatura en 215°C es
necesario ajustar la cantidad de gas natural en la entrada del tren (Corriente COMB
101B). Para ello se utiliza una vez mas la herramienta “Adjust” la cual se encargara

4F] sobre-calentamiento de vapor alcanza una temperatura de 476.1°C y 104 bar.

Instituto de Energias Renovables. 68



CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

l Herraienta que ajusta la cantidad de
combustibe en la entrada del tren para
| REF PRIM ‘I manterer la temperatura de salida de
: #5 los gases de combustion total en 215°C.
T 1
[T B3
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______ | L ! 1 !
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! ; Intercambiadores de calor que reducen
o R = a su carga térmica por la reduccion en el

consumo de vapor.

Figura 4.2: Ajuste en el consumo de combustible por la reduccién en el consumo de
vapor.

de realizar el calculo autométicamente.

Emisiones de CO,. El calculo de nuevas emisiones de CO, de la planta cuando ha
sufrido alguna modificacién puede ser calculada con la ecuacién 4.3 | la cual calcula las
emisiones estequiometricamente a partir del gas natural alimentado a la planta.

mco, = 0704862 Mgas natural (43)

Donde mco, son las emisiones de CO, expresadas en unidades de Tm COy/h,
Mygas natural €5 €l flujo molar de gas natural alimentado a la planta en unidades de kmol
de gas natural/h. El factor 0.04862 tiene unidades de Tm CO,/kmol de gas natural.

Consumo de agua de enfriamiento. El consumo de agua de enfriamiento se cuan-
tifica directamente en la corriente de proceso CW1, ya que la simulacion esta disenada
de forma que el flujo molar de agua sea calculado con las corrientes de proceso.

4.1. Seccion de reformacion.

En la seccién de reformacion se generan aproximadamente 56 MW de trabajo perdi-
do, el cual es distribuido principalmente en tres equipos de proceso: el intercambiador
de calor 101-CA /CB, el reformador secundario 103D y el reformador prima-
rio 101B.

Debido a la naturaleza de los procesos que ocurren en el intercambiador de calor y el
reformador secundario, es muy poco factible realizar alguna modificacién en el proceso
que ayude a reducir el trabajo perdido en estos equipos. Por otra parte, se puede actuar
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sobre el reformador primario mediante la implementacién de un pre-reformador, el
cual permite procesar el gas natural antes de ingresarlo al reformador primario.

4.1.1. Implementaciéon de un pre-reformador.

Un pre-reformador es un reactor adiabatico de lecho fijo lleno con un catalizador
altamente activo, en el cual los hidrocarburos pesados son convertidos a una mezcla
en equilibrio de metano, 6xidos de carbono e hidrégeno; de acuerdo con las siguientes
reacciones:

n—+m

C,H,, +nHy,O — nCO + Hy A H>0cuandon >1

Reaccion de metanacion.
CO +3Hy <= CH,+ H,O A H = —206k.J/mol
Reaccion de mutacion.
CO + HyO <= COy+ Hy A H = —41kJ/mol

En el pre-reformador, la reacciéon endotérmica de reformacion es seguida por las
reacciones exotermicas de metanacion y mutacion, ajustando el equilibrio quimico entre
oxidos de carbono, metano, hidrogeno y agua de acuerdo a las reacciones antes descritas.
El desempeno del pre-reformador se refleja directamente por el aumento o disminucion
de la temperatura dependiendo del tipo de alimentacion. Para el caso de gas natural,
el proceso general es endotérmico, el cual resulta en una caida de temperatura de
25-70°C a través de la cama catalitica [1].

Un aspecto importante es que cuanto mayor sea la temperatura de alimentacion y la
relacién vapor/carbon, la reaccién endotérmica se vuelve mas dominante que la reacciéon
exotérmica de metanacion y las velocidades de reaccién también son elevadas, lo cual
permite un volumen menor de catalizador para una conversién dada. Pero el aspecto
mas importante es que hay un potencial de ahorro de energia cuando un maximo de la
reformacion se lleva acabo en el pre-reformador. Esto se logra aplicando la temperatura
mas alta posible a la entrada del pre-reformador y con relaciones vapor/carbén conven-
cionales. Cuando se utiliza un pre-reformador la relacién vapor/carbén puede ser tan
baja como 0.3, mientras que para plantas tipicas de produccién de hidrégeno (gas de
sintesis) por un proceso de reformado con vapor, en el cual se agrega un pre-reformador,
la relacién vapor/carbén puede ser disminuida hasta 1.8 [7].

Entre las ventajas de la integracion de un pre-reformador, podemos destacar las
siguientes [9]:

= Incremento de la capacidad de planta. Con la instalacién de un pre-reformador
la capacidad de la planta puede ser incrementada en un 10-20 %.

= Ahorros de energia. Se origina principalmente por la reduccién en la carga
térmica del reformador tubular, a demas de la reduccién en la produccién de
vapor por el uso de una relaciéon vapor/carbén menor.
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Figura 4.3: Diagrama de flujo de proceso de la instalacién del un pre-reformador. A)
DFP de la instalacién del pre-reformador aguas arriba del reformador primario. B)
Integracién del intercambiador de calor del pre-reformador al tren de intercambiadores
de calor del reformador primario.

Los nuevos equipos de proceso se encuentran contenidos en los recuadros.

= Eliminacion de la formacién de carbén en el reformador tubular. Se
debe principalmente a que el craqueo de hidrocarburos pesados se realiza a mas
baja temperatura en el pre-reformador.

= Aumento de la vida util de los catalizadores en el reformador tubular y
el mutador. Esto se debe a que los compuestos sulfurados que quedan después
de la desulfuracion son adsorbidos por el catalizador del pre-reformador.

» Flexibilidad operativa. La planta con un pre-reformador permite un uso al-
ternativo entre las materias primas que se pueden utilizar en la planta debido a
que todos los hidrocarburos pesados son convertidos antes de pasar al reformador
tubular.

Integracion del pre-reformador. El diagrama de flujo de proceso para la inte-
gracion del pre-reformador puede visualizarse en la figura 4.3A), como se observa es
necesario un intercambiador adicional el cual calienta la mezcla de gas natural y vapor
a una temperatura de 490°C. La energia térmica necesaria para el calentamiento se
obtiene de los gases de combustion del tren intercambiadores (Figura 4.3B). Posterior-
mente los efluentes de este intercambiador son alimentados al pre-reformador el cual
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lleva sus efluentes a equilibrio quimico. Debido a la naturaleza endotérmica del proce-
S0, es necesario que los efluentes del pre-reformador se calienten una vez mas antes de
ingresar al reformador tubular.

La ubicacion del pre-reformador elimina el riesgo de formacién de carbén por el
craqueo de hidrocarburos pesados en el reformador tubular, lo cual permite el uso de una
temperatura de precalentamiento mas alta a la entrada de este. La temperatura puede
ser incrementada de los convencionales 500°C a mas de 600°C [12], lo cual significa una
menor transferencia de calor en los tubos del reformador tubular permitiendo un menor
tamano.

Los detalles adicionales de operacién de la planta al agregar el pre-reformador se
describen a continuacion:

» El flujo de vapor que ingresa al circuito de reformacién es de 4500 kmol/h
(Corriente 4), lo cual genera una relacién vapor/carbén de 2.75.

= La temperatura de alimentacion al pre-reformador es de 490°C mientras que la
caida de presion se considera despreciable.

= Por la utilizacion del pre-reformador, la temperatura de alimentacion del refor-
mador primario se establece a 600°C.

» La cantidad de metano en los efluentes del reformador secundario debe man-
tenerse a 22.1 kmol/h (Fuga de metano). Para compensar la disminucién de
vapor que se ingresa a los reformadores y mantener la cantidad de metano fijo,
un aumento de la temperatura en los efluentes de los reformadores tiene que ser
considerada.

= Los equipos y corrientes restantes tienen las mismas especificaciones de tempera-
tura y presion que el caso base.

= Debido a la reduccién en la cantidad de vapor que ingresa al circuito de reforma-
cién y a la conservacion de la fuga de metano, se produce un efecto negativo en
la reacciéon mutacion (menor conversiéon de CO a CO, y por lo tanto menor pro-
duccion de hidrégeno). Para eliminar este efecto una cantidad de agua adicional
en la corriente BFW-1A tiene que ser considerada.

= La caida de presién de los intercambiadores REF PRIM #7 y el ADICIONAL es
de 0.47 bar y 4.4 bar respectivamente.

Las propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso involucradas en la
seccion de reformacion modificada pueden verse en la tabla 4.1.

SLa relacién vapor carbén del caso base es de 3.2 (5395 kmol/h de vapor).
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Tabla 4.1: Propiedades termodindmicas de las corrientes de proceso para la seccién
de reformacién modificada por la adicion de un pre-reformador adiabatico de baja
temperatura.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia
kmol/h °C Bar MW MW/K MW
1 1504.10 20.94 41.51 -32.07 0.0644 -50.95
2 40.09 121.83 50.01 0.02 0.0012 -0.34
2A 40.09 121.77 41.51 0.02 0.0013 -0.35
2B 1544.19 22.27 41.51 -32.05 0.0660 -51.41
2C 1544.19 131.10 40.20 -29.97 0.0721 -51.12
GC 10B-B RAD 543.75 700.00 1.01 -7.78 0.0302 -16.64
GC 103-B 543.75 300.01 1.01 -9.86 0.0275 -17.92
3 1544.19 375.00 40.20 -24.45 0.0827 -48.69
AIRE 103B 504.46 32.00 1.01 -1.19 0.0217 -7.54
COMB 103B 40.82 25.00 50.06 -0.87 0.0017 -1.38
4 4500.00 380.50 41.38 -288.26 0.2111 -350.13
4A 6044.19 373.28 40.20 -312.70 0.3018 -401.18
4B 6044.19 490.00 35.78 -303.58 0.3164  -396.33
4C 6341.05 441.12 35.78 -303.58 0.3217  -397.88
5 6341.05 600.00 35.30 -290.86 0.3379 -389.93
6 8160.94 818.79 33.43 -218.04 0.4048 -336.70
! 2614.80 213.33 34.06 -12.04 0.1028 -42.19
7 2614.80 489.00 33.44 -5.63 0.1134 -38.86
TA 10775.74 749.22 33.43 -223.66 0.5308 -379.26
8 11488.33 1015.51 32.74 -223.66 0.5751 -392.26
8A 11488.33 398.89 32.27 -293.73 0.5020 -440.88
8B 11488.33 355.00 31.79 -298.43 0.4951 -443.57
9 11488.33 436.97 31.31 -298.43 0.5001 -445.05
9A 11488.33 325.00 30.96 -310.65 0.4817  -451.87
9B 11488.33 227.20 30.69 -321.14 0.4628 -456.82
BFW-1A 394.08 115.80 106.90 -30.54 0.0081 -32.92
10 11882.41 184.63 30.69 -351.68 0.4719 -490.03
11 11882.41 212.06 30.20 -351.68 0.4743 -490.72
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Analisis termodinamico. La seccién de reformacion modificada por la integracion
de un pre-reformador, muestra un trabajo perdido total de 53.61 MW, de los cuales
el 24.7% esta siendo generado en el intercambiador de calor 101-CA/CB, el cual se
encarga de enfriar los efluentes del reformador secundario mediante la generacion de
vapor de proceso. Como se observa en la tabla 4.2, de los 70.07 MW que procesa como
energia calorifica solo 48.38 MW producen trabajo mecanico util (Trabajo mecanico
equivalente). Este se encuentra conformado por 13.24 MW como trabajo perdido y el
resto como el trabajo minimo para llevar a cabo el proceso en condiciones reversibles.

El segundo equipo que mayormente contribuye al trabajo perdido es el reforma-
dor secundario 103-D, el cual genera de 13.00 MW que corresponden a casi un 24 %
del trabajo perdido en la seccién de reformacion. Como se observa en la tabla 4.2, el
trabajo equivalente minimo resulta ser negativo, esto manifiesta que dentro del equipo
de proceso hay energia que puede ser utilizada como trabajo mecanico 1til y como se
aprecia si esta no se aprovecha se considera trabajo perdido. El trabajo perdido se debe
principalmente a las irreversibilidades ocasionadas por las reacciones de combustion y
reformacion.

El reformador primario 101D con 7.18 MW de trabajo perdido, resulta ser el tercero
en mayor contribucion. De los 72.82 MW de carga térmica que maneja, 60.41 MW son
considerados como trabajo mecanico ttil, del cual 53.23 MW son necesarios para llevar
a cabo el proceso en condiciones de reversibles y el resto es el trabajo necesario para
cubrir las irreversibilidades en el proceso real (Trabajo perdido).

Entre los equipos de interés en la modificacion, el pre-reformador aporta un trabajo
perdido de 1.55 MW que corresponden a casi un 3% del trabajo perdido total. A pesar
de que en su interior se llevan a cabo reacciones de reformaciéon, este produce una
cantidad menor de trabajo perdido que los reformadores primario y secundario debido
a que las reacciones se llevan a cabo a mas baja temperatura.

El trabajo perdido restante es distribuido homogéneamente entre los distintos equi-
pos que componen la seccion de reformacion.

Consumo de vapor La disminucion en el consumo de vapor se debe directamente
a la reduccion del consumo de vapor de proceso que es eliminado para generar una
relaciéon vapor/carbén mas pequenia, principal beneficio de integrar un pre-reformador
al circuito de re-formacién. Aproximadamente se presenta una reduccién de 2.4 %
al disminuir de 16690.62 kmol de vapor/h del caso base a 15795.62 kmol de
vapor /h para el caso en el que se ha agregado un pre-reformador.

Consumo de combustible Para el proceso en el que se ha agregado un pre-reformador
el consumo de gas natural es de 2379.4 kmol/hr, del cual 874.9 kmol/h estan siendo
destinados como fuente de calentamiento y el resto es la materia prima.

El consumo de gas natural total equivale a 42970.49 kg/h que energéticamente
representan una alimentacién a la planta de 1890.7 GJ/h, mientras que la produccién
de amoniaco total es de 60.44 Tm NHj/h. De esta manera la eficiencia energética
neta de la planta con la integracién de un pre-reformador es de 31.28 GJ/Tm NHs.
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Emisiones de CO, La planta produce 115.67 Tm CO./h de las cuales 42.54
toneladas son generadas por la combustién del gas natural y las emisiones restantes

(73.13 Tm CO4/h) son debidas al proceso. Considerando la produccién de amoniaco de
60.44 Tm NH3/h, la emisién especifica resultante es de 1.91 Tm CO,/Tm NHj.

Consumo de agua de enfriamiento. La planta con la integraciéon de un pre-
reformador consume 5210.4 m?®/h de agua de enfriamiento, los cuales se encuentran
distribuidos entre los enfriadores de la seccién de sintesis e inter-enfriadores del com-
presor de refrigeracion.

4.2. Seccion de Sintesis.

Aunque el trabajo perdido en la seccién de sintesis es de menor magnitud (27.8
MW) que las otras secciones, esta seccién presenta grandes oportunidades para el
ahorro y uso eficiente de energia y agua. Lo anterior es posible debido a que en el
circuito de sintesis se presenta una conexiéon directa con los sistemas de refrigeracion y
agua de enfriamiento.

De acuerdo con el diagrama 4.4, la reduccién de las cargas térmicas de los inter-
cambiadores de calor 140-C, 117-C, 118-C y 119-C tiene un impacto directo en la
cantidad de amoniaco que ingresa a los diferentes niveles de compresion de la seccion de
refrigeracion, por lo que actuar en esta parte de proceso puede resultar en la reduccion
de trabajo perdido y por lo tanto en el ahorro de energia de compresion.

4.2.1. Reducciéon de carga térmica en el loop de sintesis.

La reduccion de la carga térmica de los intercambiadores de calor del sistema de
condensacién de amoniaco, es establecida mediante la generacion de una corriente de
divisién que no pasa por el sistema de condensacién (20J). Esta nueva corriente pasa
directamente a un separador flash, el cual proporciona un efluente gaseoso (20K) que se
comprime hasta la presion de alimentacion al convertidor de sintesis. De igual manera
el efluente liquido (20K-L) es bombeado®.

Los efluentes del compresor y de la bomba son mezclados con el efluente del cuarto
paso del compresor de sintesis, tal como lo muestra la figura 4.5.

Las condiciones de operacion del proceso se describen a continuacion:

» El flujo molar de las corrientes 20B, 20C y 20J es de 36.10 %, 30 % y 33.90 % del
flujo molar de la corriente 20A respectivamente.

» La temperatura de alimentacion al reactor es de 145.6°C y la presion es de 162.9
bar.

» La conversion del reactor es del 30 %, se encuentra modelado al equilibrio y adia-
batico.

6Realizar la modificacién de esta manera permite procesar la corriente 20J en caso de contener una
face liquida.
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Tabla 4.2: Resultados del Anédlisis termodinamico para la seccién de reformacion modificada por la adicién de un pre-reformador
adiabdtico de baja temperatura.

Analisis termodinamico para la seccion de reformacion con un pre-reformador anterior al reformador primario.

Nombre Equipo AH AS  AEx T, Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp

VLV-100 Valvila 0.00 1.75E-05 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 1.75E-05 -0.01 0.01 0.01

MIX-100 Mezclador 0.00 3.88E-04 -0.11 - 0.00 0.00 0.00 3.88E-04 -0.11 0.11 0.21

E-100 Intercambiador  2.08 6.08E-03 029 75559 2.08 0.00 127 3.33E-03 0.29 0.98 1.82

FH-103B Quemador 553 1.06E-02 242 145290 553 000 441 6.78E-03 2.42 1.99 3.71

MIX-101 Mezclador 0.00 8.03E-03 -2.36 - 0.00 0.00 0.00 8.03E-03 -2.36 2.36 4.39

HI 7 REF PRIM Intercambiador 12.72 1.63E-02 795 1344.16 12.72 0.00 9.94 6.79E-03 7.95 1.99 3.7
REFORMADOR 1RIO 101B Reactor 72.82 6.68E-02 53.23 1719.76 72.82 0.00 60.41 2.45E-02 53.23 718  13.40
HI 6 REF PRIM Intercambiador  6.42 1.05E-02 3.33 1251.01 6.42 0.00 491 5.42E-03 3.33 1.59 2.96
MIX-102 Mezclador 0.00 1.26E-02 -3.70 - 0.00 0.00 0.00 1.26E-02 -3.70 3.70 6.90
REFORMADOR SEC 103D Reactor 0.00 4.43E-02 -13.00 - 0.00 000 0.00 443E-02 -13.00 13.00  24.25
101-CA/CB Intercambiador 70.07 1.19E-01 35.14 947.13 70.07 0.00 4838 4.52E-02 35.14 1324 24.69

102-C Intercambiador 4.70 8.00E-03 236 64985 470 0.00 258 7.59E-04 2.36 0.22 0.42
MUTADOR DE ALTA Reactor 0.00 5.03E-03 -1.47 - 0.00 0.00 0.00 5.03E-03 -1.47 1.47 2.75
103-C Intercambiador 12.22 2.08E-02 6.13  652.54 1222 0.00 6.73 2.05E-03 6.13 0.60 1.12

104-C Intercabiador  10.49 2.32E-02 3.70  547.80 1049 0.00 4.88 4.03E-03 3.70 1.18 2.20

MIX-103 Mezclador 0.00 9.94E-04 -0.29 - 0.00 0.00 0.00 9.94E-04 -0.29 0.29 0.54
MUTADOR DE BAJA 104-BD Reactor 0.00 2.37E-03 -0.69 - 0.00 0.00 0.00 237E-03 -0.69 0.70 1.30
PRE-REFORMADOR Reactor 0.00 5.30E-03 -1.55 0.00 0.00 0.00 5.30E-03 -1.55 1.55 2.90

INTERCAMBIADOR ADICIONAL Intercambiador 9.12 1.46E-02 486 95036 9.12 0.00 6.31 4.95E-03 4.86 145 271
Total 0.00 53.61 100.00
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LOOP DE
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Figura 4.4: Integracion del loop de sintesis con el sistema de refrigeracién e impacto en

el trabajo de compresion.
Las lineas rojas representan flujos de energia, mientras que la azul representa el trabajo

del compresor de refrigeracion.
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Figura 4.5: Diagrama de flujo de proceso del circuito de sintesis con la disminucién de

la carga térmica de los intercambiadores 140-C, 117-C, 118-C y 119-C.
Los equipos contenidos en el recuadro es el equipo adicional para la modificacién tipo-

logica.
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Tabla 4.3: Composicién molar de la corriente de alimentaciéon y re-circulacién para la
reducciéon de la carga térmica del loop de sintesis.
Componente Fracciéon molar Fracciéon molar

alimentacion re-cirlacién

Hidrégeno 0.7417 0.4698

Nitrégeno 0.2487 0.1852

Metano 0.0060 0.0544

Argén 0.0033 0.0223

Agua 0.0002 0.0000

Amoniaco 0.0000 0.2683
Total 1 1

= El efluente gaseoso del separador V-104 es comprimido hasta una presion de 164.1
bar, presion suficiente para suministrar la caida de presién del intercambiador de
calor anterior al convertidor de sintesis. El efluente liquido es bombeado a la
misma presién que el efluente gaseoso.

» El 2.16% de la corriente de re-circulacién es purgado con el fin de eliminar la
concentracion de gases inertes.

» La eficiencia isentrdpica de todas las maquinas es del 75 %.
= La caida de presion de la tuberia se considera despreciable.

= La corriente de alimentacion y las especificaciones de los equipos restantes como
caida de presion y gradiente de temperatura en los intercambiadores de calor,
permanecen igual al caso base. El flujo molar de la corriente de alimentacion es
de 7554 kmol/h y se encuentra una presion y temperatura de 190.3 bar y 108.9
°C respectivamente, mientras que el flujo de la corriente de re circulacién es de
21589.9 kmol/h y se encuentra a una presién y temperatura de 156.1 bar y 54.62°C
respectivamente. La composicion de las corrientes de alimentacion y re-circulacion
pueden verse en la tabla 4.3.

Es de suma importancia considerar la composicién de la corriente de alimentacion
al reactor, ya que la conversién se encuentra en funcién directa de esta a demas de la
presion y temperatura. Debido a que la nueva corriente generada no ingresa al sistema
de condensacion de amoniaco, se espera un aumento en la concentracion de amoniaco
en la corriente de alimentacion al reactor, hecho que tiene que ser estudiado méas a
fondo y que no se integra en este trabajo.

Las propiedades termodindmicas de las corrientes del loop de sintesis se visualizan
en la tabla 4.4.

Analisis Termodinamico Como se puede observar en tabla 4.5, la modificacién
tipologica reduce las cargas térmicas de los intercambiadores de calor 140-C, 117-C
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Tabla 4.4: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso para la seccion de
sintesis modificada por la disminucién de las cargas térmicas del sistema de condensa-
cion de amoniaco.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia

Kmol/hr °C Bar MW MW/K MW
19A 7553.71 108.89 190.34 3.98 0.21 -56.18
20 29143.69 55.04 156.09 -97.96 0.88 -356.22
20A 29143.69 42.78 155.51 -103.97 0.86 -356.80
20B 10520.87 42.78 155.51 -37.53 0.31 -128.81
20C 8743.11 42.78 155.51 -31.19 0.26 -107.04
20D 8743.11 24.00 154.93 -36.00 0.24 -107.28
20E 8743.11 1.00 154.36 -40.47 0.23 -107.18
20F 8743.11 -15.40 153.78 -43.02 0.22 -106.94
20G 10520.87 26.01 153.79 -42.74 0.29 -129.13
20H 19263.98 9.67 153.78 -85.75 0.51 -236.38
201 19263.98 -22.00 153.16 -96.80 0.47 -235.37
21 15759.17 -22.00 153.16 -28.96 0.41 -148.07
22 3504.81 -22.00 153.16 -67.84 0.07 -87.29
21A 15759.17 15.22 152.31 -23.75 0.43 -148.60
21B 15759.17 23.55 164.10 -22.66 0.43 -147.78
21C 25638.88 145.56 162.92 -30.52 0.80 -264.34
23 22068.58 375.29 157.88 -30.52 0.84 -276.77
23A 22068.58 266.11 157.29 -54.80 0.80 -289.09
23B 22068.58 163.33 156.69 -77.32 0.75 -298.09
23C 22068.58 54.62 156.09 -104.20 0.68 -303.93
23D 476.68 54.62 156.09 -2.25 0.01 -6.56
24 21591.90 54.62 156.09 -101.95 0.67 -297.37
23E 476.68 31.39 155.85 -2.62 0.01 -6.59
23F 476.68 -11.00 155.61 -3.07 0.01 -6.58
27 117.03 -11.00 155.61 -2.23 0.00 -2.91
23G 359.65 -11.00 155.61 -0.84 0.01 -3.67
29 43.47 -18.22 17.36 -0.26 0.00 -0.71
28 3578.37 -18.22 17.36 -69.81 0.07 -89.98
20J 9879.71 42.78 155.51 -35.25 0.29 -120.96
20K 9677.12 42.78 155.51 -31.63 0.29 -115.90
20K-L 202.59 42.78 155.51 -3.62 0.00 -5.05
20L 202.59 43.16 164.10 -3.61 0.00 -5.05
20M 9677.12 48.95 164.10 -31.13 0.29 -115.51
20N 25638.88 29.11 164.10 -57.40 0.72 -269.01
26 359.65 105.55 137.29 -0.47 0.01 -3.67
23GI 359.65 -12.13 137.53 -0.84 0.01 -3.70
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Tabla 4.5: Reduccion de las principales cargas térmicas en el loop de sintesis.

Equipo Carga termica Caso Base (MW) Carga térmica modificacién (MW) % Reduccién o incremento.
Intercambiador 140-C 6.53 480 264
Intercambiador 117-C 8.93 447 49.90
Intercambiador 118-C 5,02 2.55 19.26
Intercambiador 119-C 6.51 11.04 169.6

y 118-C en un 26.44 %, 49.90% y 49.26 % respectivamente, sin embargo para el
intercambiador 119-C la carga térmica se ve incrementada en un 69 %, lo cual se debe
a que la corriente 20G tiene una temperatura mas alta que en el caso base, lo que
ocasiona un gradiente mayor en el intercambiador.

De acuerdo con los resultados del andlisis termodindmico (Tabla 4.6), el trabajo
perdido en la seccién de sintesis modificada se ubica con 27.78 MW, de los cuales
12.43 MW estan siendo producidos por el convertidor 122-C. Si se compara este valor
con el caso base se observa una reducciéon de 1.03 MW, resultado del cambio en la
composicion de la alimentacién al convertidor.

Con casi el 10% (9.68 MW) del trabajo perdido se ubica el mezclador MIX-107.
Su aportacion se debe a las irreversibilidades por el mezclado de corrientes de proceso
con diferentes presiones y temperaturas. El trabajo perdido restante se distribuye en
los demas equipos que componen la seccién de sintesis modificada.

Por otra parte el trabajo perdido en el compresor de refrigeracion se presenta con
5.06 MW, de los cuales 2.85 MW son generados por el intercambiador de calor 127-C.
Si se compara con el caso base se observa una reduccién de 0.44 MW al disminuir de
3.30 MW a 2.85 MW. Esto se debe principalmente a que el intercambiador procesa una
menor cantidad de amoniaco que el caso base.

El trabajo de compresion total es de 26.61 MW, de los cuales 17.57 MW estan
siendo utilizados por el compresor de la seccién sintesis y el resto (9.04 MW) por el
compresor de refrigeracién en sus diferentes etapas (Tabla 4.7). En general se visualiza
una reduccién en el trabajo de compresién de 0.53 MW comparado con el caso base de
27.14 MW.

Como se observa la reduccion de la cargas térmicas en el sistema de condensacion
de amoniaco, permite un menor trabajo de compresién en la planta. Sin embargo, se
puede llevar a cabo este objetivo de una manera mas optima, tal como se muestra en
las siguientes secciones.

Consumo de vapor Para un trabajo de compresion de 21.61 MW, la cantidad de
vapor a suministrar es de 16362 kmol/h.

Consumo de combustible. La planta con la nueva estructura tipoldgica en la sec-
cién de sintesis, consume 2390.51 kmol/h de gas natural, del cual 886.41 kmol/h
estan siendo destinados como fuente de calentamiento y el resto sirve de materia prima
a la planta.
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El consumo de gas natural total equivale a 43178.09 kg/h que energéticamente
representan 1899.84 GJ/h, mientras que la producciéon de amoniaco total es de 60.44
Tm NHj/h. De esta manera la eficiencia energética neta de la planta con la nueva
estructura tipoldgica es de 31.43 GJ/Tm NHs.

Emisiones de CO., La planta con la nueva estructura tipologica produce 116.22
Tm COy/h, de las cuales 43.10 Tm CO5/h son generadas por la combustién de gas
natural y el resto son debidas al proceso (73.13 toneladas de C0,/h). Considerando
que la produccién de amoniaco es de 60.44 Tm NH;/h, la emisién especifica resultante
es de 1.91 Tm CO,/Tm NH;.

Consumo de agua de enfriamiento. La cantidad de agua que el proceso necesita
es de 5274 m3.

4.2.2. Alimentacion y purga del loop de sintesis.

La configuracién del sistema de sintesis debe mantener las corrientes de alimentacion
y purga lo mejor ubicadas posible, debido que ello puede resultar en un ahorro de energia
de compresion en las secciones de sintesis y refrigeracion, ademas de posibles ahorros
en el consumo de agua de enfriamiento.

Los criterios para una correcta ubicacion de las corrientes de alimentacién y purga
en el loop de sintesis son los siguientes:

» [a corriente de alimentacion debe ser colocada en la seccién en la cual halla
una menor cantidad de amoniaco y de ser posible alimentando directamente al
convertidor de sintesis.

= La corriente que sirve de purga, debe ser colocada de tal manera que maximice
la cantidad de gases inertes y minimice la cantidad de amoniaco y gas de sintesis
(Hs) presentes en ella.

Realizando un pequenio andlisis al loop de sintesis del caso de estudio (Figura 4.6),
se visualiza que la alimentacion al loop esta colocada en una posicién desfavorable,
debido a que todo el gas de sintesis esta siendo mezclado con una gran cantidad de
amoniaco que posteriormente tiene que ser condensado. De esta manera se obliga al gas
de sintesis alimentado a pasar por el mismo proceso de condensacién para el amoniaco
que se produce, requiriendo de esta manera eliminar mayores cargas térmicas en los
condensadores del loop.

Para el caso de la corriente de purga es necesario prestar especial atencion al
caso base de estudio, ya que su actual ubicacién considera eliminar los gases inertes y
una cantidad minima de gas de sintesis, dejando de lado la gran cantidad de amoniaco
presente en la corriente. Posteriormente el amoniaco es recuperado en un proceso de
condensacién que involucra cantidades de refrigerante adicionales del loop de sintesis y
por consiguiente equipo de proceso adicional tiene que se considerado. En una seccion
posterior se visualiza cuando es benéfico en cuestiones energéticas el re-ubicar la purga.
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Tabla 4.6: Resultados del andlisis termodinamico para la seccién de sintesis modificada por la reduccion de la carga térmica del % S
loop. =5
_ ~\
i
=
Anailisis termodinamico para la seccién de sintesis con la reduccién de cargas térmicas del loop. g @)
Nombre Equipo AH AS AEx T,y Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp wike
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW & -
103 J/JT COM GAS SINT 1 Compresor 4.97 0.0032 4.02 - 0.00 497 497 0.0032 4.02 0.95 3.41 % %
170-C Intercambiador  3.25 0.0104 020 33832 325 0.00 043 0.0008 0.20 0.24 0.85 = E
MIX-106 Mezclador 0.00 0.0003 -0.09 - 0.00 0.00 0.00 0.0003 -0.09 0.09 0.33 % z
103 J/JT COMP GAS SINT 2 Compresor 4.65 0.0031 3.75 - 0.00 465 4.65 0.0031 3.75 0.90 3.24 'S‘ =
116-C Intercambiador  4.72 0.0152 025 349.05 472 0.00 0.76 0.0017 0.25 0.50 1.80 ’ 5
129-C Intercambiador  2.17 0.0080  -0.18 296.46 2.17 0.00 0.02 0.0007 -0.18 0.20 0.72 %
103 J/JT COMP GAS SINT 3 Compresor 6.35 0.0043 5.09 - 0.00 635 6.35 0.0043 5.09 1.26 4.54 ‘5\
MIX-107 Mezclador 0.00 0.0092 -2.69 - 0.00 0.00 0.00 0.0092 -2.69 2.69 9.68 =
124-C Intercambiador  6.01 0.0195 0.30 322.02 6.01 0.00 0.54 0.0008 0.30 0.24 0.87 )
140-C Intercambiador  4.81 0.0165 -0.03 306.44 4.81 0.00 0.21 0.0008 -0.03 0.24 0.86 &
117-C Intercambiador 4.47  0.0165 -0.36 28550 4.47 0.00 -0.12  0.0008 -0.36 0.24 0.88 E
118-C Intercambiador  2.55 0.0100  -0.40 265.87 2.55 0.00 -0.26 0.0005 -0.40 0.14 0.49 )
120-C Intercambiador  5.20 0.0196 -0.53 30747 520 0.00 024 0.0026 -0.53 0.77 2.78 5
MIX-108 Mezclador 0.00 0.0011 -0.31 - 0.00 0.00 0.00 0.0011 -0.31 0.31 1.13 %
119.C Intercambiador 11.04  0.0458 -2.37  266.67 11.04 0.00 -1.10 0.0043 -2.37 1.27 4.58 g
103 J/JT COMP GAS SINT 4 Compresor 1.10 0.0009 0.82 - 0.00 1.10 1.10 0.0009 0.82 0.27 0.98 %
121-C Intercambiador 26.88  0.0758 4.67 37954 26.88 0.00 6.12 0.0049 4.67 1.45 5.22 T
122-C CONVERTIDOR Reactor 0.00 0.0424  -12.43 - 0.00 0.00 0.00 0.0424 -12.43 1243 44.75 s
123-C1 Intercambiador 24.28  0.0446 11.21 592,17 2428 0.00 12.26 0.0036 11.21 1.05 3.79 t=
123-C Intercambiador 22.52  0.0503 7.78 486.06 22.52 0.00 8.94 0.0040 7.78 1.16 4.17 %
139-C Intercambiador  0.37 0.0013 0.00 316.01 0.37 0.00 0.03 0.0001 0.00 0.03 0.11 @)
125-C Intercambiador  0.45 0.0018 -0.09 28282 045 0.00 -0.02 0.0003 -0.09 0.08 0.27 %
V-103 Separador 0.00 0.0017  -049 - 0.00 0.00 0.00 0.0017 -0.49 0.49 1.75 o
K-100 Compresor 0.50 0.0004 0.39 - 0.00 050 0.50 0.0004 0.39 0.11 0.41 =~
P-100 Bomba 0.002  0.0000  0.002 - 0.00 0.002 0.002 0.0000 0.002 0.000 0.00
MIX-121 Mezclador 0.00 0.0023 -0.66 - 0.00 0.00 0.00 0.0023 -0.66 0.66 2.39

Total 17.57 27.78 100.00
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Tabla 4.7: Anélisis termodinamico del compresor de refrigeracion cuando se han modificado las cargas térmicas del sistema de
condensacién de amoniaco.
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Analisis termodinamico del compresor de refrigeracion.
Nombre Equipo AH AS  ABx T, Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW
105-J/JT-1ER PASO  Compresor 0.80  0.0007 059 0.00 0.00 0.80 0.80  0.0007 0.59 021 413

bg

MIX-109 Mezclador 0.00  0.0001 -0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 @ 0.0001 -0.02 0.02 0.37
105-J/JT-2DO PASO  Compresor 175 00013 137 000 000 175 175  0.0013 1.37 0.38  7.60
167-C Intercambiador  0.93 ~ 0.0030  0.05 32499 0.93 0.00 009  0.0002 0.05 0.04 088
MIX-110 Mezclador 0.00 0.0001 -0.03 0.00 0.00 0.00 0.00 @ 0.0001 -0.03 0.03  0.54
105-J/JT-3ER PASO Compresor 281 0.0019 224 0.00 0.00 281 281  0.0019 2.24 0.57  11.23
128-C Intercabiador ~ 2.64  0.0086  0.13 33825 2.64 0.00 0.35  0.0008 0.13 022 439
MIX-111 Mezclador 0.00  0.0000 -0.01 0.00 0.00 000 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.14
105-J/JT-4TO PASO Compresor 3.68 0.0025 296 0.00 0.00 3.68 3.68  0.0025 2.96 0.72 1433
127-C Intercambiador 29.62  0.0955  1.61 34511 29.62 0.00 4.46  0.0097 1.61 2.85  56.40

Total 33.19 9.04 13.94 0.0172 5.06 100.00
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ALIMENTACION AL LOOP DE

SENTESIS RICA EN HIDROGENO
Y NITROGENO.
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Figura 4.6: Distribuciéon de la concentracion de amoniaco y gas de sintesis.
Las corrientes en color verde indican concentraciones altas de gas de sintesis (Hsg), las azules altas

concentraciones de amoniaco y las rojas representan la mezcla entre ellas.

4.2.2.1. Re-ubicacion de la corriente de alimentacién al loop.

El diagrama de flujo de proceso que considera la re-ubicaciéon de la corriente de
alimentacion al loop de sintesis puede visualizarse en la figura 4.7. Como se observa el
efluente del tercer paso del compresor de sintesis (alimentacion al loop) es comprimido
hasta una presién de 164.02 bar (19A) y no a 190.3 bar como en el caso base. Poste-
riormente la corriente (19B) se enfria a 43°C a través de un nuevo intercambiador de
calor (E-130) que utiliza agua como medio de enfriamiento’. La caida de presién que
el intercambiador genera en la corriente es de 0.57 bar, mientras que la caida de presion
del lado del agua de enfriamiento se considera despreciable.

Una vez que la corriente es enfriada, esta es mezclada con el efluente de la cuarta
etapa del compresor de sintesis (21B). La corriente resultante se pre-calienta con los
efluentes del convertidor de sintesis hasta la temperatura de 145.6 °C, misma que sirve
de alimentacion al convertidor.

Las especificaciones de los demés equipos que componen la seccién de sintesis son
las mismas que en el caso base.

La re-ubicacion de la corriente de alimentacién confiere la misma ideologia de re-
ducir la carga térmica de los intercambiadores de calor 140-C, 117-C, 118-C y 119-C;
condicién necesaria para reducir el trabajo de compresion del sistema de refrigeracion.
Adicionalmente, como se observa en el diagrama de flujo de proceso, el re-ubicar la
corriente de alimentacién al loop de sintesis permite reducir la carga térmica del in-
tercambiador 124-C; el cual utiliza agua como medio de enfriamiento. Por lo tanto se
espera una considerable reduccién en el consumo de este fluido de utilidad.

Las propiedades termodindmicas que intervienen en la nueva configuracion del loop
de sintesis pueden visualizarse en la tabla 4.8.

Analisis Termodinamico. Como se observa en la tabla 4.9, la ubicacion de la ali-
mentacién ahora cumple con los requerimientos de una cantidad minima de amoniaco

"El agua de enfriamiento se encuentra disponible a 32°C y 1 bar.
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Tabla 4.8: Propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso para la seccién de
sintesis con re-ubicacién de la corriente de alimentacion al loop.

Corriente Flujo molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia

Kmol/hr °C Bar MW MW/K MW
19 7553.71 7.22 83.51 -2.37 0.20 -61.27
19A 7553.71 89.22 164.68 2.73 0.20 -57.23
19B 7553.71 43.00 164.10 -0.20 0.20 -57.64
19C 23483.55 29.44 164.10 -26.98 0.63 -212.68
24 19493.69 45.05 156.09 -72.27 0.59 -244.10
20 19493.69 45.05 156.09 -72.27 0.59 -244.10
20A 19493.69 42.78 155.51 -73.62 0.58 -244.24
20B 7037.22 42.78 155.51 -26.58 0.21 -88.17
20C 12456.47 42.78 155.51 -47.04 0.37 -156.07
20D 12456.47 24.00 154.93 -53.91 0.35 -156.41
20E 12456.47 1.00 154.36 -60.31 0.33 -156.27
20F 12456.47 -15.40 153.78 -63.96 0.31 -155.93
20G 7037.22 15.68 153.79 -31.87 0.19 -88.39
20H 19493.69 -2.93 153.78 -95.83 0.51 -244.49
201 19493.69 -22.00 153.16 -102.14 0.48 -243.75
21 15929.85 -22.00 153.16 -33.18 0.42 -154.97
22 3563.84 -22.00 153.16 -68.96 0.07 -88.78
21A 15929.85 15.22 152.31 -27.88 0.44 -155.51
21B 15929.85 23.52 164.10 -26.78 0.44 -154.68
21C 23483.55 145.56 162.92 -3.56 0.70 -208.61
23 19906.99 407.59 157.88 -3.56 0.75 -222.28
23A 19906.99 266.11 157.29 -30.90 0.70 -236.48
23B 19906.99 163.33 156.69 -50.38 0.66 -244.26
23C 19906.99 45.05 156.09 -73.79 0.60 -249.26
23D 429.99 45.05 156.09 -1.59 0.01 -5.38
23GI 355.81 -12.07 137.53 -0.76 0.01 -3.57
24A 19477.00 45.05 156.09 -72.20 0.59 -243.88
23E 429.99 31.39 155.85 -1.78 0.01 -5.40
23F 429.99 -11.00 155.61 -2.18 0.01 -5.38
26 355.81 45.59 137.29 -0.58 0.01 -3.57
27 74.18 -11.00 155.61 -1.42 0.00 -1.85
23G 355.81 -11.00 155.61 -0.76 0.01 -3.54
29 46.52 -18.37 17.36 -0.31 0.00 -0.80
28 3591.50 -18.37 17.36 -70.06 0.07 -90.32
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Figura 4.7: Diagrama de flujo de proceso de la seccién de sintesis con re-ubicaciéon de
la corriente de alimentacion al loop.

Tabla 4.9: Concentracion de punto de inserciéon de la corriente de alimentacion al loop
de sintesis (kmol/h).

Componente Hidrogeno Nitrogeno Metano Argon Amoniaco  Total
Caso Base 10069.35 4002.78  1184.14 47478  4069.61  19800.67
Modificacion ~ 10197.41 4004.25 970.97  358.71 39850  15929.85

(398.5 kmol/h) comparada con el caso base (4069.61 kmol/h) y se encuentra a solo un
equipo (Intercambiador de calor 121-C) de ingresar al convertidor (Figura 4.7).

Como se mencion6 anteriormente la modificacion favorece la reduccion de las cargas
térmicas en los intercambiadores de calor que se encuentran conectados a la seccién de
refrigeracién (sistema de condensacion). Las reducciones en los equipos 124-C, 117-C,
118-C y 119-C son de 0.93 MW, 2.53 MW, 1.37 MW y 0.19 MW respectivamente. Estas
generaran una importante reduccion en el trabajo del compresor de refrigeracion.

Por otra parte el trabajo perdido generado por la secciéon de sintesis se registra con
25.29 MW, que como es de esperarse la mayor contribucién pertenece al convertidor
122-C, el cual produce 13.67 MW de trabajo perdido que representan casi el 54 % del
trabajo perdido total en la seccién.

En el segundo puesto con un 12.6 % (3.184 MW) ubicamos al compresor de sintesis
103 J/JT encargado de comprimir el gas de sintesis hasta la presiéon de reaccién en el
convertidor. Como se observa en la tabla (Tabla 4.10), la mayor contribucién se ubica
en la tercera etapa del compresor, lugar donde se tiene un mayor gradiente de presion
(81.17 bar). El trabajo perdido restante se distribuye entre los equipos que conforman
la seccién de sintesis modificada.

Para el compresor de la seccion de refrigeracion el trabajo perdido se visualiza con
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4.94 MW, de los cuales 2.89 MW estan siendo producidos por el intercambiador de
calor 127-C, 1.76 MW son producidos por las distintas etapas del compresor y el restante
es distribuido en los inter-enfriadores. Si se comparan estos resultados con los del caso
base, en general se observa una reduccion en el trabajo perdido debido a la reduccién
de la cantidad de vapor de amoniaco que tiene que ser procesado.

El trabajo de compresion total se muestra con 24.31 MW, de los cuales 15.82
MW se suministran a las diferentes etapas del compresor de sintesis (Tabla 4.10) y el
restante (8.49 M'W) se suministra al compresor de refrigeracién, encargado de generar
los 4 niveles de refrigeracion para el sistema de condensacién de amoniaco (Tabla 4.11).

Consumo de vapor. De acuerdo al andlisis termodinamico, para un trabajo de com-
presién de 24.31 MW el consumo de vapor es de 14953.30 kmol/h para la planta
modificada.

Consumo de combustible. Una vez que se ha modificado la cantidad de vapor
producido, los resultados indican que son necesarios 2302.44 kmol/h de gas natural.
De los cuales 798.34 kmol/h son utilizados como fuente de calentamiento para la planta
y el restante (1504.1 kmol/h) corresponde al gas natural utilizado como materia prima.

La alimentacién a la planta en cantidades mésicas es de 41587.50 kg/h de gas natu-
ral, que energéticamente representan 1659.3 GJ /h. Si la produccién de amoniaco total es
de 60.56 Tm NH;3/h® la eficiencia energética neta resultante es de 30.21 GJ/Tm
NHs.

Emisiones de CO,. La emisién de COy total es de 111.94 Tm COs/h. De las cuales
38.82 Tm CO3/h son generadas por la combustion de gas natural, mientras que 73.13

Tm CO;/h son las emisiones debidas al proceso. La emision especifica resultante es

Consumo agua de enfriamiento. La planta con la re-ubicacion de la alimentacion
al loop de sintesis consume 4877.2 m? /h, los cuales se encuentran distribuidos en los
enfriadores de la secciéon de sintesis y refrigeracion.

4.2.2.2. Re-ubicacion de la corriente de purga del loop de sintesis.

El cambio en la ubicacién de la corriente de purga del loop de sintesis, puede consi-
derarse otra modificacién tipoldgica que represente algunos beneficios. A partir de los
criterios de la seccion 4.2.2, la corriente de purga es ubicada inmediatamente posterior
al separador del sistema de condensacion de amoniaco (Figura 4.8), secciéon en la se
encuentra una menor cantidad de amoniaco y una mayor cantidad gases inertes, sin
embargo una cantidad mayor de gas sintesis (Hy y Ny) es también eliminada.

8La base de comparacién de produccién de amoniaco para todas las modificaciones es de 60.44 Tm
NHj/h, debido a la nueva configuracién y como resultado no es posible obtener la cantidad deseada
establecida como criterio de comparacién.
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.
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Figura 4.8: Diagrama de flujo de proceso de la seccién de sintesis con re-ubicacion de
la corriente de purga.
El equipo delimitado por el recuadro es el eliminado por la re-ubicacién de la corriente de purga.

Si bien el cambio de la corriente de alimentacién al loop del sintesis representa
grandes beneficios, el cambio en la ubicaciéon de la corriente de purga por si sola no lo es
tanto, debido a que el flujo de purga que se ubicaba anterior al sistema de condensacién
de amoniaco en el caso base, es obligado a circular por los condensadores requiriendo
eliminar una mayor carga térmica en el caso modificado, lo que ocasiona un flujo de
refrigerante mayor que entra en las diferentes etapas del compresor de refrigeracion y de
esta manera mayor trabajo de compresion, situacién que no representa ningin ahorro
en el consumo de combustible o agua de enfriamiento °.

4.2.2.3. Re-ubicacion simultanea de las corrientes de alimentacién y purga.

Como se vio anteriormente el re-ubicar la corriente de purga por si sola no genera
ahorros energéticos, sin embargo esta representa algunos beneficios cuando es re-ubicada
de forma simultanea con la corriente de alimentacion al loop de sintesis (Figura 4.9).
La condicién de operacion de la re-ubicacion de la corriente de purga es que:

» El flujo molar de la corriente de purga debe mantenerse a 360 kmol/h'?, cantidad
suficiente para eliminar la acumulacién de gases que no intervienen en la sintesis
de amoniaco (metano y argén).

Lo mas importante de esta modificacion tipoldgica es la eliminacion del intercam-
biador de calor 125-C por la re-ubicacién de la corriente de purga (Figura 4.8), el cual

9No se considera agregar mas informacién y/o un anlisis termodindmico debido a que los resultados
no son favorables en el ahorro y uso eficiente de energia.
10Mismo flujo molar del caso base.
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Figura 4.9: Diagrama de flujo de proceso de la seccién de sintesis con re-ubicacion de
las corrientes de alimentacion y purga.

utiliza amoniaco como fluido de enfriamiento. De esta manera el vapor del refrigerante
no producido es eliminado como alimentacién del compresor de refrigeracién en el pri-
mer paso, lo que reduce aun mas el trabajo del compresor del sistema de refrigeracion
que cuando se re-ubica solo la corriente de alimentacion.

Las propiedades termodinamicas de las corrientes de la seccién de sintesis modificada
se visualizan en la tabla 4.12.

Analisis Termodinamico. El re-ubicar las corrientes de alimentaciéon y purga de
forma simultanea, genera una menor perdida de amoniaco en la corriente de purga que
cuando se re-ubica solo la alimentacion. Aproximadamente se presenta una reduccion
del 34 % al disminuir de 13.67 kmol NH;/h del caso base a 8.99 kmol NH;/h para esta
modificacién tipolégica. Resultado que no se obtiene con re-ubicar solo la alimentaciéon
al loop de sintesis ya que se elimina 13.31 kmol NH3/h (Tabla ?7?).

De los resultados del anédlisis termodindmico (Tabla 4.14), el trabajo perdido para
la seccion de sintesis se ubica con 25.21 MW, el cual si se compara con el caso en
el que solo se re-ubica la corriente de alimentacién se observa una reduccion adicional
de 0.08 MW al re-ubicar la corriente de purga. Esta pequena reducciéon adicional se
obtiene principalmente por la eliminacién de los equipos que procesaban la corriente de
purga, para la recuperacion de amoniaco.

Como se observa en la tabla 4.15, el trabajo perdido en la seccién de refrigeracion
se visualiza con 4.93 MW, el cual comparado con el caso en el que se re-ubica solo
la alimentacién es 0.011 MW menor que cuando se re-ubica solo la corriente de ali-
mentacién. Esta pequefia reduccion es posible debido a que al re-ubicar la corriente de
purga elimina el intercambiador de calor 125-C, el cual utiliza amoniaco que tiene que
procesado por los 4 niveles de presion en el compresor del caso base.

Por otra parte el trabajo de compresion total es de 24.28 MW, de los cuales 15.82
MW estan destinados al compresor de sintesis y el resto a la seccion de refrigeracion.
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Tabla 4.12: Corrientes de proceso de la seccion de sintesis con re-ubicacion simultanea
de las corrientes de alimentacién y purga.

Corriente Flujo Molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia
kmol/h °C Bares MW MW/K MW
19 7553.71 7.22 82.68 -2.37 0.20 -61.27
19A 7553.71 89.22 163.05 2.73 0.20 -57.23
19B 7553.71 43.00 162.48 -0.20 0.20 -57.64
20A 19869.54 42.78 153.97 -74.43 0.59 -248.17
20B 7172.90 42.78 153.97 -26.87 0.21 -89.59
20C 12696.64 42.78 153.97 -47.56 0.38 -158.58
20D 12696.64 24.00 153.40 -54.56 0.36 -158.92
20E 12696.64 1.00 152.83 -61.08 0.33 -158.78
20F 12696.64 -15.40 152.25 -64.79 0.32 -158.43
20G 7172.90 16.40 152.27 -32.14 0.20 -89.81
20H 19869.54 -2.61 152.25 -96.94 0.52 -248.43
201 19869.54 -22.00 151.64  -103.49 0.49 -247.67
21 16242.41 -22.00 151.64 -33.30 0.42 -157.31
22 3627.13 -22.00 151.64 -70.19 0.07 -90.35
21A 15882.41 15.22 150.80 -27.29 0.43 -154.36
21B 15882.41 23.53 162.47 -26.18 0.43 -153.53
21C 23436.12 145.56 161.30 -3.03 0.70 -207.47
23 19870.28 407.51 156.32 -3.03 0.74 -221.11
23A 19870.28 266.11 155.73 -30.28 0.70 -235.26
23B 19870.28 163.33 155.14 -49.70 0.66 -243.02
23C 19870.28 45.04 154.55 -73.05 0.60 -248.01
21A-1 15882.41 -22.00 151.64 -32.56 0.41 -153.83
21A-2(PURGA) 360.00 -22.00 151.64 -0.74 0.01 -3.49

Tabla 4.13: Concentracién de la corriente de purga del loop de sintesis en el caso base,

con re-ubiacion de alimentacién y re-ubicacion de las corrientes de purga y alimentaciéon
(kmol/h).

Componente Caso Base Re-ubicacion solo alimentacion Re-ubicacion purga-alimentacion

Hidrégeno 221.70 224.84 231.19
Nitrégeno 88.19 88.30 90.36
Metano 25.43 2141 2141
Argon 10.03 7.95 8.05
Amoniaco 13.67 13.31 8.99
Total 359.02 355.81 360.00
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

Si se comparan los valores del trabajo de compresion de esta modificacion con la
que considera solo la re-ubicacion de la corriente de alimentacion, se encuentra que el
cambio en la corriente de purga no ofrece una reducciéon en el trabajo para la seccion
de sintesis. Por otra parte para la seccion de refrigeracién se observa una reduccion
adicional de 0.03 MW, resultado de la eliminaciéon del intercambiador 125-C por la
re-ubicacion de la corriente de purga.

Consumo de vapor. Para un trabajo de compresion de 24.29 MW la cantidad de
vapor necesario es de 14933.63 kmol/h.

Consumo de combustible. EI re-ubicar la corriente de purga adicional a la re-
ubicacién de la corriente de alimentacién, produce una reduccion adicional minima en
el consumo de gas natural de aproximadamente 1 kmol/h, por lo que el consumo de
gas natural se ubica con 2301.62 kmol/h cuando la alimentacién y purga del loop de
sintesis son re-ubicadas.

Siendo el flujo méasico de gas natural de la planta de 41572.63 kg/h que energética-
mente representan 1829.20 GJ/h y considerando que la produccién de amoniaco total
es de de 60.56 Tm NH3/h!!) la eficiencia energética neta resultante es de 30.20
GJ/Tm NH;.

Emisiones de CO,. La reduccion adicional de gas natural que ingresa a la planta
por la re-ubicacion de la corriente de purga genera una reduccion en las emisiones de
COy de 0.04 Toneladas/h. Por lo tanto la planta produce 111.90 Tm COs/h para la
planta modificada.

De las emisiones totales 38.78 Tm CO3/h son las generadas por la combustién
de gas natural, mientras que 73.13 Tm CO;/h son las emisiones debidas al proceso.
Considerando la producciéon de amoniaco de 60.56 Tm NHjz/h, la emisién especifica
resultante es de 1.84 Tm CO,/Tm NHj producido.

Consumo agua de enfriamiento. Debido a que la corriente de purga en esta modi-
ficacién se encuentra posterior al sistema de condensacién de amoniaco, el intercambia-
dor de calor 124-C tiene que enfriar una cantidad mayor de gases de re-circulacién que
cuando se re-ubica solo la corriente alimentacién. El resultado es un consumo adicional
de 9.8 m?® de agua de agua de enfriamiento. Por lo tanto la planta que re-ubica ambas
corrientes de alimentacién y purga consume 4887 m?/h.

4.2.3. Integracion de turbinas generadoras de potencia.

La recuperacion del calor de reaccion que se desprende en los procesos quimicos se
realiza por diferentes sistemas. Como se aprecia en la figura 4.10A, para nuestro caso

HTa base de comparacién de produccién de amoniaco para todas las modificaciones es de 60.44 kmol
de NHj3/h, debido a la nueva configuracién y como resultado no es posible obtener la cantidad deseada
establecida como criterio de comparacion.
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Figura 4.10: Recuperacion del calor de reaccién del convertidor de sintesis y ciclo de
potencia. A) Recuperacién de calor por una corriente de utilidad. B) Recuperacién de calor por la

integracién de una turbina. C) Ciclo Brayton.

base los efluentes del convertidor de amoniaco intercambian calor con un fluido de uti-
lidad presurizado, el cual recupera el calor generado por la reaccién'?. Posteriormente,
el fluido de utilidad es vaporizado con otra fuente de energia y expandido en una tur-
bina para generar poder mecénico que a su vez generara energia eléctrica. Este método
de recuperacion energética mantiene separados el fluido de utilidad del fluido de pro-
ceso haciendo uso de dos procesos de transferencia de calor antes de obtener trabajo
mecanico en la turbina.

Otra forma de recuperar el calor de reaccién en la seccién de sintesis, considera
la integracién de una turbina generadora de potencia que produce trabajo mecanico
por la expansion directa de los efluentes del convertidor; tal como lo muestra la figura
4.10B. La diferencia entre ambos sistemas en relacién a la cantidad de equipos es que
el mostrado en la figura 4.10A incluye cinco elementos de proceso denominados reactor
quimico, intercambio de calor, turbina, fluido de utilidad y productos quimicos; mientras
que el diagrama mostrado en la figura 4.10B solo incluye los elementos reactor quimico,
turbina y productos. Esta diferencia ofrece una gran ventaja ya que no hay necesidad
de intercambiar calor con otro fluido de trabajo para el segundo caso y por lo tanto las
perdidas de trabajo mecanico por la transferencia de calor son eliminadas.

Para la recuperacion de calor se propone un ciclo Brayton el cual es mostrado en la
figura 4.10C. En éste, la energia que ingresa al ciclo por la combustion es sustituida por
la energia que se libera en el convertidor de sintesis, mientras que el calor de desecho
es el eliminado por la condensacion de amoniaco en el sistema de re-circulacién. El
concepto de regeneracion es utilizado con un intercambiador de calor proceso-proceso
(121-C) y la corriente de purga es también expandida para producir mds potencia. El
resultado de la integracion del ciclo en loop de sintesis, puede visualizarse en la figura

12Calentamiento de agua de caldera.
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Figura 4.11: Diagrama de flujo de proceso de la secciéon de sintesis con la integracion
de un ciclo de potencia Brayton.

4.11.
Las condiciones de operacion mas importantes del proceso se describen a continua-
cion:

= La temperatura y presion de alimentacién del reactor de sintesis se mantiene a
146°C y 162.9 bar respectivamente. El reactor quimico se modela al equilibrio con
30 % de conversion y adiabatico.

= La condensacién de amoniaco se realiza en el lado de baja presién del ciclo de
potencia, comenzando con agua de enfriamiento hasta una temperatura de 42.8
°C, la cual se encuentra disponible a 32°C y 1 bar. Posteriormente la separaciéon

se realiza a -22 °C con ayuda de los mismos niveles de refrigeraciéon del caso base.

s El 2% de la corriente de re-circulacion debe ser purgado para prevenir la acumu-
lacion de gases inertes en el sistema.

» La eficiencia isentrépica de todas las maquinas es del 75 %.

» La presién de expansion de la turbina (K-103) se realiza a 70 bar. Esta informacion
es obtenida de los resultados publicados en el articulo “Integration of a turbine
expander with an exothermic reactor loop-Flow sheet development and
application to ammonia production” (8|, trabajo realizado por el doctor I.L
Greeff, et al; en el cual se obtiene un minimo de generacion de trabajo perdido.

= La presion de expansion de la corriente de purga se realiza a 30 bar.
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Tabla 4.16: Corrientes de proceso de la seccion de sintesis con integracién de un ciclo
de potencia Brayton.

Corriente Flujo Molar Temperatura Presion Entalpia Entropia Exergia

kmol/h °C Bares MW MW/K MW
19 7553.71 7.22 835082 2.37 020 6127
19A 7553.71 87.80 16291.73  2.64 020  57.31
20A 20945.35 42.78 6382.38  -81.22 0.68  -281.3
20B 7561.27 42.78 6382.38  -29.32 0.25  -101.57
20C 13384.08 42.78 6382.38  -51.90 044  -179.78
20D 13384.08 24.00 632446  -55.42 042 -179.98
20E 13384.08 5.50 6766.54  -64.30 039 -179.90
20F 13384.08 15.40 6708.62  -71.24 0.37  -179.33
20G 7561.27 4.50 6700.98  -36.52 0.22  -101.66
20H 20945.35 7.40 6708.62 10777 059  -281.10
201 20945.35 -22.00 664656 11420 057  -280.35
21 17341.28 122.00 6646.56  -43.92 0.50  -190.06
21A 17341.28 26.46 6626.56  -36.72 052 -190.58
21B 17341.28 143.17 16400.00  -19.74 054  -176.70
21C 16966.71 170.99 16291.73  -15.17 053  -171.64
21H 24520.41 146.07 16291.73  -12.53 0.74  -229.74
22 3604.07 122.00 6646.56  -70.28 0.07  -90.29
23 20945.35 304.01 1578841  -12.53 0.79  -243.33
23A 374.57 143.17 16400.00  -0.43 0.01 3.8
23B 20945.35 302.86 7000.00  -30.79 0.80  -264.76
23C 20945.35 982.00 694020  -34.93 0.79  -266.88
23D 374.57 22.31 3000.00  -0.80 0.01 432
24A 16966.71 143.17 16400.00  -19.31 052 -172.88
28 3587.53 120.74 173578 -70.18 0.07  -90.19
29 16.53 120.74 173578 -0.10 0.00 027

s El efluente del compresor de re-circulacion K-102 debe comprimirse de tal manera
que se mitigue la caida de presion del intercambiador de calor 121-C y mantenga
la presion de alimentacion al reactor de sintesis.

= La caida de presiéon de los intercambiadores que componen el sistema de conden-
sacién se mantiene igual al caso base.

Una ventaja adicional de la integracion de un ciclo de potencia es que se eliminan
equipos de proceso que servian para la condensacion del amoniaco presente en la co-
rriente de purga en el caso base, lo que da como resultado la eliminacién de los costos
de mantenimiento de los equipos eliminados.

Las propiedades termodindmicas de las corrientes de la seccién de sintesis modificada
se visualizan en la tabla 4.16.
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Analisis Termodindmico. La planta de amoniaco con la integraciéon de un ciclo
Brayton, presenta un trabajo perdido en la seccion sintesis de 40.05 MW, los cuales
se encuentran distribuidos principalmente entre el convertidor 122-C con aproximada-
mente el 34 % (13.6 MW), el intercambiador de calor 124-C con el 30.02 % (12.03 MW),
la turbina K-103 con el 7.95% (3.18 MW) y el compresor de sintesis en su cuarta etapa
con el 7.73% (3.09 MW). El restante del trabajo perdido se encuentra distribuido en
los equipos restantes en menor cantidad (Tabla 4.17).

Si se compara el trabajo perdido de los equipos anteriores con los del caso base, el
convertidor de sintesis proporcionaba casi el 50 % del trabajo perdido en toda la seccidn,
ahora con esta nueva modificacion el trabajo perdido del convertidor ocupa casi una
tercera parte del trabajo perdido total. Lo anterior se debe a que el trabajo perdido
en el intercambiador de calor 124-C incrementa 11.94 MW, al pasar de 0.08 MW del
caso base a 12.03 en esta modificacién, este incremento se debe a que el diferencial de
temperatura del intercambiador es de 239°C (Tabla 4.16). Lo anterior afectara en forma
considerable el consumo de agua de enfriamiento, hecho que se vera mas adelante.

Por otra parte el trabajo perdido producido en la seccion de refrigeracion es de 5.48
MW, de los cuales casi el 60 % (3.17 MW) esta siendo producido por el intercambiador
de calor 127-C, en segunda posicion se encuentra el compresor de refrigeraciéon en su
tercera etapa con el 14.41% (0.79 MW). El porcentaje restante se distribuye entre los
demads equipos que componen la seccion de refrigeracién (Tabla 4.18).

Como se puede observar en la tabla 4.17, el trabajo de compresion requerido en la
seccion de sintesis es de 31.60 MW. Por otra parte la turbina K-103 obtiene 18.25 MW
de los efluentes del convertidor de sintesis y la turbina K-104; 0.37 MW de la expansion
de la corriente de purga. Por lo tanto el trabajo de compresion final para la seccion de
sintesis de 12.98 M'W.

Para la seccion de refrigeracion el trabajo de compresiéon es de 9.57 MW (Tabla
4.18), los cuales se encuentran distribuidos gradualmente entre las etapas del compresor
de amoniaco. Por lo tanto, el trabajo de compresion total suministrado a la planta es
de 22.55 MW.

Consumo de vapor El flujo méasico de vapor necesario para producir 22.55 MW de
trabajo de compresién, es de 13868.67 kmol/h. Es decir, 2822 kmol/h de vapor menos
que el caso base.

Consumo de combustible Desde un punto de vista local parece que la reduccion en
el consumo de vapor generara una considerable disminucién en el consumo de combusti-
ble. Sin embargo, de manera global aun hay una necesidad energética de calentamiento
de agua de caldera que tiene que ser cubierta, necesidad térmica que era suministrada
por los efluentes del convertidor de sintesis en el caso base (Figura 4.10A).

Realizando la integracion energética de la planta para suministrar la carga térmica
faltante, se obtiene que la planta consume 2445.97 kmol/h de gas natural (44179.93
kg/h), alimentacion que energéticamente representa 1943.92 GJ/h. Considerando que la
produccién de amoniaco total se ubica con 60.52 Tm NHj/h, la eficiencia energética
neta resultante es de 32.12 GJ/Tm NH;.
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Tabla 4.17: Resultados del andlisis termodinamico para la secciéon de sintesis modificada por la integraciéon de una turbina E) =,
generadora de potencia. % E
~
Anélisis termodinamico para la seccion de sintesis con integracion de un ciclo Brayton. té S
Nombre Equipo AH AS AEr T,y Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp &
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW % %
103 J/JT COM GAS SINT 1 Compresor 497 0.0032  4.02 - 0.00 497 497  0.0032 4.02 095 237 % E
170-C Intercambiador 325  0.0104 020 33832 325 0.00 043  0.0008 0.20 024 059 Q =<
MIX-106 Mezclador 0.00  0.0003 -0.09 - 0.00 0.00 0.00  0.0003 -0.09 0.09 023 N %
103 J/JT COMP GAS SINT 2 Compresor 465  0.0031  3.75 - 0.00 465 465  0.0031 3.75 090 225 §
116-C Intercambiador  4.72  0.0152 025 349.05 472 000 076  0.0017 0.25 050  1.25 Q
129-C Intercambiador ~ 2.17  0.0080  -0.18 296.46 2.17  0.00  0.02  0.0007 -0.18 020 050 %
103 J/JT COMP GAS SINT 3 (C2)  Compresor 501  0.0036  3.96 - 0.00 501 501  0.0036 3.96 1.05 261 -
MIX-121 Mezclador 0.00 00027 -0.78 - 0.00 000 0.00 0.0027 -0.78 0.78  1.96 =
124-C Intercambiador 4629  0.1501  2.29 42436 4629 0.00 14.31  0.0410 2.29 12.03  30.02 E
140-C Intercambiador 352 0.0121  -0.02 30644 3.52 0.00 0.15  0.0006 -0.02 017 044 S
117-C Intercambiador  8.8%8  0.0328  -0.72 287.80 8.8 0.00 -0.17  0.0019 -0.72 056  1.39 S
118-C Intercambiador  6.94  0.0274  -1.09 268.06 6.94 0.00 -0.65 0.0015 -1.09 044  1.09 %
120-C Intercambiador ~ 7.20  0.0264  -0.52 296.38 720 0.00 0.08  0.0021 -0.52 0.60  1.51 ES
MIX-108 Mezclador 0.00  0.0003 -0.10 - 0.00 0.00 0.00  0.0003 -0.10 010 025 =
119.C Intercambiador  6.43  0.0267 -1.39 25838 6.43 0.00 -0.87  0.0018 -1.39 052  1.30 E
103 J/JT COMP GAS SINT 4 (C1) ~ Compresor ~ 16.98  0.0106  13.88 - 0.00 16.98 16.98  0.0106 13.88 309 773 =
121-C Intercambiador ~ 4.14 ~ 0.0099  1.24 56552 4.14 0.00 199  0.0026 1.24 0.76  1.89 %
122-C CONVERTIDOR Reactor 0.00 00464 -1359 - 0.00 0.00 0.00  0.0464 -1359 1359 33.94 Q
K-103 (T1) Turbina -1825  0.0109 -21.44 - 0.00 -18.25 -1825 0.0109 21.44 318 795 g
K-104 (T2) Turbina 037 0.0004 -0.50 - 0.00 -0.37 -0.37  0.0004 -0.50 013 033 o
V-103 Separador 0.00  0.0006 -0.17 - 0.00  0.00 0.00  0.0006 0.17 017 043 =<
Total 12.98 40.05 100.00
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Tabla 4.18: Analisis termodinamico del compresor de refrigeraciéon con la integraciéon de una turbina generadora al loop de

sintesis.

Analisis termodinamico del compresor de refrigeracion.

Nombre Equipo AH AS  AEx T, Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
105-J/JT-1ER PASO Compresor 0.46 00004 034 0.00 000 046 046 0.0004 0.34 0.12 2.17
MIX-109 Mezclador 0.00 0.0001 -0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.02 0.02 0.45
105-J/JT-2DO PASO Compresor 1.88  0.0014 1.47 0.00 000 1.88 1.88 0.0014 1.47 0.41 7.56
167-C Intercambiador 0.87  0.0028  0.04 32499 087 0.00 0.09 0.0001 0.04 0.04 0.76
MIX-110 Mezclador 0.00 0.0001 -0.04 0.00 000 000 000 0.0001 -0.04 0.04 0.69
105-J/JT-3ER PASO Compresor 321 00022 255 0.00 000 321 321 0.0022 2.55 0.66  12.02
128-C Intercabiador  2.79  0.0091 0.14 33561 279 0.00 035 0.0007 0.14 0.22 3.93
MIX-111 Mezclador 0.00 0.0000 -0.01 000 000 000 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.14
105-J/JT-4TO PASO Compresor 403 0.0027 324 000 000 403 4.03 0.0027 3.24 0.79 14.41
127-C Intercambiador 32.49  0.1048  1.76 345.67 32.49 0.00 4.94  0.0108 1.76 3.17  57.87

Total 9.57 5.48 100.00
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EFICIENTE DE ENERGIA.

Emisiones de CO, Las emisiones de CO, totales para la planta son de 118.92 Tm
COy/h. De las cuales 45.79 Tm CO2/h son generadas por la combustion de gas
natural, mientras que 73.13 Tm CO;/h son las emisiones debidas al proceso. Consi-
derando la produccion anterior de amoniaco, la emision especifica resultante es de 1.97
Tm CO,/Tm NHj; producido.

Consumo agua de enfriamiento. El incremento en el trabajo perdido de la seccién
de sintesis, tiene un impacto directo en el consumo del agua de enfriamiento. Esto se
debe principalmente al gradiente de temperatura de 239°C del intercambiador 124-C,
lo que genera una gran carga térmica que tiene que ser eliminada. El incremento en el
consumo de agua de enfriamiento es de aproximadamente 105 % respecto al caso base,
al incrementar de 5209.6 m®/h a 10716 m?®/h para la planta modificada.

4.3. Integracion térmica del proceso por el analisis
del punto de pliegue (Analisis Pinch).

En ingenieria quimica la integracién del procesos (IP) se refiere al andlisis y optimi-
zacion de grandes y complejos procesos industriales, la cual puede definirse como:

Todas las mejoras realizadas a los sistemas de proceso, sus operaciones unitarias
constituyentes y sus interacciones para maximizar el uso eficaz de la energia,
el agua y materias primas.

La integracion de procesos junto con la simulacién de procesos, ofrecen un enfoque
de gran alcance para el ingeniero quimico al analizar sistematicamente un proceso in-
dustrial y las interacciones con sus diversas partes. Las técnicas de la IP pueden hacer
frente a infinidad de problemas industriales, entre los que destacan:

= Ahorro de energia y reduccion en las emisiones de gases de efecto invernadero.
= Minimizacién del consumo de agua y generacion de aguas residuales.
= Minimizacién de residuos.

= Reduccion de los costos de operacion, etc.

En general las técnicas de la integracion de procesos ofrecen una reduccién en la
complejidad del andlisis y optimizaciéon de grandes y complejas instalaciones industria-
les, yva que con ellas es mas facilmente identificable una zona que prometa mayores
oportunidades, tal como lo es la tecnologia pich; o cominmente denominada “Analisis
Pinch”.

El andlisis pinch fue desarrollado basicamente por Linnhoff and Flower en 1978 y
desde entonces es reconocido como una poderosa herramienta para optimizar sistemas
térmicos, ya que permite al disenador rastrear los flujos de energia con mayor claridad
y modificar el proceso para reducir el consumo de energia.
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Figura 4.12: Diagrama de flujo de un proceso simple.

Tabla 4.19: Datos para el ejemplo simple de dos corrientes.

Corriente Flujo Masico Capacidad calorifica Flujo de capacidad T Tgna Carga Térmica

especifica. calorifica.
Wi(kg/s) Cp (kJ/kg°C) CP (kW/°C) °C °C H (kW)
Fria 0.25 4 1.0 20 200 -180
Caliente 0.4 45 1.8 150 50 +180

Aunque el anélisis pinch ya tiene una metodologia muy definida es necesario brindar
los conceptos claves que lo conforman, para ello consideramos el sistema de la la figura
4.12, el cual se conforma por un reactor quimico con un flujo de alimentacién que
necesita ser calentado desde una temperatura cercana al ambiente hasta la temperatura
de operacion al reactor y por una corriente caliente producto que necesita ser enfriada
a una temperatura mas baja.

De esta manera definimos que una corriente para el andlisis es un flujo de ma-
teria el cual requiere ser calentado o enfriado, pero no cambia en su composicion. La
alimentacion es definida como una corriente fria, puesto que inicia fria y necesita ser
calentada. Caso contrario, el producto de la reaccion el cual necesita ser enfriado es la
corriente caliente.

Para realizar el calentamiento y el enfriamiento es necesario que una corriente de
vapor de agua sea conectada a la corriente fria, mientras que una corriente de agua fria
se coloque sobre la corriente caliente. Con las propiedades de los flujos descritas en la
tabla 4.19, claramente necesitamos suministrar 180 KW de calentamiento con vapor y
180 KW de enfriamiento con agua para operar el proceso. Una vez definido el sistema y
las cantidades de servicios auxiliares de calentamiento y enfriamiento, la tinica incégnita
es; { Podemos reducir el consumo de energia externa?.

La respuesta es si, podemos recuperar un poco del calor de la corriente caliente
vy usarlo para calentar la corriente fria en un nuevo intercambiador de calor, de esta
manera necesitaremos menos vapor y menos agua para satisfacer los requerimientos
energéticos. El diagrama de flujo que representa este proceso se muestra en la figura
4.13. Desde luego, nos gustaria poder recuperar todos los 180 KW de la corriente caliente
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Figura 4.13: Diagrama de flujo de un proceso simple con un intercambiador de calor.

para calentar la corriente fria, sin embargo esto no es posible debido a las limitaciones
de la temperatura. Por sequnda ley de la termodindamica, no podemos usar la corriente
caliente a 150°C para calentar una corriente a 200°C. Entonces la pregunta es; ;cuinto
calor es posible recuperar y que tan grande deberia ser el intercambiador de calor?.

Para contestar la cuestion anterior es necesario definir y utilizar algunas herramien-
tas.

Diagrama entalpia-temperatura Este es un método de visualizacién en el que se
contabiliza el cambio en la entalpia de una corriente de proceso debido a un calenta-
miento o enfriamiento. En éste, el cambio en la energia contenida en la corriente en
forma diferencial dQ esta representado por CPdT, donde :

CP = Flujo de Capacidad calorifica (KW/K) = Flujo molar W (kg/s) X calor
especifico Cp (kJ/kgK) y dT = cambio diferencial de temperatura.

De esta manera, a CP constante la necesidad de calentamiento para una corriente
fria desde una temperatura inicial (T;) a una temperatura objetivo o de salida (Tf),
queda definido por la ecuacién 4.4.

T
Q:/ "CPAT = CP(T; - T) = AH (4.4)
T;
Y la pendiente que representa la corriente dentro del diagrama es:
dT 1
- 4.5
aQ CP (45)

Como en el diagrama entalpia/temperatura solo se grafican los cambios de entalpia,
la corriente puede ser colocada en cualquier parte del eje de entalpia, siempre que tenga
la misma pendiente y se encuentre entre los intervalos de temperatura inicial y final.

La figura 4.14, muestra la corriente fria y caliente para nuestro ejemplo dentro del
diagrama T/H, en el cual la corriente fria esta representada por la linea solida mientras
que la corriente caliente por la linea punteada y para que el intercambio sea posible,
la corriente caliente debe ser mas caliente en todos sus puntos y debe ser trazada por
encima de la corriente fria. En esta figura se representa el caso limite en el cual se obtiene
una maxima recuperacion de calor que genera una diferencia de temperatura entre la
corriente fria y caliente del intercambiador de cero. Esto significa, en este ejemplo,
que la corriente fria puede ser calentada a una temperatura maxima de 150°C, para
posteriormente ser calentada con vapor (50 kW). A la inversa, aunque 130 kW se pueden
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Figura 4.14: Corrientes del proceso simple en un diagrama T/H con AT,,;,=0 C.

utilizar para la recuperacion de calor, es necesario retirar de la corriente caliente 50 kW
con agua de enfriamiento. Sin embargo, esta situaciéon no es practicamente alcanzable
puesto que una diferencia de temperatura cero, generaria un intercambiador de calor
infinitamente grande.

Para evitar la contradiccién anterior, la corriente fria es desplazada sobre el eje
de entalpia de tal manera, que el AT.;, no sea cero, sea positiva y finita (en este
caso 20°C). El efecto de este cambio es el incremento de la carga de calentamiento y
enfriamiento por cantidades iguales y la reduccion de la carga del intercambiador de
calor por la misma cantidad (20 kW), asi que 70 kW de enfriamiento y calentamiento
externo son requeridos (Figura 4.15). Este arreglo es ahora practico porque el AT,
es distinto de cero. El cambio a un AT,,;, mas grande implica mas servicios auxiliares
de enfriamiento y calentamiento.

De este andlisis basico, dos conjeturas son posibles. Primera, hay una correlacion
entre el valor de AT, del intercambiador y la carga total de servicios auziliares en
el sistema. Esto significa, que para cada valor de AT,,;,, tenemos un objetivo ener-
gético (Energy Target), de cuanto calentamiento y enfriamiento deberfamos estar
suministrando y retirando si disenamos nuestro intercambiador de calor correctamente.

La segunda, si una carga de servicios calientes es incrementada por cualquier valor
a, la carga de servicios frios es también aumentada por . Como las corrientes tienen
cargas constantes, esto también genera que la carga transferida en el intercambiador
también se reduzca por c.

4.3.1. Fundamentos del andalisis Pinch.

Un proceso similar puede ser utilizado para el caso de un proceso multi-corrientes,
en el cual el objetivo principal es la determinacién de la diferencia de temperatura
minima (AT;,) v los servicios auxiliares minimos de calentamiento y enfriamiento.
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Figura 4.15: Corrientes del proceso simple en un diagrama T/H con AT,;;,=20 C.

Para cumplir el objetivo anterior se agregan juntas las cargas térmicas o los flujos de
capacidad calorifica de todas las corrientes que existen en un intervalo de temperatura
determinado. Por lo tanto, una sola curva de todas las corrientes calientes puede ser
producida y otra curva de todas las corrientes frias en un diagrama T/H. De esta
manera es posible manejar varias corrientes de la misma manera como el problema de
dos corrientes.

En la figura 4.16 (izquierda), tres corrientes calientes son trazadas separadamente
cada una con su temperatura inicial o final, lo cual genera intervalos de temperaturas
desde T;-Ts. Entre el intervalo Ty y Ty solo existe la corriente B, asi que el calor
disponible en ese intervalo esta definido por CPg(T;-T5). Por otra parte, en el intervalo
Ty - T3 las tres corrientes existen, asi que el calor disponible en este intervalo es la
sumatoria del flujo de capacidad calorifica por la diferencia de temperatura respectiva
de ese intervalo (CPy + CPg + CP¢)(Ty - T3). De esta manera una serie de valores
de AH para cada intervalo pueden ser obtenidos y el resultado se re-grafica de nuevo
en el intervalo de temperaturas mostrado en la figura 4.16(Derecha).

El diagrama T/H resulta en una sola curva que representa la energia de todas las
corrientes calientes, la cual es conocida como la curva compuesta caliente. El mismo
proceso se realiza para las corrientes frias, lo que genera la curva compuesta fria, la
cual representa toda la cantidad energética que es necesario suministrar en un problema.
La superposicion de las curvas compuestas representa la maxima cantidad de calor que
es posible recuperar dentro de un proceso.

Considerando el ejemplo de cuatro corrientes con propiedades descritas en la tabla
4.20, es posible generar el diagrama T/H mostrado en la figura 4.17. Debido a la natu-
raleza de las curvas compuestas, el AT,,;, puede ocurrir en cualquier parte de la regién
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(T — T,)(B)
(T, — T3)(A+B +C)

(T3 — Tu(A +C)

(T = T5)A)

Figura 4.16: Formacion de la curva compuesta compuesta caliente.

Tabla 4.20: Datos para el ejemplo de cuatro corrientes.

Corriente Numero Flujo de capacidad Tiuiciai Tgna Carga Térmica

calorifica.
CP (kW/°C) °C °C H (kW)
Fria 1 2.0 20 135 -230
Caliente 2 3.0 170 60 +330
Fria 3 4.0 80 140 -240
Caliente 4 1.5 150 30 +180

de recuperacion de calor y no solo en un extremo como en el caso del ejemplo de dos
corrientes. Para un valor de AT, dado, la cantidad de servicios auxiliares calculados
son el minimo teorico requerido para la recuperacion de calor del problema. Sin impor-
tar el numero de corrientes en un problema, el AT,,;, ocurre en el punto mas cercano
entre las curvas compuestas, el cual es llamado punto pinch.

La tabla problema. Una manera para determinar el punto pinch y los targets
energéticos de manera algebraica es mediante el algoritmo llamado la tabla proble-
ma. El procedimiento del calculo sera mostrado con el ejemplo de cuatro corrientes de
la tabla 4.20.

1. Seleccionar una AT, para el calculo.

Para el problema de las cuatro corrientes el AT, es de 10°C.

2. Restar a las temperaturas de las corrientes calientes la cantidad de ATyi,/2 y
sumar a las temperaturas de las corrientes frias la cantidad de ATy,;,/2. Estas
operaciones daran como resultado las temperaturas desplazadas S para cada
corriente (Tabla 4.21, columna 3).

Las temperaturas desplazadas tienen como objetivo asequrar la posibilidad de la
transferencia térmica sobre una horizontal del diagrama T/H, es decir sirve como
fuerza minima guia entre las corrientes calientes y frias, a demds de que permite
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Figura 4.17: Curvas compuestas para el problema de 4 corrientes.

asequrar que en algun punto las curvas compuestas fria y caliente estan cercanas
a por los menos un AT, una de la otra.

3. Realizar una lista de todas las temperaturas desplazadas S y ordenarlas en orden
descendente (temperatura mas alta en el tope) (Tabla 4.21, columna 4).

La accion anterior generard intervalos de temperatura delimitados por las tempe-
raturas desplazadas iniciales y finales de las corrientes frias y calientes.

4. En cada intervalo ¢ entre dos temperaturas desplazadas verificar que corrientes
calientes y frias existen (Tabla 4.21, columna 6-9). Posteriormente calcular el flujo
de capacidad calorifica neto en ese intervalo de acuerdo con la ecuacion 4.6 (Tabla
4.21, columna 10).

CPoto =S CPy =3 CP (4.6)

5. Multiplicar el C' P, de cada intervalo por su diferencia de temperatura despla-
zada que lo conforma (T; — T;11).

La operacion realizada en este paso dard origen a la cantidad de calor neto sobran-
te (superdvit marcado como positivo) o necesario (déficit marcado como negativo)
en el intervalo (Tabla 4.21, columna 11).

6. Generar la cascada de calor aprovechando los déficit y superavit de calor en
cada intervalo. Para ello iniciar con una entrada de calor de cero en la tempera-
tura desplazada mas alta. Sumar en forma descendente el calor acumulado en el
intervalo para dar la cascada de calor (calor acumulado pasando a través de una
temperatura desplazada) (Tabla 4.21, columna 12).
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Tabla 4.21: Algoritmo tabla problema.

Corriente T S Orden i C2 C4 C1 C3  CPuo=CPy—CPy Qnete Qocw Qacuniuievo

°C. °C °C  kW/°C kW/°C kW/°C kW/°C kW/°C KW KW kW

I(Fia) 20 2 165 0 0
13 3 60

135 140 145 60 80
23 15 4 05 25

2(Caliente) 170 165 140 625 825
33 15 2 4 15 825

60 5 8 20 0
13 15 2 25 75

) 80 85 5 5% T
5 15 ) 05 15

40 145 % 060

4(Caliente) 150 145

30 2

Este paso se realiza porque en vez de que el calor disponible en el intervalo i sea
enviado a un servicio auxiliar, este puede ser enviado al intervalo i + 1.

7. La cascada de calor del paso anterior normalmente contiene flujos de calor nega-
tivos lo cudl es termodinamicamente infactible. Para volverla factible se toma el
flujo neto de calor en la tabla —@Q,,;, (el mas grande negativo) y se afiade como
flujo de calor minimo al inicio del primer intervalo de la cascada. Todos los flujos
netos de calor en la cascada ahora incrementaran por esta cantidad y el valor
minimo se volvera cero (Tabla 4.21, columna 13).

FEsta es la cascada de calor factible o Tabla Problema. Para este caso se verifica
que hay un flujo negativo de calor 20 kW, este es anadido al primer intervalo de
la cascada de calor obtenida en el paso anterior.

8. El calor agregado al primer intervalo de temperatura son los servicios auxiliares
de calentamiento minimos (Target de calentamiento) Qg . . La cantidad de calor
del intervalo final son los servicios auxiliares de enfriamiento Qc,,,. El punto
con flujo neto de calor cero en la cascada de calor es el punto pinch. De esta
manea hemos determinado el punto pinch y las necesidades minimas de servicios
auxiliares de calentamiento y enfriamiento.

Como se puede observar en la tabla 4.21, columna 13; el punto pinch en este ejemplo
se encuentra a una temperatura desplazada de 85°C (90° C para las corrientes calientes
y 80°para las corrientes frias en las temperaturas reales), punto donde el flujo de calor
es cero. Las cantidades minimas de calentamiento y de enfriamiento son de 20 kW y
60 kW respectivamente.
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Obtencién de las curvas compuestas por algoritmo. Asi como es posible es-
tablecer un algoritmo para el calculo de los targets de enfriamiento y calentamiento a
demaés de la temperatura pinch, un proceso similar puede ser utilizado para calcular y
trazar las curvas compuestas caliente y fria. Para ilustrar el procedimiento se utiliza el
problema ejemplo de las cuatro corrientes.

1.

Hacer una lista de todas las temperaturas a las cuales las corrientes inician, fina-
lizan o cambian de flujo de capacidad calorifica C'P (Tabla 4.22, columna 2).

. Ordenar la lista de temperaturas en orden ascendente (la temperatura mas baja

en la parte superior) (Tabla 4.22, columna 3).

. En cada intervalo de temperatura ¢, sumar los flujos de capacidad calorifica de

todas las corrientes calientes que existen en ese intervalo de temperatura. El resul-
tado es el flujo total de capacidad calorifica para los flujos calientes C' Py (Tabla
4.22, columna 6).

Multiplicar el C' Py para cada intervalo por la diferencia de temperaturas del
intervalo (7;11 — T;) para dar el calor neto requerido por las corrientes calientes
en ese intervalo (Tabla 4.22, columna 7).

. Iniciando una entrada con un flujo de calor de cero a la temperatura mas baja,

afiadir en forma descendente el cambio de calor total en cada intervalo de tem-
peratura, ésto dara origen a una carga de calor acumulada para las corrientes
calientes a cada temperatura (Tabla 4.22, columna 8).

La carga de calor final del ultimo intervalo es la carga total debido a las corrientes
calientes Hy. Graficar el flujo de calor acumulado (eje horizontal) contra la tem-
peratura actual (eje vertical), lo cual generard la curva compuesta caliente
(Figura 4.17).

. Repetir los pasos del 1 al 5 para generar las cargas acumuladas de calor de las

corrientes frias. La carga de calor al final del ultimo intervalo es la carga total
debido a las corrientes frias Ho (Tabla 4.23 Columna 8 ). Posteriormente sumar el
servicio minimo de enfriamiento Q¢ (Calculado con la tabla problema) a todas
las cargas de calor en los diferentes intervalos de temperatura. Esta operacion
desplazara la curva fria a la derecha por Qc,,.) (Tabla 4.23, columna 9). Graficar el
flujo de calor acumulado (eje horizontal) contra la temperatura real (eje vertical),
el resultado es la curva compuesta fria (Figura 4.17).

El beneficio principal de las curvas compuestas a demds de brindar la visualizacion
de los servicios externos minimos de calentamiento y enfriamiento, es que con ella
es posible determinar la cantidad de calor que es posible recuperar. Para ello, se
resta a la cantidad de calor total en el ultimo intervalo (Hy ), la carga de servicios
de enfriamiento minima (Qcmin)-

Para el caso ejemplo la cantidad de recuperacion de calor es de 450 kW (510 kW
- 60 kW = 450 kW).

Instituto de Energias Renovables. 110



CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y

EFICIENTE DE ENERGIA.

Tabla 4.22: Algoritmo para la construccion de la curva compuesta caliente.

Corriente Temperaturas Orden CPruje2 CPruyjos > CP =CPy  Queto, Qucumulado;
°C. °C kW/°C kW/°C kW /°C kW kW
1(Fria) 20 20
135 30 0
1.5 1.5 45
2(Caliente) 170 60 45
3 1.5 4.5 90
60 80 135
3 1.5 4.5 247.5
3(Frfa) 80 135 382.5
3 1.5 4.5 22.5
140 140 405
3 1.5 4.5 45
4(Caliente) 150 150 450
3 3 60
30 170 510

Tabla 4.23: Algoritmo para la construccion de la curva compuesta fria.

Corriente Temperaturas Orden CPFlujol CPFlujo3 Z CPC Qnetoci Qacumuladoi Qacu + QCmin
°C. °C  kW/°C kW/°C kW/°C kW kW
1(Fria) 20 20 0 60
2 2 20
135 30 20 80
2 2 60
2(Caliente) 170 60 80 140
2 2 40
60 80 120 180
2 4 6 330
3(Fria) 80 135 450 510
4 4 20
140 140 470 530
4(Caliente) 150 150
30 170
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Figura 4.18: Curvas compuestas desplazadas para el ejemplo de cuatro corrientes.

Construccion de la curva compuesta desplazada. FEsta curva es construida con
el mismo algoritmo para construir las curvas compuestas fria y caliente y su objetivo
es mostrar mas claramente que el proceso de intercambio de calor es dividido en dos
zonas termodindmicamente diferentes por el punto pinch.

En esta, la curva compuesta caliente es desplazada hacia abajo por AT,,;,/2 v la
curva compuesta fria es desplazada hacia arriba por AT,,;,,/2. A continuacién se muestra
el proceso de calculo.

1. Llegado al punto 6 del algoritmo para la construccién de las curvas compuestas.
Restar a las temperaturas de las corrientes calientes la cantidad de AT,,;,/2. Gra-
ficar el flujo de calor acumulado (eje horizontal) contra la temperatura desplazada
(eje vertical), lo cual generara la curva compuesta desplazada caliente.

2. Llegando al punto 7 del algoritmo para la construccion de las curvas compuestas.
Sumar a las temperaturas de las corrientes frias la cantidad de AT,,;,/2. Graficar
el flujo de calor acumulado (eje horizontal) contra la temperatura desplazada (eje
vertical), el resultado es la curva compuesta desplazada fria.

La figura que representa a las curvas compuestas desplazadas fria y caliente para
el caso ejemplo se visualiza en la figura 4.18. Como se observa este grdfico divide
el problema mas claramente en dos zonas termodindamicamente diferentes por el
punto pinch.

Gran curva compuesta. Otro grafico que es de mucha importancia en el andlisis
pinch es la gran curva compuesta. Esta representa la diferencia entre el calor disponible
de las corrientes calientes y el calor requerido por las corrientes frias, relativo al pinch
a una temperatura desplazada dada (intervalo). Por lo tanto la gran curva compuesta
es una grafica del flujo neto de calor contra la temperatura desplazada, la cual es una
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Figura 4.19: Gran curva compuesta para el problema ejemplo de cuatro corrientes

representacion grafica de la tabla problema (cascada de calor). La figura 4.19 representa
la gran curva compuesta del problema ejemplo de cuatro corrientes.

A demds de que la gran curva compuesta da informacion de la cantidad total de
servicios auziliares de enfriamiento y calentamiento, esta indica también a que tempe-
raturas se necesitan. No hay necesidad de suministrar todo el servicio de calentamiento
en el intervalo de mds alta temperatura, si se desea puede ser suministrado a una tem-
peratura mas baja.

El pinch se visualiza mas facilmente, siendo el punto en el que la transferencia de
calor es cero y toca al eje vertical. Por otra parte podemos identificar las regiones de
bajo flujo neto de calor e inclusive puntos pinch maultiples.

4.3.1.1. Las reglas de oro del analisis pinch.

La figura 4.20(a) representa la separaciéon del problema en dos partes por el pinch.
Por encima (en la region derecha) la cual la curva compuesta caliente transfiere todo
su calor a la curva compuesta fria, dejando solo requerimientos de servicios auxiliares
de calentamiento. Por lo tanto, la regién por encima del pinch representa un sumidero
neto de calor, con calor fluyendo dentro, pero no calor fluyendo afuera. Esto involucra
intercambio de calor y servicios de calentamiento, pero no servicios de enfriamiento.
Por el contrario, abajo del pinch solo enfriamiento es requerido, por lo tanto la regién es
una fuente de calor neto, requiriendo intercambio de calor y servicios de enfriamento,
pero no de calentamiento.

Por consiguiente el problema se divide en dos zonas termodindmicamente diferentes,
como se indica por los balances de entalpia en la figura 4.20(b). El calor @y fluye
hacia el interior del problema por encima del pinch y Q¢ fluye fuera por abajo del
pinch, pero el flujo de calor a través del pinch es cero.
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Figura 4.20: Reglas de oro del analisis pinch.

Por lo que podemos deducir que cualquier diseno de una red que intercambie un
calor v a través del pinch, debe por equilibrio global de entalpia, requerir o« mas del
minimo de servicios de calentamiento y enfriamiento, tal como lo muestra la figura
4.20(c). Como corolario, cualquier servicio de enfriamiento « por encima del pinch debe
incurrir en un servicio de calentamiento extra « y viceversa por abajo del pinch.

Esto genera las tres reglas de oro para el diseiador deseando producir un disefio
alcanzando los minimos objetivos energéticos.

1. No transferir calor a través del pinch.
2. No utilizar servicios de enfriamiento por arriba del pinch.

3. No utilizar servicios de calentamiento por abajo del pinch.

4.3.1.2. Disemno de una red de intercambio de calor.

Una vez que se han determinado la temperatura pinch y los servicios minimos de
enfriamiento y calentamiento, procedemos con el diseno de la red de intercambiadores
de calor. Para ello, nos valemos del diagrama de rejilla, el cual es un método grafico que
es de mucha ayuda ya que las corrientes son dibujadas como lineas horizontales. Las
corrientes calientes son colocadas en la parte superior y las frias en la parte inferior.
Las colocacién o direccion inicia con la temperatura mas alta hasta la temperatura mas
baja de izquierda a derecha. Los intercambiadores de calor son representados por dos
circulos unidos con una linea vertical.
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Figura 4.21: Diagrama de rejilla para el disefio de redes de intercambiadores de calor.

La rejilla es mucho mas facil de dibujar que un diagrama de flujo, especialmente
porque los intercambiadores de calor se pueden colocar en cualquier parte sin volver a
dibujar el sistema de corrientes. La rejilla representa la naturaleza de intercambio de
calor a contracorriente, haciendo mas facil comprobar la factibilidad de la temperatura
del intercambiador de calor. Finalmente, el punto pinch es facilmente representado en
la red por una linea vertical, mientras que no se puede representar en el diagrama de
flujo.

El disefio de una red de intercambiadores obteniendo la maxima recuperacién de
calor y utilizando la minima cantidad de servicios auxiliares, puede obtenerse a través
del siguiente procedimiento:

1. Obtener el diagrama de rejilla inicial (Figura 4.21), el cual representa a todas las
corrientes del proceso (La rejilla debe contener la informacién de temperaturas
de entrada y salida de cada una de las corrientes, asi como su flujo de capacidad
calorifica).

2. Dividir el proceso en dos partes termodindmicamente diferentes por el punto
pinch. Su representacién en el diagrama de rejilla se visualiza por una linea ver-
tical, la cual define la temperatura del pinch para las corrientes frias y calientes.

= Por arriba del punto pinch.

Iniciar la red de intercambio de calor tratando de satisfacer todas las co-
rrientes calientes llevandolas a su temperatura pinch, por el intercambio con
las corrientes frias. La combinatoria de las corrientes calientes con las frias
debe cumplir el siguiente criterio:

CPCaliente < CPFrl'a (47)

De esta manera se asegura que solo servicios de calentamiento son utilizados
por arriba del pinch, ademas del uso de una cantidad minima de unidades.

Para nuestro caso ejemplo, de acuerdo con el criterio de la combinatoria de
las corrientes por arriba del pinch, se observa que la corriente 2 requiere 240
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Figura 4.22: Diseno de la red de intercambio de calor por arriba del punto pinch para
el ejemplo problema de cuatro corrientes.

kW de enfriamiento mientras que la corriente 3 requiere 240 kW de calen-
tamiento, lo cual genera que ambas corrientes se satisfagan. Por otra parte
otra combinacion posible es la corriente 4 con la corriente 2. Recordando que
por arriba del pinch hay que satisfacer las corrientes calientes, la corriente
4 ofrece 90 kW de calentamiento que transfiriéndolos a la corriente fria 1 es
posible alcanzar una temperatura de 125°C. Como la corriente 1 aun no ha
quedado satisfecha energéticamente, es necesario agregar en esta parte los 20
kW de calentamiento externo. El diseno final de la red por la parte superior
del punto pinch se visualiza en la figura 4.22.

= Por abajo del punto pinch.

De igual manera, en la zona inferior del punto pinch el objetivo se basa
en solo utilizar servicios de enfriamiento, por lo que se deben satisfacer las
necesidades energéticas de las corrientes frias llevandolas a su punto pinch
por el intercambio de calor con las corrientes calientes.

Para ello, el criterio para combinar las corrientes calientes y frias por debajo
del pinch es:

CPFria S OPCaliente (48)

De esta manera se asegura que solo servicios de enfriamiento seran utilizados
por abajo del pinch, a demas del uso de una cantidad de unidades minima.

Para nuestro ejemplo se observa que solo una corriente fria existe por debajo
del pinch. De acuerdo con el criterio para la combinatoria de corrientes por
debajo del punto pinch, la corriente 2 y la corriente 1 pueden ser combinadas.
Si se satisface la corriente 2 (90kW), es posible que la temperatura de entrada
al intercambiador de la corriente uno, por el balance de energia sea de 35°C.
Como la corriente 1 tiene que ser calentada desde 20°C a 80°C' (ahora 35°C
por el intercambiador anterior), se suministra la necesidad energética con la
corriente 4. Aunque esta combinacion no sigue el criterio, es posible hacerlo
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Figura 4.23: Diseno de la red de intercambio de calor por abajo del punto pinch para
el ejemplo problema de cuatro corrientes.

debido a la falta de otra corriente fria (como resultado el AT, # 10°C
Figura 4.23(b)). Por lo tanto cumpliendo los requerimientos energéticos de
la corriente 1 (30 kW), la temperatura de salida de la corriente 4 es de 70
°C.
Como la corriente 4 no ha quedado satisfecha, puesto que es necesario en-
friarla a 30°C, es aqui donde se hace uso de los servicios auziliares de en-
friamiento, en este caso 60kW. De esta manera todas las corrientes han
quedado satisfechas, produciendo una red de intercambio de calor por debajo
del pinch con la cantidad minima de servicios auxiliares de enfriamiento,

ademas de utilizar una cantidad minima de equipos de intercambio de calor
(Figura 4.23).

3. Colocar juntos los disefios por arriba y abajo del pinch para generar una red global.
La cual representa el disefio de la red de intercambio de calor con una maxima
recuperaciéon de calor y un uso minimo de los servicios auxiliares de enfriamiento
y calentamiento.

Para nuestro ejemplo, la red consta de 4 intercambiadores de calor proceso-proceso
(recuperacion de calor), un enfriador y un calentador con servicios auxiliares. La
cantidad total de equipos es de 6 unidades (Figura 4.24).
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Figura 4.24: Red de intercambio de calor completa para el ejemplo problema de cuatro
corrientes.

4.3.2. Andalisis Pinch del caso de Estudio.

El analisis pinch del proceso de estudio se realiza con el software comercial Aspen
Energy Analizer, el cual contiene algoritmos que permiten calcular de manera directa
el punto pinch, los requerimientos minimos de servicios de calentamiento y enfriamiento,
a demas de brindar muchas mas posibilidades como la construccién directa de redes de
intercambio de calor, etc. Basicamente la esencia del proceso de calculo que el software
utiliza es el mismo que se describe en la seccién anterior con el ejemplo problema.

4.3.2.1. Extraccidén de datos.

El primer punto para realizar el analisis pinch se basa en conocer las propiedades de
las corrientes que componen el proceso y definir cuales son frias y calientes. Para ello se
visualiza que corrientes sin cambio en la composicién requieren ser enfriadas (corrientes
calientes) y que corrientes requieren ser calentadas (corrientes frias). Las corrientes
elegidas corresponden solo a las secciones de reformacion, purificacion, sintesis (Figura
4.25), agua de caldera y generacién de vapor; a demas de una corriente de gas natural
que tiene que ser calentada, la cual se considera un requerimiento energético (Figura
4.26).

Una vez que se define la condicién de la corriente (fria o caliente) y con esta sus
temperaturas inicial y final, es necesario obtener el flujo de capacidad calorifica, el cual
es calculado con la ecuacién 4.9.

CP=MC, (4.9)

Donde CP es el flujo de capacidad calorifica (kJ/°C h), M es flujo mésico (kg/h)
y C, es la capacidad calorifica (kJ/kg °C). Se debe tener en cuenta que el proceso del
andlisis pinch utiliza el CP de las corrientes como constante, sin embargo se sabe que
en procesos reales el C), es funcién de la temperatura. Para evitar este problema las
corrientes en las que el C, varia en gran intensidad con la temperatura, se linealizan
de forma que puedan ser representadas por intervalos de temperatura donde se pueda
asumir un C), constante, tal como lo muestra la figura 4.27.

La extraccién de la informacion de cada corriente puede realizarse de manera sencilla
debido a que se dispone de la simulacién del caso de estudio en Aspen Hysys.
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Figura 4.25: Seleccién de corrientes frias y calientes para

la seccién de reformacion.

Instituto de Energias Renovables. 119



CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO' Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

— —_—
BFW BFW 0A
0B

BFW:1

CcomMB

101B

COM 101B
PRECAL

BFW-15
—

\

—_—
I_B:W12

BFW-10

Figura 4.26: Seleccién de corrientes frias y calientes para la seccion de agua de caldera

y generacion de vapor.
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Figura 4.27: Linealizacién de corrientes con Cp variable.

Instituto de Energias Renovables.

120
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EFICIENTE DE ENERGIA.

Las propiedades necesarias de las corrientes de proceso calientes y frias se visualizan
en la tabla 4.24. Como se observa las corrientes 3, 4, 5, 7,9, 10, 14 y 17 tienen necesidad
de ser divididas.

4.3.2.2. Servicios Auxiliares (Utilities).

Gases de combustién de gas natural estan disponibles como servicio auxiliar de
calentamiento para el proceso. Estos presentan una temperatura inicial de aproximada-
mente 1800°C y una temperatura final de 215°C, temperatura a la cual son descargados
a la atmésfera. Una capacidad calorifica especifica de 1.363 kJ/kg°C, representa muy
bien el gradiente de entalpia entre la temperatura inicial y final.

Como servicios auxiliares de enfriamiento se cuenta con agua disponible a 32 °C y
1 bar de presién. La temperatura final promedio de calentamiento es de 38.5 °C. Para
este intervalo de temperatura una capacidad calorifica especifica de 4.315 kJ/kg°C es
suficiente.

Para el sistema de condensaciéon de amoniaco en la seccion de sintesis, servicios de
refrigeracion son requeridos. Para ello se cuenta con amoniaco saturado suministrado a
diferentes condiciones (niveles) de presion.

El primer nivel se encuentra disponible a temperatura de -33°C. La energia que
retira el amoniaco produce vapor a la misma temperatura de saturacion, lo que genera
una diferencia de temperatura cero. Sin embargo el proceso pinch considera forzoso una
diferencia de temperatura minima. Para ello se supone una diferencia de temperatura
de entre 1 y 1.5°C. Para el caso del primer nivel de refrigeracion la temperatura final
es de -31.5°C. La capacidad calorifica especifica para ese intervalo de temperatura se
toma constante con 3.164 kJ/kg°C.

El segundo nivel de refrigeracién ofrece amoniaco saturado a -20°C. La temperatura
final de calentamiento considerada es -19°C. La capacidad calorifica del amoniaco para
este intervalo de temperatura es de 3.240 kJ/kg°C.

El tercer nivel de refrigeracién ofrece amoniaco saturado a -2.5°C. La temperatura
final de calentamiento incrementa en 1°C, originando una temperatura de -1.5°C. La
capacidad calorifica especifica para este intervalo de temperatura es de 4.367 kJ/kg°C.

El cuarto nivel de refrigeracion ofrece amoniaco saturado 17.50 °C. La temperatura
final de calentamiento considerada es de 18.5 °C. La capacidad calorifica especifica para
este intervalo de temperatura es de 3.409 kJ/kg°C.

4.3.2.3. Estado actual de la red de intercambio de calor.

Realizando un analisis del proceso actual con base en la utilizacién de servicios
auxiliares, se observa que el proceso puede ser divido en dos zonas completamente
independientes, una zona caliente (que utiliza servicios auxiliares de calentamiento y
agua como servicios de enfriamiento) y una zona fria (que utiliza solo servicios de
enfriamiento, tanto agua como refrigeracion). Los criterios para separar el proceso son:

1. Detectar la primer corriente caliente que sea enfriada con servicios auxiliares de
refrigeracion. Las corrientes que se encuentren posteriores a esta corriente perte-
necen a la zona fria y las anteriores a la zona caliente.
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Tabla 4.24: Corrientes calientes y frias para el analisis pinch del proceso.

No de Corriente Corriente Condicion Temperatura Temperatura Flujo de Capacidad Entalpia
inicial (T;) ~ Final (Ty) Calorifica (CP)

°C °C kJ/°h kJ/h
1 8a 8B Caliente 993.2 355.0 444672.77 283790524
9a 9B Caliente 4285 272 424629.03 85483932.5
23223C Caliente 401.6 472 70737571 250673515
472 437 2301603.58 8227392.91
4 17a17-B Caliente 3125 81.0 221289.97 512321343
81.0 622 409332.75 7691362.28
62.2 380 307860.48 7437909.13
5 11Aa12 Caliente 176.8 156.0 3551480.70 T3775128.8
156.0 146.8 2727626.16 25039608.2
146.8 135.7 2249740.18 25039608.2
135.7 125.6 1861200.97 18779517.8
134213 Caliente 125.6 101.0 1176469.36 28041146 4
18Ba 18D Caliente 1218 478 214439.68 15878040.1
478 392 249489.20 2130172.98
18Ha 18) Caliente 1144 7.2 231414.62 24812790.2
202 201 Caliente 51.6 436 927082.78 T454426.42
436 0.1 943803.31 4265990.95
3.1 8.0 2247131.74 69863325.8
8.0 6.1 1888053.75 26564916.3
6.1 220 1604278.70 25508031.3
10 23D a 23F Caliente 437 84 43406.73 740882.679
B4 11.0 38543.63 669888.338
11.0 110 30490.88 669834.655
11 5a6 Frfa 490.0 800.0 1014776.10 314580592
12 dAah Frfa 37138 490.0 318967.88 37063804.3
13 Ma7 Frfa 2133 489.0 83809.70 23103540.4
14 BFW-12 a BFW-15 Frfa 315.0 3345 1799675.96 35039353.8
3345 368.6 1284433.79 43799192.3
368.6 4155 1004663.15 47178981.6
4155 476.1 856780.84 51903783.1
15 Ba3 Frfa 23 375.0 T7583.95 27366185.7
16 BFW11-A a BFW13 Frfa 315.0 3155 784845997.64 300310386
17 BFW-1D a BFW10 Frfa 115.8 235.6 1347825.27 161453707
235.6 3128 1580504.54 122072999
18 15a15C Frfa 7.0 211 221764.84 47488105.4
19 COM101B a COMBI01B-PRECAL ~ Rfa 2.0 200.0 34819.05 6267429.67
20 21Ba21C Frfa 235 145.6 T41769.47 90501322
21 BFW-A a BFW-A-OUT Frfa 1170 1175 11948510737 59742553.7
22 BFW-B a BFW-B-OUT Frfa 1170 1175 137717663.19 68858831.6
23 BFW (B a BFW-0A Frfa 68.6 91.6 1258738.69 28041146 4
A 23GI a 26 Frfa -124 40.6 11759.93 623838.241
25 Na2lA Frfa 220 15.2 760653.62 28313218.2
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Figura 4.28: Aplicacion de los criterios para separar el proceso en la zona caliente y fria.

2. Los intercambiadores de calor que generan vapor pertenecen a la zona caliente. Por
lo tanto las corrientes que interacttien con estos intercambiadores perteneceran a
la misma zona.

Siguiendo los criterios se determina que la primer corriente que utiliza servicios
de refrigeracién es la que va de 18H a 18] ubicada en la seccién de sintesis. Esta es
enfriada con agua de 114.4 grad C a 40°C y posteriormente enfriada con amoniaco (que
se encuentra disponible a -2.5°C) de 40°C a 7.22°C (Figura 4.28). Por otra parte los
intercambiadores de calor ubicados posteriores a los efluentes de convertidor de sintesis
(123-C1 y 123-C) pertenecen a la zona caliente, por lo tanto la corriente 23 a 23C tiene
que ser dividida de 23 a 23B (que pertenece a la zona caliente) y de 23B a 23C (que
pertenece a la zona fria).

Zona Caliente. Las corrientes que componen la parte caliente del proceso se visua-
lizan en la tabla 4.25.

La red de intercambio de calor actual se encuentra compuesta por 12 intercambia-
dores de calor proceso-proceso, 11 calentadores (utilizando gases de combustion) y 3
enfriadores (utilizado agua) para un total de 26 unidades. El andlisis de las unidades
que componen la red mostrado en la tabla 4.26, muestra que la red se encuentra tra-
bajando con un AT,,;, = 5,4°C, el cual se encuentra dentro del rango utilizado para
procesos de baja temperatura (3°C - 5°C). Esta diferencia de temperatura se alcanza
en el intercambiador 115-C que utiliza agua como medio de enfriamiento (Figura 4.29).
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Tabla 4.25: Corrientes que existen en la parte caliente del proceso.

No de Corriente Corriente Condicion Temperatura Temperatura Flujo de Capacidad Entalpia
inicial (T;)  Final (Ty) Calorifica (CP)
°C °C kJ/°h kJ/h

1 8a8B Caliente 993.2 355.0 444672.77 283790524
2 9298 Caliente 4285 2272 424629.03 85488932.5
3 23223B Caliente 401.6 163.3 707375.71 168568416
4 17a17-B Caliente 312.5 810 221280.97 51232134.3
81.0 622 409332.75 7691362.28

622 38.0 307860.48 7437909.13

5 1Aal2 Caliente 176.8 156.0 3551480.70 T3775128.8
156.0 1468 2727626.16 25039608.2

146.8 135.7 2249740.18 25039608.2

135.7 125.6 1861200.97 18779517.8

6 13Aa13 Caliente 125.6 101.0 1176469.36 28941146.4
7 18Ba 18D Caliente 1218 392 218063.24 18009113.1
8 18H a 181 Caliente 1144 40.0 231414.62 17227533.1
11 5a6 Fria 490.0 800.0 1014776.10 314580592
12 dAab Frfa 3738 490.0 318967.88 37063804.3
13 MaT Frfa 2133 489.0 83809.70 23103540.4
14 BFW-12 a BFW-15 Frfa 315.0 334.5 1799675.96 35039353.8
334.5 368.6 1284433.79 43799192.3

368.6 4155 1004663.15 47178081.6

415.5 476.1 856780.84 51903783.1

15 Ba3 Frfa 23 375.0 77583.95 27366185.7
16 BFW11-A a BFW13 Frfa 315.0 315.5 784845997.64 390310386
17 BFW-1D a BFW10 Frfa 1158 235.6 1347825.27 161453707
235.6 312.8 1580504.54 122072999

18 15a15C Frfa 7.0 291.1 221764.84 47488105.4
19 COM101B a COMBI01B-PRECAL ~ Rfa 200 200.0 34819.05 6267429.67
21 BFW-A a BEW-A-OUT Frfa 1170 175 119485107.37 59742553.7
22 BFW-B a BFW-B-OUT Frfa 1170 175 137717663.19 68858831.6
23 BFW 0B a BFW-0A Frfa 68.6 91.6 1258738.69 28941146.4

Lado Caliente.

Lado Frio.

Figura 4.29: Calculo de la diferencia de temperatura minima para el intercambiador
115-C.
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Tabla 4.26: Intercambiadores de calor existentes en la parte caliente del proceso.
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113-C 21 117.02 117.52 5 172.82 156.00 5.974E+07 55.30 38.98
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REF PRIM 6 13 213.33 489.00 H 884.32 824.16 2.310E+07 395.32 610.82
REF PRIM 1 17 126.22 235.60 H 303.66 215.00 4.058E407 68.06 88.78
REF PRIM 2 19 20.00 200.00 H 317.35 303.66 6.267E+06 117.35 283.66
REF PRIM 3 17 235.60 315.60 H 393.40 317.35 3.481E+07 77.80 81.75
REF PRIM 77 12 373.80 490.00 H 980.83 884.32 3.706E+07 490.83 510.52
E-100 15 22.27 131.10 H 712.06 226.62 8.443E406 580.96 204.35
FH-103B 15 131.10 375.00 H 1800.00 712.06 1.892E+07 1425.00 580.96
REF PRIM 44 14 314.99 385.00 H 601.72 393.40 9.536E4-07 216.72 78.41
REF PRIM 101B 11 490.00 800.00 H 1800.00 980.83 3.146E+08 1000.00 490.83
E-107 16 314.99 315.50 H 1800.00 666.94 6.379E+07 1484.50 351.95
REF PRIM 5 14 385.00 476.10 H 824.16 609.15 8.25TE+07 348.06 224.15
Requerimiento de calentamiento externo. 7.255E408
Intercambiadores de calor con servicios auxiliares de enfriamiento.

116-C A 32.00 39.30 8 114.44 40.00 1.723E+07 75.14 8.00
115-C A 32.00 43.45 4 197.04 38.00 4.082E+07 153.60 5.4
170-C A 32.00 34.63 7 99.78 39.24 1.328E+07 65.15 7.24

Requerimiento de enfriamiento externo. 7.133E+07
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Figura 4.30: Curvas compuestas de la parte caliente del proceso.

Una vez encontrado el AT,,;,, de la red actual, la aplicaciéon del algoritmo de la
tabla problema y las curvas compuestas (Tablas 4.27 y 4.28) determina que la tem-
peratura pinch es de 118.3°C y que los servicios auxiliares minimos de enfriamiento y
calentamiento son de 3.414e7 kJ/h y 6.883e8 kJ/h respectivamente (Figura 4.30).

Tabla 4.27: Tabla problema para la seccién caliente del caso de estudio.

Temperatura  Entalpia | Temperatura Entalpia | Temperatura Entalpia
Ajustada Ajustada Ajustada
°C kJ/h °C kJ/h °C kJ/h
990.70 6.883E+08 315.34 1.389E+08 119.33 7.097E+404
802.50 7.720E+08 309.97 1.356E+08 118.31 0.00
492.50 5.952E+08 293.64 1.292E+08 111.94 8.138E+06
491.50 5.954E408 238.10 9.535E+07 98.50 2.843E407
478.60 5.959E+08 224.70 9.029E+07 94.10 2.990E407
426.03 5.531E+08 215.83 8.317E407 79.50 1.638E+07
418.02 5.499E+08 202.50 7.359E4-07 78.45 1.564E+07
399.10 5.398E+08 174.27 5.233E4-07 71.11 1.185E+07
377.50 5.434E+08 160.80 9.003E+07 59.66 2.036E+407
376.30 5.435E+08 153.50 1.053E+08 45.28 2.958E407
371.06 5.457E+08 144.32 1.169E+08 37.50 3.484FE4-07
352.50 5.481E+08 133.19 1.257TE+08 36.74 3.518E407
336.96 5.432E+08 123.10 1.297TE+08 35.50 3.542E4-07
317.99 5.275E+08 120.02 1.289E+-08 24.77 3.421E407
317.49 1.368E+08 119.52 1.246E+05 22.50 3.414E+07
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Tabla 4.28: Datos para las curvas compuestas de la parte caliente del proceso.

Curva compuesta Caliente. Curva compuesta Fria.
Temperatura Entalpia Temperatura Entalpia | Temperatura Entalpia Temperatura Entalpia
°C kJ/h °C kJ/h °C kJ/h °C kJ/h

993.20 8.110E+08 62.16 L778E+07 800.00 1.499E+09 117.52 2137E+08
428.53 5.599E+08 47.78 6.941E+06 490.00 1.185E+09 117.02 8.430E+07
401.60 5.365E+08 40.00 8.049E+05 489.00 1.184E+09 115.81 8.228E+07
355.00 4.630E4-08 39.24 3.823E+05 476.10 L17T9E+09 91.60 TA419E407
312.47 4.149E+08 38.00 0.000E+00 415.52 1.103E+09 77.00 5.093E-+07

227.20 2.995E+08 375.00 1.046E+-09 68.61 3.942E+07
176.77 2.527E+08 373.80 1.044E+09 221 3A21E+07
163.30 1.923E+08 368.56 1.038E+09 20.00 3414E+07
156.00 1.648E+08 334.46 9.887E+-08
146.82 1.3TTE+08 315.49 9.515E+08
135.69 1.102E+08 314.99 5.602E-+08
125.60 8.919E+07 312.84 5.598E+08
121.83 8.392E+07 291.14 5.220E+08
114.44 7.201E+07 235.60 4.130E+08
101.00 4.723E+07 213.33 3. THE+08
80.95 3.385E+07 200.00 3.525E+08

De la informacién contenida en la tabla 4.26 se determina que los requerimientos
energéticos auxiliares de enfriamiento y calentamiento de la parte caliente del proceso
actual son de 7.133e7 kJ/h y 7.255e8 kJ/h respectivamente.

Comparando los requerimientos auxiliares minimos tedricos con los utilizados por
el proceso actual, se observa que los servicios de calentamiento actuales se encuentran
un 5% arriba de los requerimientos minimos. Mientras que los requerimientos de en-
friamiento se encuentran en un 109% por arriba de los minimos. Esto da indicio de
un buen disefio de la red de intercambio de calor actual por parte de los servicios de
calentamiento pero un mal disenio por parte de los de enfriamiento.

Como se observa en el diagrama de rejilla de la red actual (Figura 4.31), hay 6
intercambiadores que transfieren calor a través del pinch, estos son; 115-C, E-100, 106-
C, 104-C, REF PRIM 2 y 136-C (Tabla 4.29). El elevado consumo de servicios auxiliares
de enfriamiento se debe principalmente al intercambiador de calor 115-C, que enfria
la corriente caliente desde 197°C hasta 38°C pasando por la temperatura pinch (120.8

°C), lo que indica que se utiliza enfriamiento por arriba del punto pinch a razén

de 1.687E7 kJ/h (violacién de la regla de oro del andlisis pinch: No utilizar
enfriamiento por arriba del punto pinch), lo que ocasiona el gran consumo de
agua de enfriamiento.

En general la red de intercambio de calor para la parte caliente del proceso se pre-
senta como un buen disefio por lo que no se considera modificaciéon alguna. En caso,
contrario para reducir el consumo de servicios auxiliares de enfriamiento es necesa-
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

Tabla 4.29: Cargas térmicas que atraviesan el pinch en la parte caliente del proceso.

Corriente Condicién CP ATinen Carga termica que

kJ/h °C °C atraviesa. (KJ/h)
115-C 4 Caliente 221289.97 197-120.8 1.687E+07
E-100 15 Fria 77583.95 115.8-22.3 7.257TE+406
106-C 6 Caliente  1176469.36  125.6-120.8 5.633E+06
104-C 18 Fria 221764.84  115.8-98.3 3.879E+06
REF PRIM 2 19 Fria 34819.05 115.8-20 3.336E+06
136-C 7 Caliente  218063.2381 121.8-120.8 2.180E+-05

Tabla 4.30: Corrientes que existen en la parte fria del proceso.
Notesé que se incluyen las segmentaciones de las corrientes con Cp variable.

No Corriente Condicion Temperatura Temperatura Flujo de Capacidad Entalpia
inicial (T}) Final (Ty) Calorifica (CP)

°C °C kJ/°h kJ/h
3 23Ba2C Caliente 1633 I TOTAE+05 8 213E-+07
172 137 2.302E-+06 8.227E-+06
8§ 181a18]  Caliente 100 79 2 314E-+05 7.585E-+06
9 a2l Caliente 516 136 0.271E+05 7 454E-+06
136 30.1 0.438E-+05 4.266E+06
30.1 80 2.247E-+06 6.986E-+07
80 6.1 1.888E-+06 2.656E-+07
6.1 220 1.604E+06 2551E-+07
10 23Da2F  Caliente 137 284 4 841E-+04 7409E-+05
284 110 3.854-+04 6.699E-+05
110 110 3.049E-+04 6.699E-+05
20 2Ba2C  Hh 235 145.6 7418E+05 0.050E-+07
M 23G1a2  Hh 124 106 11765404 6.238E-+05
% 2a2A B 220 152 7.607E-+05 2831E-+07

rio realizar un analisis mas detallado, considerando factores econémicos y de diseno a
detalle de las unidades de intercambio de calor para una evaluacién mas objetiva.

Zona Fria. Las corrientes que componen la parte fria del proceso se visualizan en la
tabla 4.30.

La red de intercambio de calor de la zona fria se encuentra compuesta por un
total 10 unidades, 3 unidades que intercambian calor proceso-proceso y el resto son
unidades enfriadoras que utilizan amoniaco en sus diferentes niveles de presion y agua
como medios de refrigeraciéon y enfriamiento respectivamente (Tabla 4.31). La primer
caracteristica de la red que es visible es la nula utilizacion de servicios de calentamiento
externo.

Analizando los intercambiadores de calor que componen la red actual, se encuentra
que la red esta trabajando con un AT,,;, = 3°C. Esta diferencia de temperatura se
alcanza en el intercambiador de calor proceso-proceso 139-C. Por otra parte puede
observarse que la cantidad de energia que esta siendo recuperada es de 1.193E8 kJ/h y
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Figura 4.32: Curvas compuestas de la parte fria del proceso.

la cantidad de servicios auxiliares de enfriamiento y refrigeracion son de 1.144E8 kJ/h
(Tabla 4.31).

El uso de un AT,,;, = 3°C para el calculo de la tabla problema en la parte fria del
proceso, indica que los requerimientos minimos de enfriamiento ideales para la red son
de 1.144e8 kJ/h y que el punto pinch es de 161.8 °C (Tabla 4.32). Como se menciond
anteriormente se observa un nulo uso de servicios auxiliares de calentamiento, una de
las caracteristicas principales de los problemas tipo umbral (Figura 4.32).

Comparando la cantidad de servicios auxiliares que utiliza la red actual con los
requerimientos minimos ideales, se observa una red con un muy buen disefio; ya que
la red actual utiliza los requerimientos minimos calculados con la tabla problema. Por
otra parte, como se habia mencionado anteriormente; el punto en el que se observa una
transferencia de calor de cero; es donde se localiza el punto pinch. Sin embargo para
los problemas tipo umbral, el punto pinch resulta irrelevante puesto que solo hay una
zona en la que se puede realizar el intercambio de calor.

Cuando un proceso utiliza varios servicios auxiliares de calentamiento y/o enfria-
miento (como es el caso), es posible determinar las cantidades maésicas méaximas de
servicios auxiliares que se podrian utilizar, para ello se utiliza un proceso similar al de
las curvas compuestas denominado curva compuesta de servicios. Este nuevo grafico
nos indicard la distribuciéon sobre la utilidad de los distintos servicios auxiliares con los
que se cuenta, las cantidades tedricas maximas que se pueden utilizar y las diferencias
minimas de temperatura entre el las corrientes de proceso y los servicios auxiliares (en
este caso llamados pinch de servicios o utilities).

El proceso para la construccion de la curva compuesta de utilities, se describe a
continuacion:

1. Como las corrientes de utilities se consideran corrientes frias, generamos las tem-
peraturas ajustadas sumando a las temperaturas inicial y final de los servicios un
AT,in/2. De esta forma aseguramos que la curva compuesta de servicios toque
en un punto a la gran curva compuesta.
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Tabla 4.31: Intercambiadores de calor existentes en la parte fria del proceso. E E
Z T
-
Intercambiador Corriente Temperatura Temperatura Corrientes Temperatura Temperatura — Carga Diferencia de Diferencia de % =
Fria Inicial Final Calientes Inicial Final Termica  Temperatura minima Temperatura minima 'S %
lado caliente. lado Fria. §
°C °C °C °C kJ/h °C °C )
Intercambiadores de calor proceso-proceso S
120-C 25 -22.00 15.22 9 4218 5.29 2.831E+07 27.56 2729 é
139-C pA -12.44 40.61 10 43.66 30.77 6.238E+05 3.05 4321 &
121-C 20 23.55 145.56 3 163.33 43.66 9.036E+07 17.78 20.11 =
Recuperacion de calor 1.193E+08 %
199-C Refrigerante 1 -33.00 -30.17 9 720 -22.00 2.374E+07 297 11.00 S
125-C Refrigerante 1 -33.00 -32.83 10 30.77 -11.00 1.457TE+06 63.59 22.00 %
118-C Refrigerante 2 -20.00 -19.00 9 1.00 -15.40 1.810E+07 20.00 4.60 ES
129-C Refrigerante 3 -2.50 211 8 40.00 7.2 7.585E+06 211 9.72 5
117-C Refrigerante 3 -2.50 -0.89 9 24.00 1.00 3143E+07 24.89 3.50 -
140-C Refrigerante 4 17.50 18.50 9 21 24.00 2.387E+07 2428 6.50 E
124-C Agua de Enfriamiento 32.00 38.50 9 51.62 4.78 8.209E+06 13.12 10.78 %
O
=
=
o
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Tabla 4.32: Tabla problema para la seccién fria del caso de estudio.

Temperatura  Entalpia | Temperatura  Entalpia
Ajustada Ajustada
°C kJ/h °C kJ/h
161.83 0.000E+00 25.05 4.356E+07
147.06 1.045E4-07 16.72 6.442E+07
50.12 7.235E+06 9.47 7.70TE+07
45.73 1.116E4-07 6.47 8.228E407
42.16 2.005E+07 5.72 8.331E+07
42.11 2.006E+07 -7.60 9.858E+07
42.08 2.007TE+07 -10.94 1.015E4-08
38.50 2.093E+07 -12.50 1.028E4-08
37.56 2.137E+407 -20.50 1.096E+08
26.85 4.038E+07 -23.50 1.144E4-08

A Méxima energia que puede retirar un _ AH

servicio auxiliar de enfriamiento ~ — I |
|

| |
| |
HO Hi H2l H3 1 H44 H54
o - A< A ~ e 2
5 AH1 =H1 - HO I AH2 =H2 - H1 | AH3 =H2 - H3 IAH4 =H4 - H3| AH5 =Hj - H4
§ \ | | | | |
g_ Gran curva compuesta del proces7 | I I | |
| | | | |
g | |_Pinch de servicioy | |
|_
Z | | | I |
\ | | | | |
> | | | | |
e
1 | | | |
8A ¢ | | |
| SA2 | | 1 |
I | |
Temperatura Temperatura | | SA3 —— |
ajustada final. ajustada inicial. SA4 ~
v

Y

Entalpia.

Figura 4.33: Pinch de servicios auxiliares.

2. Determinar la cantidad de energia demandante que es posible cubrir con el primer
servicio auxiliar (AH;).

Procesando los servicios del mas caliente al mas frio. Se interpola en los datos de
la gran curva compuesta del proceso, la temperatura inicial ajustada del servicio
(Tiniciar + ATmin/2). El resultado de la primera interpolacién es la cantidad de
energia tedrica maxima que es posible retirar con el primer servicio. A esta can-
tidad cominmente se conoce como objetivo de servicios o Utility Targets.

Como se puede observar en la figura 4.33, la temperatura ajustada inicial que
toca a la gran curva compuesta define lo que se conoce como punto pinch de
servicios o pinch de utilities, un concepto importante para el diseno de rejilla
de la red de intercambio de calor.
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Tabla 4.33: Objetivos de Servicios Auxiliares ideales para la parte fria del proceso.

Servicio Temperatura Temperatura Capacidad Carga Térmica Flujo Masico
Inicial Final Calorifica Objetivo Objetivo

°C °C kJ/Kg °C kJ/h Kg/h %

Agua de enfriamiento 32 38.5 4.315 2.858E+07 1.0189E+06 25
Refrigerante 1 -33 315 3.164 6.500E+06 1.3696E+06 6
Refrigerante 2 -20 -19 3.240 1.687E+07 5.2068E+06 15
Refrigerante 3 2.5 -15 4.367 3.230E+07 7.3981E4+06 28
Refrigerante 4 17.5 18.5 3.409 3.013E+07 8.8407E+06 26

Total de servicios de Enfriamiento=  1.144E+08

Para los siguientes servicios auxiliares se interpola de igual manera la temperatura
ajustada inicial. A la entalpia calculada se le resta la entalpia interpolada del
servicio anterior. El resultado es la cantidad de energia que puede ser retirada
por cada servicio auxiliar de enfriamiento. Por ejemplo, como se observa en la
figura 4.33 para el servicio auxiliar 2 (S A 2) la interpolacién genera H2 y la
interpolacion del servicio anterior H1. La diferencia entre H2 y H1, definido como
AH?2 es la cantidad de energia que puede retirarse con el servicio auxiliar 2. El
proceso se repite hasta que la cantidad de energia de la gran curva compuesta sea
cubierta por los distintos servicios auxiliares existentes.

3. Una vez determinadas las cargas térmicas que cada servicio puede procesar, se
procede a calcular la cantidad masica tedrica ideal de cada servicio auxiliar de
acuerdo con:

Wservicio - AHservicio/CpAT

donde Werpicio €s €l flujo masico del servicio auxiliar (kg/h), Cp (kJ/kg°C) es la
capacidad calorifica del servicio auxiliar y AT (°C) es la diferencia de temperatura
final e inicial del servicio auxiliar.

Como puede observase en la tabla 4.33, del total de servicios auxiliares de enfria-
miento requeridos, el 28 % debe estar cubierto con el refrigerante 3 (3.230e7 kJ/h), el
26 % con el refrigerante 4 (3.013e7 kJ/h), el 25% con agua de enfriamiento (2.858e7
kJ/h), el 15% con el refrigerante 2 (1.687¢7 kJ/h) y el resto (6.5¢6 kJ/h) con el refri-
gerante 1.

Realizando una comparativa entre los servicios auxiliares utilizados por la red ac-
tual y los tedricos, se encuentra que aunque la red actual utiliza los minimos tedricos
determinados con la tabla problema (1.144e8 kJ/h), estos se encuentran distribuidos
de manera ineficiente puesto que se presentan mayores consumos de los refrigerantes 1,
2 vy 3, refrigerantes que necesitan una mayor carga energética para producirlos.

De acuerdo a los resultados y al diseno de rejilla de la red actual (Figura 4.34), el
refrigerante 1 presenta un alarmante consumo de 287 % por arriba del consumo tedrico,
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al utilizarse 2.520e7 kJ /h cuando el consumo ideal deberia ser 6.500e6 kJ/h. El consumo
del refrigerante 3 se presenta con un 20 % por arriba del consumo tedrico al utilizarse
3.901e7 kJ/h cuando el consumo ideal deberia ser de 3.230e7 kJ/h. Por otra parte el
refrigerante 2 se presenta solo con un 7% por arriba del ideal mientras que el consumo
del refrigerante 4 y el agua de enfriamiento se encuentran por debajo del minimo teérico
requerido.

Temperatura pinch pg(r:a las corrientes calientes.
. 17°C-

35°C. 20.5°C, 0.5°C
Agua de enfriamiento. Refrigerante 4. Refrigerante 3. ' Refrigerante 2. Refrigerante 1
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Figura 4.34: Diagrama de Rejilla de la seccion fria del proceso.

La transferencia de calor a través de los pinch de servicio, no necesariamente se
traduce en un consumo mayor de energia como en el caso del pinch normal, sino que
este se ve reflejado en el cambio de un servicio por otro (mayor consumo); razén principal
por la cual se esta utilizando un consumo excesivo del refrigerante 1.

Un ejemplo de calculo de la carga energética que se traspasa en un pinch se visualiza
en la figura 4.35. El intercambiador de calor 140-C enfria una parte de la corriente
caliente (corriente con flujo mésico W2) desde una temperatura de 42.8°C a 24°C,
pasando por el punto pinch para corrientes calientes de 35°C. Como puede visualizarse
la carga térmica del intercambiador esta definida por la sumatoria de gradientes de
entalpia (debido al Cp variable), definida desde 42.8°C hasta 39.1 °C (AH;) y de 39.1

°C a 24°C (AH;). Por otra parte, la carga que atraviesa el pinch de 35°C esta definida
por la suma del AH; + AHj.

Como puede notarse en la figura 4.34 y en la tabla 4.34, de las unidades que compo-
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AHy= W2 Cp, AT
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Figura 4.35: Calculo de la carga térmica que traspasa un pinch de servicios.

Tabla 4.34: Cargas térmicas que atraviesan los pinch de servicios en la seccion fria del
proceso.

Carga térmica que atraviesa los pinch de servicios.
T Pinch 35-32 °C  20.5/17.5 °C 0.5/-2.5 °C -20/-17 °C Total %
Equipo kJ/h kJ/h kJ/h kJ/h kJ/h
140-C 8.073E+4-06 0.000E+4-00 0.000E4-00  0.000E4-00  8.073E+06 9.80
121-C 6.259E+06 0.000E4-00 0.000E4-00  0.000E4-00  6.259E+06 7.60
120-C 4.561E+4-06 1.632E+07 1.483E+07 1.521E+06  3.724E407  45.22
129-C 1.157TE+06 4.513E+06 0.000E4+00  0.000E4+00  5.670E+06 6.88
139-C 3.178E+405 3.521E+405 1.169E+05  0.000E+00  7.867E+05 0.96
119-C 0.000E+4-00 0.000E+4-00 0.000E+4-00 1.572E+07  1.572E4+07  19.08
125-C 0.000E+4-00 4.196E+05 1.106E+06 1.457E4+06  2.983E+06 3.62
118-C 0.000E+00 0.000E+4-00 6.032E4+05  0.000E4-00  6.032E+05 0.73
117-C 0.000E+-00 5.026E+-06 0.000E4+00  0.000E400  5.026E+06 6.10
Total 2.037E+407 2.663E+07 1.666E+07 1.870E+07 8.236E407 100.00

nen la red actual, 9 estan transfiriendo calor a través de los puntos pinch de servicios.
Entre las unidades mas importantes a considerar se encuentra el intercambiador de calor
proceso-proceso 120-C el cual atraviesa los cuatro puntos pinch con 3.724e7 kJ/h lo que
equivale al 45.22 % del total. En segundo puesto con 19.08 % se ubica al intercambiador
119-C que transfiere una carga a través del punto pinch -20°C/-17°C a razén de 1.572e7
kJ/h, lo cual genera como resultado un uso mayor del servicio de refrigeracion 1.

Generar nuevos disefios de redes de intercambiadores de calor para la parte fria del
proceso no generara una reducciéon en los servicios auxiliares globales, pero si es posible
generar nuevos disefios que hagan una redistribucién mas optima de las cargas térmicas
que cada servicio auxiliar debe cubrir. Para ello, se reduciran las cargas que atraviesan
los pinch, principalmente aquellas que afectan a los servicios con mas necesidad ener-
gética para producirlos como los refrigerantes 1 y 2. Debe tenerse en cuenta que una
reduccion de las cargas que atraviesan los pinch, tiene como consecuencia inherente un
aumento en el numero de unidades del intercambio de calor, tal como lo demuestra el
siguiente apartado.
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4.3.3. Diseno de una nueva red de intercambio de calor en la
seccion fria.

La cantidad de disenos de redes de intercambio de calor que se pueden proporcionar
solo estan delimitadas termodindmicamente, es decir; existe un numero muy grande
de redes de intercambiadores de calor que se pueden diseniar. La elecciéon del mejor
disefio depende del equilibrio entre los costos de operacion y capital, conceptos que por
momento no se toman en consideracion.

La construcciéon de la nueva red de intercambio de calor para la seccién fria del
proceso tiene como objetivo principal distribuir de una manera mas optima las cargas
térmicas que cada servicio auxiliar puede cubrir.

El diseno de una red de intercambio de calor con caracteristicas de problema tipo
umbral, se disena empezando por la parte en la que no hay transferencia de calor, en
este caso; donde los servicios auxiliares de calentamiento son cero. El criterio para la
combinatoria de corrientes calientes y frias es el mismo que se utiliza para disenar por
abajo del pinch, es decir mCpyria < mMCPegiiente- El disenio de la red toma en cuenta
las siguientes consideraciones:

= Como se observa en la figura 4.32, las corrientes calientes actiian como un fuen-
te neta de calor, por lo tanto el proceso de disefio debe satisfacer primero las
corrientes frias.

= Los servicios auxiliares a utilizar son los mismos que el caso base.

» El nuevo diseno puede o no respetar el AT,,;, (3°C), lo cual confiere la posibilidad
de un uso menor de unidades de intercambio de calor.

Procedimiento de diseno.

1. Satisfacer completamente la corriente fria 20. Para ello, la carga térmica que debe
ser suministrada es:

kg kJ kJ
—m Op AT = 2,445 55~ 3,03 (145,6 — 23,5)° C' = 9,033E7—
Q m p ) h ) kgOC ( b ) ) b h

Se observa que la carga térmica de la corriente fria 20 es igual al de la corriente
caliente 3, la cual se calcula como Q = Q; + @Q»'3, donde:

kg kJ kJ

=mCpy ATy =2,449FE5—% 2.89—— (163,30 — 47,28)° C = 8,213 E7—

Ql mUp 1 ) h ’ k?gOC ( 3 ; ) 9 h

J J

Qs = m Cpy ATy = 2,449]35]29 9,4okkc (47,28 — 43,65)° C = 8,227E6k;l
go

BEste calculo indica que la capacidad calorifica de la corriente para un intervalo de temperatura
definido no es constante.
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J
Q=0Q1+Q@=9 033E7l;

El intercambiador resultante es el E-200, definido en el caso base como 121-C.

2. En el disefio base, la corriente caliente 9 esta siendo enfriada con agua hasta una
temperatura de 42.1 °C en el intercambiador de calor 124-C. Por comodidad este
equipo permanecera igual en el diseno nuevo, al cual re-nombraremos E-201.

La carga térmica que el agua de enfriamiento debe retirar se calcula como @) =
Q1 + Q2, donde:

J J
Q, =mCp, AT, =3 054E5k}f 3 04kk o (5162 — 4358)7C = 7 46E6kh
J J
Qy = m Cpy ATy = 3,054E5 k}f 3 ngkc (43,58 — 42,10)° C' = 1,397E6kh

Q = Ql + QQ = 8,8676611;]

3. Se satisface la corriente fria 24 totalmente en un solo intercambiador de calor
(E-202). La carga térmica que debe ser suministrada se calcula como:

k kJ kJ
9907 (40 — (—12,44))°C = 6.238E5 -~

Q =m Cp AT = 3958847 700

Para encontrar la corriente caliente con la cual la corriente fria 24 puede ser
combinada. Calculamos los mC'p de las corrientes calientes aun existentes (8,9,10)
y los comparamos de acuerdo al criterio de combinacion:

Para la corriente &

kg 3 a3y 314E5£

m Cp = 6.635E4- 710G e

Para la corriente 9, debido al cambio en el Cp por la temperatura. Usamos un
CDpromedio Para calcular mCp:

kg 13,04+ 3,094 7,36 + 6,18 + 5,25\ k.J kJ
C = 3,054E5—= ( = d d d d =1522E6——
mC Ppromedio = h < 5 ) kgOC heC

Para la corriente 10 utilizamos nuevamente el promedio de los distintos Cp.

k.J kJ
=3,915E4——
) kgeC heC

k
m Cppromedw - 5290% (

9,15+ 7,29 + 5,76
3

Como puede observarse la corriente fria 24 con mCp de 1.176E4 kJ /h°C puede
ser combinada con las corrientes calientes 8, 9 y 10 debido a que estas presentan
mC'p mayores.
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Debido a que el enfriamiento de la corriente 9 representa una mayor carga que las
corrientes 8 y 10, procedemos a combinarla con la corriente fria 24. La temperatura
de salida de la corriente 9 se calcula como:

Q —Cpy (T3 - TQ)

T =T — n
l 2 sz
kJ h kJ
62385 o~ — 3,09, (42,1 — 39,06)° C
T.u = 39,06°C — 0260 g k] g = 40,05°C
7.36—
" kgoC

Como se observa la corriente 9 se enfria de 42.1°C a 40.05°C, generando un gra-
diente de temperatura de apenas 2.05°C. Gradiente muy pequeno en comparacion
con la temperatura final de enfriamiento de la corriente (-22°C). Para brindar un
mayor enfriamiento de la corriente suponemos una temperatura de salida de la
corriente 9 de 20.1°C y determinamos la cantidad de flujo méasico correspondiente
para satisfacer la corriente 24 de la siguiente manera:

Q
m =
Cp1 (T3 = To) + Cpy (1T — Th)
6,238E5ﬂ
m = h
wJ 42,1 —39,06)° C + 7,36 sl 39,06 — 20,1)° C
3,09—— — — —
) kgoo ( ) ) ) + ) kgOC ( ) ) )
El flujo masico de la corriente 9 para cubrir la carga energética de la corriente 24
es de:
k
my = 4,189E3ﬁg

Y el restante es de

k
my = 3,054e5 — 4,189E3 = 3,012E5%

4. El flujo restante de la corriente 9 (my), se enfria con el refrigerante 4 hasta una
temperatura de 21.4°C. La carga térmica que es necesaria retirar se calcula como

Q = Q1 + @2, donde:

kg kJ kJ

=mCp; ATy = 3,012E5-2 3,09—— (42,1 — 39,06)° C = 2,830E6—

Ql mUp 1 ) h ; k:gOC ( 3 ) ) ; h
kg kJ kJ

=m Cpy AT, = 3,012E5-2 7.36——— (39,06 — 21,4)°C = 3,922E7—

QQ m CUpa 2 ) h ; k‘gOC ( 3 3 ) ; h
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Q=0Q1+Q= 4,205E7k};]

El intercambiador de calor resultante es el E-203.

5. Una vez frias, las sub-corrientes en las que se dividido la corriente caliente 9 (m;
y ms), son mezcladas nuevamente. La temperatura resultante del mezclado se
obtiene con un balance de energia sobre el mezclador.

EEntrada - Esalida

Donde Egnirqda €8 la energia que entra al mezclador y esta definida por la suma-
toria de las entalpias de las corrientes que se mezclan y F, 4 €s la energia de la
corriente de salida, por lo tanto:

Hl + HQ - Hsalida

La entalpia H; corresponde al flujo de menor cantidad con valor de:

kg kJ kJ
Hi =mCpT =4,189F3—=7,36———20,1°C' = 6,196 E5—
1 mup ; h 3 k’goc 3 ) h

La entalpia H, corresponde al flujo de mayor cantidad con valor de:

kg kJ kJ
Hy = moCpT = 3,012E5—=7,36———21,4°C = 4,735E7—
2 moCp ’ h ) k‘goc 3 ) h
Por lo tanto la entalpia de salida es de:
Hatida = 47797E7E
h
Y la temperatura final de mezclado es de:
kJ
H,oyig 4,797E77
Tsalida - e C - L Lk - 217300
(mi+m2) O (4 18903 4 3.012B5) 297 36
h kgeC

6. Se enfria la corriente 10 hasta una temperatura de 21.5°C con el refrigerante 4.
La carga térmica que se retira de la corriente es () = Q1 + )2, donde:

kg kJ kJ
=mCp; ATy =5,290E3-29.15—— (43,6 — 28,35)°C = 7,409E5—
Ql mUp 1 ) h ; kgoc ( 3 ) ) ; h
k kJ k.J
Qs = m Cpy ATy — 5,29OE3% 7,29 (28,35 — 21,10)° C = 2,64085—
go
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J
Q=01 +Q@s=1 005E6l;

El intercambiador de calor resultante es el E-204.

7. Se satisface la corriente 10 completamente. La carga térmica que se tiene que
retirar es Q = @1 + @2, donde:

J J
Q1 = m Cpy ATy — 529053 799 %7 (21,5 — 10,97)° C = 4, 059557
h U kgeC h
J J
Qs =mCps ATy =5 290E3129 5 76;0 (10,97 — (—=11,00))° C = 2 640E5kh
kJ

Q= Q1+ Q= 1.076E6-~

La tnica corriente fria disponible para combinar las corrientes calientes es la
corriente 25. La combinacién entre el restante de la corriente 10 y 25, genera el
intercambiador de calor E-205. La temperatura de salida de la corriente 25 es:

k] h kg°C
T, — T1+i:—2200+1o76E6 g

—20,59°C
mC'p h 2,449FE5 kg 3,106 N

8. Para determinar el siguiente intercambio de calor entre las corrientes calientes 8
v 9 con la corriente fria 25, procedemos a aplicar el criterio para la combinacién
de corrientes C Priq < CPlatiente-

Los valores de mC'p de las corrientes caliente 8 y 9 (que se determinaron anterior-
mente) son de 2,314F5 kJ/h°C y 1,522F6 k.J/h°C respectivamente y el mCp de
la corriente 25 es de 7,607E5 k.J/h°C

Como se puede observar, de acuerdo al criterio de combinacién el intercambio
de calor debe realizarse entre la corriente caliente 9 y la corriente fria 25. Por lo
tanto, para enfriar la corriente 8 podemos utilizar los servicios auxiliares.

El primer intercambiador de calor (E-206) enfria la corriente 8 hasta 35.0°C con
agua retirando una carga térmica de:

k kJ kJ
9348 "7 (40,0 — 35,0)°C = 1157E6-—~

=mCp AT, = 6,645E4—
Q =mOCp 1 A kgoC

El segundo intercambiador de calor (E-207) enfria la corriente con el refrigerante
4 desde una temperatura de 35.0°C hasta 20.5°C. La carga térmica que se retira
es de:

k kJ KkJ
9348 "7 (38,58 — 20,5)°C = 3.356E6 -~

— m Cp AT, = 664554~
@ =mCp AT h kg0
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Agua de enfriamiento.

32°C Refrigerante 4.
{38.5°C? @ o
IM°C Refrigerante 3.
-1.5°C -2.5° Refrigerante 2.
o -;vgf’c Refrigerante 1
-19°C -31.5°C -33°C
< ®
43.7°C
$163.3°C ® s
3 o | i
51.6°C o E
42.1°q 21.39C 22.0°§
9 E-201
E-203 21.4°C
43.7°C o) 15
. 21.5°C > q
E-204
o 0°C o 35.0°C ® 20.5°C 7:2°G
8 E-206 E-207 E-208
145.6°C 23.5¢C
E-%O 2'0
Josc A 124
éS.Z"C -20.6°C -22°C *
E-205 25

Figura 4.36: Disefio de la nueva red de intercambio de calor en la seccién fria. Parte 1.

10.

El tercer intercambiador de calor (E-208)enfria por completo la corriente con el
refrigerante 3, el cual retira una carga térmica de:

kg kJ kJ
=mCp AT, = 6,645E4— 3,48—— (20,5 —7.2)°C = 3,078E6—
Q muop 1 ) A ) kgoc ( ) ) ) ) h

Los pasos de diseno 1 a 8 pueden verse en la figura 4.36.

. La corriente 9 es la tnica corriente caliente que puede ser satisfecha con el refri-

gerante 1, el mas frio de los servicios auxiliares. Por ello, enfriamos la corriente
9 desde un temperatura de -17°C hasta los -22°C necesarios para satisfacerla. La
carga térmica que sera retirada por el refrigerante 1 es de:

kg kJ kJ
=mCp AT = 3,064E5-> 525—— (=17 — (—22,0))°C = 8,201 E6—
Q m p ) h ) kgoc ( ( ? )) ? h

El intercambiador resultante es el E-209.

Posteriormente se enfria la corriente 9 con el refrigerante 2 desde una temperatura
de -6.2°C hasta los -17°C en los que inicia el enfriamiento anterior. La carga
térmica que es necesario retirar es:
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J kJ
k9 5950 (Z6.2— (—17.0))°C — 1,728E7

Q—meAT*3054E5h kgoC o

El intercambiador resultante es el E-210.

11. Se calienta la corriente 25 desde una temperatura de -20.6°C a -6.2°C. La carga
térmica necesaria para este gradiente de temperatura es:

k kJ kJ
9311 (~20,6 — (~6,2))°C = 1.092E7-"

Q—meAT—2449E5h kO

Esta carga térmica se obtiene de la corriente 9 en el intercambiador de calor E-
211. La temperatura a la que ingresa la corriente 9 se calcula con un balance de
energia, lo que da como resultado una temperatura de:

Q —Cpy (T2 - Tl)

Ty =T: m
3 2+ Crs
kJ h kJ
LORBT o oo =525, 25 (=61 = (=6.2))°C
Toy = —6,1°C— € g k]g — —0,4°C
6,18—
" kgoC

12. Calentamos la corriente fria 25 hasta satisfacerla completamente obteniendo la
carga térmica siguiente:

kg kJ kJ
—m Op AT = 244952 311~ (15,2 — (—6,2))°C' = 1,631E7—
Q =mCp y 311 5 (152 (<6.2))°C = 1.631BT

Se propone que la carga térmica sea suministrada por una parte de la corriente
9, manteniendo su intervalo de temperatura de 21.3°a -0.4°C constante. Por lo
cual, solo resta calcular el flujo de materia que da origen a esta carga térmica, de
la manera siguiente:

Q
m e
L (CpI(Ts —Ta) + Cpo(To — T — 1))
J
1 631E7k— kg
my = ~ h o = 1,084B5-"
(7 36]{:70(21 3—-7,97)°C +6 18k 0(7,97— (—0,4)) O)

Por lo tanto el flujo mésico (m;) necesario para satisfacer completamente la co-
rriente 25 es del 35.51 % del flujo masico de la corriente 9. El intercambiador de
calor resultante para esta operacion es el E-212.
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Agua de entriamiento.
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Figura 4.37: Disefio de la nueva red de intercambio de calor en la seccién fria. Parte 2.

13. Por ultimo, el restante de la corriente caliente 9 se enfria con el refrigerante 3. La
carga térmica a retirar por el servicio auxiliar es de:

kg kJ

Q = my Cpy ATy + my Cpy AT, = 1,969E5% 736,25 (21,3 — (7,97))°C
go
kg kJ kJ
1,969E5—> 6,18—— (7,97 — (—0,4))°C = 2,963E7—
+ ) h ) kgOC( ) ( ? )) ? h

El intercambiador de calor resultante es el E-213.

14. Para el calculo de las temperaturas intermedias en los servicios auxiliares se realiza
el siguiente procedimiento.

» Calcular el flujo méasico del servicio con la carga térmica total que el servicio
puede o debe cubrir.
s Calcular la temperatura intermedia con un balance de energia sobre el inter-

cambiador de calor.

Las temperaturas intermedias de cada servicio auxiliar pueden visualizarse en la
figura 4.37, que representa la nueva red de intercambio de calor completa.
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Resultado final de la nueva red. Como puede observarse en la figura 4.37, la nueva
red cuenta con 14 unidades, de las cuales 5 son intercambiadores de calor proceso-
proceso v 9 son enfriadores que utilizan amoniaco y agua como medios de refrigeracion
y enfriamiento. De la tabla 4.35 observamos que la cantidad de calor que esta siendo
recuperada no varia en comparacion con la cantidad de calor que se recupera en el
caso base (1.193e8 kJ/h) y que los requerimientos auxiliares externos se mantienen
constantes en ambos casos.

La diferencia de temperatura minima alcanzada se registra en el intercambiador
de calor E-213 con 2.06°C, lo cual en un andlisis mas detallado generaria una de las
areas mas grandes de todos los intercambiadores que componen la red. En caso opuesto,
la diferencia de temperatura mas grande se registra en el intercambiador de calor E-
205 con 42.09°C que registraria el area mas pequena. Por otra parte se visualiza en
la mayoria de los intercambiadores una diferencia de temperatura minima cercana a
los 3°C. Realizando una comparativa entre la distribucién de los servicios ideales, los
utilizados en el caso base y los utilizados en este nuevo diseno (Tabla 4.36), se encuentra
que la energia retirada por el agua de enfriamiento aumenta en un 6.3 % respecto al
caso base al pasar de 8.209¢6 kJ/h a 1.002E7 kJ/h. Aunque el nuevo disenio ocupa una
cantidad mayor de agua de enfriamiento, esta aun resulta ser muy baja en comparacion
con los servicios ideales puesto que solo se alcanza a cubrir el 35.1 % de estos.

Por otra parte, el aspecto mas importante de esta nueva red es la reduccién en el
consumo de refrigerante 1 en un 264.2 % respecto al caso base al disminuir de 2.520E7
kJ/h a 8.021E6 kJ/h. Este resultado importante ofrecerd una reduccién en el con-
sumo de energia de compresion de sistema de refrigeracion, hecho que se verd
mas adelante en el andlisis termodinamico de la nueva seccién de sintesis.

Para los refrigerantes 2 y 3 se observa un cumplimiento de los servicios ideales casi
en un 100 %. Comparados con el caso base, el nuevo disefio ofrece una disminucién de
casi un 5% para el refrigerante 2 y casi un 20 % para el refrigerante 3.

Por otra parte, aunque se observan resultados favorables para el consumo de agua
de enfriamiento, el refrigerante 1, el refrigerante 2 y el refrigerante 3, el nuevo disefio
penaliza el refrigerante 4 en un 54 % por arriba de los requerimientos ideales.

Como puede observarse en la figura 4.38 y en la tabla 4.37, de las 14 unidades que
componen la nueva red de intercambio de calor, 8 estan transfiriendo energia a través
de los puntos pinch de servicios. El mas importante y que dan origen a la penalizacién
en el consumo de refrigerante 4 es el enfriador E-203 que utiliza el refrigerante para
retirar una carga de 1.181e7 kJ/h por encima del pinch de servicios de 35°C/32°C, lo
que equivale al 44.5% del total de la energia que se transfiere a través de los pinch.
Por otra parte, la carga térmica que el intercambiador de calor proceso-proceso E-200
transfiere a través del pinch, representa el 23.58 % del total, lo cual contribuye también
a un uso mayor del refrigerante 4.

Comparando las cargas térmicas que atraviesan los pinch de servicios entre el disefio
base y el diseno nuevo se observa una reduccién del 8.91 % para el pinch de 35-32°C,
un 91.4% para el pinch de 20.5-17.5°C, un 74.85% para el pinch de 0.5/-2.5°C y un
91.86 % para el ubicado entre -20/-17°C (Tabla 4.38). Como se aprecia la reduccién
mas importante se realiza en el pinch de servicios de -20/-17 °C, que da origen a la
gran reduccion en el uso del refrigerante 1 en el diseno nuevo. La reduccién en las
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Tabla 4.35: Intercambiadores de calor que componen la nueva red.

Intercambiador ~ Corriente Temperatura Temperatura Corrientes Temperatura Temperatura  Carga Diferencia de Diferencia de
Fria Inicial Final Calientes Inicial Final Termica  Temperatura minima Temperatura minima
lado caliente. lado Fria.
°C °C °C °C kJ/h °C °C
Intercambiadores de calor proceso-proceso

E-200 2 23.55 145.52 10 163.30 43.66 9.033E407 17.78 20.11

E-202 4 -12.44 40.61 9 42.08 20.14 6.238E+05 1.48 32.58

E-205 pA) -22.00 -20.59 10 21.50 -11.00 1.076E4-06 42.09 11.00

E-211 2 -20.59 -6.22 9 0.42 -6.23 1.092E+07 5.80 14.36

E-212 2 -6.22 15.22 9 21.35 -0.44 1.631E+07 6.12 518
Calor total recuperado 1.193E+08

Enfriadores con servicios auxiliares.

E-201 AE 32.75 38.50 9 51.62 42.08 8.867E+06 13.12 9.33

E-206 AE 32.00 32.75 8 40.00 35.00 1.157TE+06 725 3.00
Energia retirada por el agua de enfriamiento 1.002E+07

E-203 R4 17.59 1850 9 42.08 21.36 4.204E407 23.58 3.1

E-204 R4 17.57 1759 10 43.66 21.50 1.005E+06 26.06 3.93

E-207 R4 1750 1757 8 35.00 20.50 3.356E+06 1743 3.00
Energia retirada por el refrigerante 4 4.640E407

E-208 R3 -1.59 -1.50 8 20.50 722 3.078E+06 22.00 8.82

E-213 R3 -2.50 -1.59 9 21.35 -0.44 2.963E407 22.94 2.06
Energia retirada por el refrigerante 3 3.270E407

E-210 R2 -20.00 -19.00 9 -6.23 -17.00 1.728E+07 12,77 3.00
Energia retirada por el refrigerante 2 1.728E+07

E-209 Rl -33.00 -31.50 9 -17.00 -22.00 8.021E+06 14.50 11.00
Energia retirada por el refrigerante 1 8.021E+06
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

Tabla 4.36: Comparacion de la distribucién de los servicios auxiliares de enfriamiento
ideales, del disefio actual y del nuevo diseno.

Servicio Servicios  Servicios  Porcentaje Servicios Porcentaje
Ideales Diseiio Base de Uso Disefio Nuevo de Uso
kJ/h kJ/h % kJ/h %
Agua de enfriamiento  2.858E-+07  8.209E+406 28.7 1.002E4-07 35.1
Refrigerante 1 6.500E+06  2.520E+07 387.6 8.021E+06 123.4
Refrigerante 2 L.68TE+07  1.810E407 107.3 1.728E4-07 102.5
Refrigerante 3 3.230E+07  3.901E407 120.8 3.270E+07 101.2
Refrigerante 4 3.013E+07  2.387E+407 79.2 4.640E+07 154.0

. . Temperatura pinch para Igs corrientes calientes.
35°C: 20.5°C: 0.5°Cs 17°C:
Agua de enfriamiento. * . . :

H
H H
38.5°C @032.2°C & 32°C 1 Refrigerante 4. & H
H H
+18,5°C17.6°C 17.6°C_17.54C Refrigerante 3.
H . 5 coc & Refrigerante 2.
H . v
. : :
: H H

» -15°C -24°C

-19°C

-20°C .

% Refrigerante 1

' 31.5°C -33°C
E-209

.
:
-
H
:
-
:

163.3°C 43.7°

o

3 H
:
.

1.6°C g 42.1°C
9 E-201

43.7°C
>
10
& 40°C
4

E-206
145.6°C
_40.6°C
) : ) . ' 15.2°C : 3
Temperatura pinch para las corrientes frias. & < : H
ol 17.5°C+ -2.5°C } E212 200c: T B8 25

Figura 4.38: Diserio de rejilla de la nueva red de intercambio de calor en la seccion fria.

cargas térmicas que atraviesan el pinch tiene como penalidad un uso de 4 unidades de
intercambio adicionales.
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
EFICIENTE DE ENERGIA.

Tabla 4.37: Cargas térmicas que atraviesan los pinch de servicios para el nuevo disefio
de la red.

Carga termica que atraviesa el pinch de Servicios.
T Pinch 35-32 °C  20.5/17.5 °C 0.5/-2.5 °C  /-20-17°C  Total %

Intercambiador  kJ/h kJ/h kJ/h kJ/h kJ/h
E-203 [ 181E+07 0 0 0 [I8IE+07 4450
E-200 6.259E-+06 0 0 0 6.259E406  23.58
E-204 4.190E-+05 0 0 0 L190E+05 158
E-202 6.349E+04  3411E+05  1.169E+05 0 5215E+05  1.96
E-205 0 3854E+04  7.251E+05  L.OT6E+06  1.839E+06  6.93
E-213 0 1.226E+06  1.146E+06 0 2372E+06  8.94
E-211 0 0 0 1456E+05  4.456E+05  1.68
E-212 0 6.751E+05  2.202E+06 0 287TTE+06  10.84

2.655E4-07 100.00

Tabla 4.38: Comparacién entre las cargas térmicas que atraviesan los pinch de servicios
del disenio actual y disefio nuevo.

T pinch 35-32 °C  20.5/17.5 °C 0.5/-2.5 °C  /-20-17 °C
Carga Térmica
Diseno kJ/h kJ/h kJ/h kJ/h
Base 2.037TE+07  2.663E+407 1.666E+07  1.870E+407
Nuevo 1.855E+07  2.281E+06 4.190E+06  1.521E+06
Reduccion 1.814E4+06  2.435E407 1.247E4+07  1.717E407
Porcentaje de reduccion 8.91 91.44 74.85 91.86

4.3.4. Simulacion y analisis termodinamico del proceso con la
nueva red de intercambio de calor.

Una vez que se ha generado una nueva red de intercambiadores de calor (RIC),
se procede a replicarla en la simulacion original con el objetivo de realizar un andlisis
termodinamico y compararlo con el caso base.

La figura 4.39 representa la parte fria del proceso incluyendo la nueva red de inter-
cambio de calor. Como se observa, la parte fria modificada esta compuesta por la seccién
de sintesis principalmente, por lo que la comparativa se realizara entre las secciones de
sintesis original y modificada.

Para la simulacion se toman los siguientes criterios:

= Las condiciones de operacion del convertidor 122-C y el compresor de sintesis en
cuarta etapa se mantienen iguales que en el caso base.

= La caida de presion de cada intercambiador de calor que componen la corriente
caliente de 20 a 201 (Corriente 9 para el pinch) es de 0.49 bar.
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18 ‘ N 18F
[ . 18D T B
L 188 9 186, 1185, @ 181y, 1814 g 1818 4 @_)m PERDIDAS
= A 4 A 4 [ L @ L 4
103 3T 136Cc  170-C 103 30T 116-C E206 E207  E-208 \
COMGASSINT 1 \° 5 W, COM GASSINT 2 V101
MIX-106 l\BG 142-F 8L 19
19A
+ 10337
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Figura 4.39: Diagrama de flujo de proceso de la nueva red de intercambio de calor en
la seccion fria del proceso.

= La caida de presién de cada intercambiador de calor que componen la corriente
fria 21 a 21A (Corriente 25 para el pinch) es de 0.28 bar.

= La caida de presiéon de los intercambiadores de calor que componen la corriente
23D a 23F y 23GI a 26 (corriente 10 y 24 para el pinch) es de 0.24 bar.

= La caida de presion de los intercambiadores que componen la corriente 18I a 18J
(corriente 8 para el pinch) es de 0.39 bar.

= La relacién de division de la corriente 20A que da origen a los flujos 20B y 20C
es de 0.0138 y 0.9862 respectivamente (resultado del disefio de la nueva red de
intercambio de calor).

= La relacion de divisién de la corriente 20D-1 que da origen a los flujos 20D-2 y
20D-3 es de 0.3550 y 0.6450 respectivamente.

= El proceso restante no sufre ningtin cambio en la estructura, equipos y corrientes
permanecen igual al caso base.

Las propiedades de las corrientes de proceso que componen a la nueva secciéon de
sintesis se visualizan en la tabla 4.39.
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Tabla 4.39: Propiedades termodindmicas de las corrientes de proceso para la seccion de
sintesis modificada con una nueva red de intercambio de calor.

Corriente Flujo molar Temperatura Presién Entalpia Entropia Exergia

Kmol/hr °C Bar MW  MW/K MW
181 7627.79 40.00 8468.03  -1.27 02098  -62.77
181-A 7627.79 38.60 8420.03  -1.36 02096  -62.80
181-B 7627.79 19.50 8390.03  -2.64 02054  -62.86
18] 7627.79 7.22 8351.03  -3.44 02027  -62.87
18K 7614.62 7.22 8351.03  -2.39 02025  -61.76
18L 13.17 7.22 8351.03  -1.05 0.0002 -1.10
19 7553.71 7.22 8351.03  -2.37 02009  -61.27
19A 7553.71 108.89 19034.77  3.98 02052  -56.18
20 27349.47 51.61 15609.28  -75.61 0.8102  -313.13
20A 27349.47 12.78 15560.33  -77.89 0.8033  -313.38
20B 376.13 42.78 15560.33  -1.07 0.0110 -4.31
20B-1 376.13 20.10 15511.37  -1.25 0.0105 4.32
20C 26973.33 42.78 15560.33  -76.82 0.7923  -309.07
20D 26973.33 21.40 15511.37  -88.67  0.7533  -309.52
20D-1 27349.47 21.38 15511.37  -89.92 0.7638  -313.83
20D-2 9709.06 21.38 15511.37  -31.92 02712  -111.41
20D-3 17640.41 21.38 15511.37  -58.00 04927  -202.42
20D-4 9709.06 0.01 15462.42  -36.42 02554 -111.29
20D-5 17640.41 -0.40 15462.42  -66.30 0.4635  -202.19
20D-6 27349.47 0.25 15462.42  -102.72  0.7189  -313.48
20D-7 27349.47 6.41 15413.46  -105.78  0.7078  -313.26
20D-8 27349.47 ~16.90 15364.51 11056  0.6897  -312.74
201 27349.47 -22.00 1531555 -112.71  0.6814  -312.46
21 23804.76 -22.00 15315.55  -44.10 0.6143  -224.17
21A 23804.76 15.20 15230.52  -36.24  0.6438  -224.97
21B 23804.76 23.53 16409.53  -34.59 0.6452  -223.72
21C 23804.76 145.56 16291.73  -9.45 0.7167  -219.54
21D 23804.76 -20.60 15287.21  -43.80 0.6156  -224.25
21E 23804.76 -6.20 15258.87  -40.74 0.6275  -224.68
22 3544.71 -22.00 15315.55  -68.61 0.0671  -88.29
23 20234.26 401.49 15788.41  -9.45 0.7626  -232.99
23A 20234.26 266.11 15728.70  -36.25 0.7184  -246.85
23B 20234.26 163.33 15668.99  -56.19 0.6776  -254.82
23C 20234.26 43.64 15609.28  -81.33 0.6096  -260.03
23D 437.06 43.64 15609.28  -1.76 0.0132 -5.62
23E 437.06 22.28 15585.15  -2.03 0.0123 -5.63
23F 437.06 ~11.00 15561.02  -2.33 0.0112 5.61
23G 359.09 ~11.00 15561.02  -0.85 0.0096 -3.68
23GI 359.09 “12.14 13753.44  0.85 0.0097 3.71
24 19795.76 43.64 15609.28  -79.59 0.5964  -254.43
26 359.09 4341 13729.31  -0.67 0.0104 -3.71
27 77.97 ~11.00 15561.02  -1.48 0.0016 1.94
28 3579.25 -18.33 1735.78  -69.83 0.0688  -90.00
29 43.42 -18.33 1735.78  -0.26 0.0015 0.71
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4.3.4.1. Analisis termodinamico de la seccién de sintesis con la nueva red
de intercambio de calor.

El trabajo perdido para la seccion de sintesis modificada se ubica con 26.61 MW,
de los cuales aproximadamente el 50 % (13.46 MW) esta siendo generado por el con-
vertidor 122-C. Este trabajo perdido es resultado de las irreversibilidades propias de la
reaccion de sintesis de amoniaco. El segundo equipo con casi un 9.5% (2.52 MW) es
el mezclador MIX-107, el cual debe sus irreversibilidades a que mezcla corrientes con
diferentes presiones (190.3 bar y 156.1 bar) y temperaturas (108.9°C y 43.64°C).

Como puede observarse en la tabla 4.40, el trabajo perdido se encuentra distribuido
de una manera homogénea entre los equipos que conforman la nueva seccién de sintesis.

En cuanto a equipos en los que ingresa trabajo mecanico como es el caso del compre-
sor de sintesis en sus diferentes etapas, se muestra que la cantidad de trabajo perdido
es minima en comparacion con el trabajo mecanico que ingresa al equipo. Por ejemplo,
en el compresor en su primera etapa 103 J/JT COM GAS SINT 1, presenta una ad-
mision de 4.97 MW como trabajo mecanico de los cuales 0.95 MW es trabajo perdido.
La mayor contribucién de trabajo perdido esta realizada por la tercera etapa 103 J/JT
COM GAS SINT 1, debido a que presenta un mayor gradiente de presién (106.8 bares)
que las otras etapas.

Si se compara el trabajo perdido de esta modificacién con el del caso base, se en-
cuentra que este se observa reducido en un 4.28 % al pasar de 27.80 MW del caso a 26.61
MW para esta modificacion. Esta disminucién se debe principalmente a que los inter-
cambiadores de calor que componen la nueva red tienen diferencias de temperaturas
mas pequenas comparadas con el caso base.

El trabajo perdido en el compresor de refrigeracién (Tabla 4.41) se visualiza con 5.08
MW, del cual casi el 63% (3.20 MW) se encuentra generado por el intercambiador de
calor 127-C. La principal causa de este trabajo perdido se debe a que el intercambiador
se encuentra enfriando todo el refrigerante que se procesa en el compresor de sintesis con
una diferencia de temperatura grande entre el refrigerante y el agua de enfriamiento.
Por otra parte, el trabajo perdido de las cuatro etapas del compresor de refrigeracion
complementan un 32.52 % del trabajo perdido total, el restante (4.56 %) es distribuido
en los otros equipos con complementan el compresor de refrigeracion.

En cuanto al trabajo de compresién total se visualizan 25.65 MW, de los cuales el
68 % (17.63 MW) corresponden al compresor de sintesis y el restante 31.26 % (8.02
MW) es utilizado por el compresor de la seccién de refrigeracion. Si se comparan estos
resultados con el caso base, se observa que el trabajo de compresién de la seccion de
sintesis no presentan ningin cambio, mientras que para el compresor de refrigeracion
se observa una reduccion de 1.5 MW; resultado de una mejor distribucion de la cargas
térmicas que se procesan en la seccion de sintesis.

Consumo de Vapor. Para un trabajo de compresion del 25.65 MW, la cantidad de
vapor ha producir es de 15769.70 kmol/h.

Consumo de combustible y eficiencia energética. Una vez que se ha modifica-
do la cantidad de vapor a producir, los resultados indican que son necesarios 2353.69
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Tabla 4.40: Resultados del analisis termodinamico para la seccion de sintesis modificada por una nueva red de intercambiadores

de calor.
Nombre Equipo AH AS AEx T,y Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
MW MW/K MW K MW MW MW MW/K MW MW

103 J/JT COM GAS SINT 1 Compresor 497  0.0032 4.02 - 0.00 497 497 0.0032 4.02 0.95 3.56

170-C Intercambiador  3.25 0.0104 0.20 33832 325 0.00 043 0.0008 0.20 0.24 0.89

MIX-106 Mezclador 0.00  0.0003 -0.09 - 0.00 0.00 0.00 0.0003 -0.09 0.09 0.34

103 J/JT COMP GAS SINT 2 Compresor 4.65 0.0031 3.75 - 0.00 465 4.65 0.0031 3.75 0.90 3.38

116-C Intercambiador  4.72 0.0152 0.25 349.05 472 0.00 0.76 0.0017 0.25 0.50 1.88

E-206 Intercambiador 0.10  0.0003  0.00 31245 0.10 0.00 0.01  0.0000 0.00 0.00 0.00

E-207 Intercambiador 1.28  0.0044 -0.01 302.10 128 0.00 0.04  0.0002 -0.01 0.05 0.18

E-208 Intercambiador 0.80  0.0029  -0.06 286.47 0.80 0.00 -0.02 0.0002 -0.06 0.05 0.17

103 J/JT COMP GAS SINT 3 Compresor 6.35 0.0043 5.09 - 0.00 6.35 6.35 0.0043 5.09 1.26 4.74

MIX-107 Mezclador 0.00  0.0086  -2.52 - 0.00 0.00 0.00 0.0086 -2.52 2.52 9.47

E-201 Intercambiador 2.28  0.0074  0.11 320.32 228 0.00 0.19 0.0003 0.11 0.08 0.30

E-202 Intercambiador 0.18  0.0006 0.00 304.45 0.18 000 0.01 0.0000 0.00 0.01 0.04

E-203 Intercambiador 11.86  0.0407  -0.06 305.11 11.86 0.00 0.46 0.0018 -0.06 0.52 1.97

E-212 Intercambiador 4.50  0.0163  -0.29 283.71 450 0.00 -0.15 0.0005 -0.29 0.14 0.53

E-213 Intercambiador 830  0.0306  -0.67 283.50 830 0.00 -0.28 0.0013 -0.67 0.39 1.47

MIX-121 Mezclador 0.00  0.0000 0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00

MIX-122 Mezclador 0.00  0.0000  0.00 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00

E-211 Intercambiador  3.06 0.0119 -0.43 269.80 3.06 0.00 -0.26 0.0006 -0.43 0.16 0.62

E-210 Intercambiador 4.78  0.0189  -0.75 261.46 4.78 0.00 -0.58 0.0006 -0.75 0.17 0.63

E-209 Intercambiador 2.15 0.0089  -0.47 253.69 2.15 0.00 -0.33 0.0005 -0.47 0.14 0.51

E-205 Intercambiador 0.30  0.0013  -0.08 278.46 030 0.00 -0.02 0.0002 -0.08 0.06 0.24

103 J/JT COMP GAS SINT 4 (C1) Compresor 1.66 0.0014 1.25 - 0.00 1.66 1.66 0.0014 1.25 0.41 1.54

E-200 Intercambiador 25.14  0.0715 419 373.44 25.14 0.00 541  0.0042 4.19 1.22 4.58

122-C CONVERTIDOR Reactor 0.00  0.0459 -13.46 - 0.00 0.00 0.00 0.0459 -13.46 13.46  50.58

123-C1 Intercambiador 26.80  0.0497  12.22 604.43 26.80 0.00 13.80 0.0054 12.22 1.58 5.93

123-C Intercambiador 19.95  0.0451 6.74 486.06 19.95 0.00 7.92 0.0040 6.74 1.18 4.44

E-204 Intercambiador 0.28  0.0009 0.00 30598 028 0.00 0.01 0.0000 0.00 0.01 0.05

V-103 Separador 0.00  0.0017 -0.49 - 0.00 0.00 0.00 0.0017 -0.49 0.49 1.82

VLV-111 Valvula 0.00  0.0001  -0.03 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.03 0.03 0.11
Total 17.63 26.61 100.00
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CAPITULO 4. IMPLEMENTACION DE MEDIDAS PARA EL AHORRO Y
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kmol/h de gas natural. De los cuales 849.59 kmol/h son utilizados como fuente ca-
lentamiento para la planta y el restante (1504.10 kmol/h) corresponde al gas natural
utilizado como materia prima.

La alimentacién a la planta en cantidades masicas es de 42513.15 kg/h de gas na-
tural, mismos que representan 1870.58 GJ/h. Si la produccién de amoniaco total es de
60.44 Tm NHj3/h, la eficiencia energética resultante es de 30.95 GJ/Tm NHs.

Emisiones de CO,. La emision de CO5 que la planta produce es de 114.44 Tm
CO3/h, de las cuales 41.31 Tm COs/h son producidas por la combustién de gas natural
y las 73.13 Tm COy/h restantes son las debidas al proceso.

Considerando la produccién de amoniaco antes utilizada, la emision especifica re-
sultante es de 1.89 Tm CO,/Tm NHj.

Consumo de agua de enfriamiento. La planta con la nueva red de intercambio de
calor en la seccién fria consume 5132.8 m3/h, de los cuales aproximadamente el 60 %
(2965m?/h) esta siendo consumido por el intercambiador de calor 127-C. El resto se
encuentra distribuido entre los enfriadores de la seccién de sintesis y los inter-enfriadores
del compresor de refrigeracion.
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Tabla 4.41: Resultados del andlisis termodinamico para el compresor de refrigeraciéon cuando la seccién de sintesis tiene una
nueva red de intercambiadores de calor.

z

ey VIOHANH Hd ALNHIDIAH
OB A OJHOHY T4 VHVd SVAIAAN dd NOIDVINHWATINT 7 OTNLIdVO

Nombre Equipo AH AS AEx T, Q W Weq Sgen Weqmin Wp %Wp
105-J/JT-1ER PASO Compresor 0.20 0.0002 0.15 - 0.00 020 0.20 0.0002 0.15 0.05 1.04 \
MIX-109 Mezclador 0.00 0.0001  -0.02 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.02 0.02 0.46
105-J/JT-2DO PASO Compresor 1.26 0.0010 0.98 - 0.00 126 1.26 0.0010 0.98 0.28 5.48
167-C Intercambiador 0.55  0.0018  0.03 324.99 0.55 0.00 0.05  0.0001 0.03 0.03 0.51
MIX-110 Mezclador 0.00  0.0001 -0.03 - 0.00 0.00 0.00 0.0001 -0.03 0.03 0.65
105-J/JT-3ER PASO Compresor 2.28  0.0016 1.81 - 0.00 228 228 0.0016 1.81 0.47 9.31
128-C Intercabiador  1.90 0.0062 0.09 33421 190 0.00 0.23 0.0005 0.09 0.14 2.75
MIX-111 Mezclador 0.00 0.0000 -0.01 - 0.00 0.00 0.00 0.0000 -0.01 0.01 0.18
105-J/JT-4TO PASO Compresor 427  0.0029  3.42 - 0.00 427 4.27  0.0029 3.42 0.85 16.69
127-C Intercambiador 34.90  0.1126 1.89 343.23 3490 0.00 5.09 0.0109 1.89 3.20 6292
Total 8.02 5.08 100.00




CAPITULO 5. RESULTADOS.

Capitulo 5

Resultados.

5.1. Implementacién de un pre-reformador.

La disminuciéon en el trabajo perdido por la integracién de un pre-reformador se
muestra con un 4.75 % al disminuir de 55.99 MW del caso base a 53.61 MW para
el proceso modificado (Figura 5.1). Esta reduccién se debe principalmente al trabajo
perdido eliminado en el reformador primario. Siendo el trabajo perdido del caso base
de 11.55 MW y 7.52 MW para el caso modificado, la reduccion se presenta con casi
4 MW. Esta disminucién es posible debido a que las reacciones de craqueo catalitico
de los hidrocarburos pesados (que antes se realizaban en el reformador primario) se
realizan a mas baja temperatura en el pre-reformador.

Como puede notarse, aunque agregar un pre-reformador se traduce en un equipo
adicional de proceso, éste no resulta de gran relevancia en el aumento de trabajo perdido
puesto que solo produce 1.57 MW que representan tan solo el 2.9 % del trabajo perdido
total de la seccion de reformacién modificada.

Por otra parte, beneficios adicionales resultan de gran importancia:

= Se observa una disminucion de la carga térmica del reformador primario en un
16.63 % al bajar de 87.38 MW del caso base a 72.85 MW del proceso al que se le
ha integrado un pre-reformador, lo cual resulta en un equipo de menor tamano.

= La reduccion en el consumo de vapor proporciona ahorros de energia significativos,
ademas de eliminar el riesgo de formacién de carbon en el reformador primario
por una temperatura de alimentacion mas alta.

= La temperatura de los efluentes del reformador secundario se incrementa, lo cual
puede proporcionar una calidad de vapor mas alta. Para el caso base 993°C y
1003°C para el caso en el que se ha agregado un pre-reformador.

La implementacion de un pre-reformador ofrece una reduccion en el consumo de
vapor en un 5.36 % al disminuir de 16690.62 kmol/h del caso base a 15795.62 kmol/h
para el caso en el que se ha integrado un pre-reformador.
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En cuanto al consumo de gas natural, se presenta un ahorro en casi un 1.36 %
(32.60 kmol/h) que equivale a 591.39 kg/h'. Este resultado es generado directamente
por la reduccién en el consumo de vapor de proceso en 895 kmol/h (5.36 %). Por otra
parte, no se observan variaciones en el consumo de agua de enfriamiento.

Comparando la eficiencia energética del caso base y del caso modificado (Figura 5.2),
se observa que la eficiencia energética de la planta modificada por la integracién de un
pre-reformador se visualiza mejorada en 0.43 MW /Tm NHj producido. Aunque se
observa que esta mejora en la eficiencia de la planta es pequena pero significativa,
se debe tener muy en cuenta que esta eficiencia se obtiene de una pequena reduccion
en el consumo de vapor de proceso y no confiere un resultado tinico que represente el
maximo potencial de implementar un pre-reformador.

El aumento de la eficiencia energética de la planta por la integraciéon de un pre-
reformador, conlleva inherentemente una reducciéon en las emisiones de CO4 en 0.03

1Para, el calculo del flujo de gas ahorrado, se toma en consideracién que el peso molecular del gas
natural utilizado es de 18.06 kg/kmol
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Figura 5.3: Resultados de la reducciéon de las cargas térmicas del sistema de condensa-
cién de amoniaco.

Tm CO,/Tm NHj producido.

La idea de implementar un reformador sirve como base para verificar que efecti-
vamente podemos reducir el trabajo perdido de equipos de proceso en la seccién de
reformacion, dando como resultado un aumento en la eficiencia energética; pero se
requiere un estudio mas detallado para poder cuantificar el maximo potencial de la
integracién de un pre-reformador a esta planta de amoniaco.

5.2. Reduccién de la carga térmica en el loop de
sintesis.

La reduccion de las cargas térmicas en el sistema de condensacion de amoniaco ofrece
una reducciéon en el trabajo perdido de la seccién de sintesis de aproximadamente un
0.05% al disminuir de 27.80 MW del caso base a 27.78 MW para el caso modificado
(Figura 5.3). Esta reduccién de trabajo perdido se distribuye entre los equipos que
componen la seccién de sintesis.

Por otra parte la reduccién de trabajo perdido en el compresor de refrigeracion se
presenta aproximadamente con un 9 % al disminuir de 5.58 MW en el caso base a
5.06 MW para el caso modificado. Esta disminucién se realiza principalmente en el
intercambiador de calor 127-C, ya que disminuye el flujo méasico de amoniaco que tiene
que ser enfriado en este equipo de proceso.

El trabajo de compresién total disminuyé en aproximadamente un 2% al bajar de
27.14 MW para el caso base a 26.61 MW para el caso modificado.

Para la seccion de sintesis se observa una reducciéon de 0.06 MW al disminuir de
17.63 MW a 17.57 MW, este resultado se debe a que el nuevo flujo no pasa por
el sistema de condensacion de amoniaco y asi se evita ingresarlo a la cuarta etapa del
compresor de sintesis. Aunque el nuevo flujo pasa a un nuevo compresor, este evita las
caidas de presion que se generan al pasar por los intercambiadores de calor 140-C, 117-C
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Figura 5.4: Resultados de la reduccion de carga térmica en el sistema de condensacion
de amoniaco.(Eficiencia energética y emisiones de COy).

y 118-C, por lo que se necesita una menor cantidad energética para ser comprimido a
la presion de alimentacion al reactor.

En el compresor de refrigeracion se disminuye de 9.51 MW del caso base a 9.04
MW para el disenio modificado. Esta disminucién se debe principalmente a la reduccion
de la cantidad de amoniaco que ingresa en cada etapa del compresor de refrigeracion,
principal beneficio de la reducciéon de la carga térmica del sistema de condensacion de
amoniaco.

En cuestion del consumo de vapor, la disminucion en el trabajo de compresion de
la seccién de sintesis y refrigeracion, se traduce directamente a producir casi un 2.0 %
menos vapor que el caso base, al disminuir de 16690.62 kmol/h a 16362.0 kmol/h
de vapor.

La disminucion en el consumo de vapor para generar potencia ofrece un ahorro en
el consumo de gas natural de 21.49 kmol/h (388.11 kg/h), lo que equivale a una
reduccion del 0.89 % del gas natural del caso base al del caso modificado.

Los resultados para el consumo de agua de enfriamiento indican un ligero in-
cremento de un 1.24 % al subir de 5209.6 m3/h del caso base a 5274 m?/h para el
caso modificado. Esto es resultado de un incremento en la carga térmica del intercam-
biador de calor 124-C encargado de iniciar el proceso de condensacion de amoniaco en
la corriente de reciclo.

Como lo indica la reduccién en el consumo de combustible, la eficiencia energética
se observa favorecida al disminuir de 31.71 GJ/Tm NH; del caso base a 31.43 GJ/Tm
NH; del caso modificado (Figura 5.4).

El incremento de la eficiencia de la planta lleva consigo una reduccion de 0.03 Tm
CO./ Tm NHj producido.

5.3. Re-ubicacion de la corriente de alimentacién al
loop de sintesis.
Como se observa en la figura 5.5, la modificacion presenta una reduccién en el trabajo

perdido de la seccién de sintesis en un 9.01 % al disminuir de 27.80 MW del caso base
a 25.29 MW del caso modificado. El motivo de esta reduccién se debe principalmente
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Figura 5.5: Resultados del cambio de alimentacién al loop sintesis de amoniaco.

a que el sistema de condensaciéon de amoniaco no procesa el gas de reposicién (corriente
de alimentacion) al loop de sintesis, esto confiere la reduccién de las cargas térmicas
que se transfieren en los enfriadores, a demés de la reduccién del trabajo en la cuarta
etapa del compresor de sintesis.

Como las cargas térmicas disminuyen en el sistema de condensacién de amoniaco,
esto genera de igual manera una reduccién en el trabajo perdido del compresor de
refrigeracién en un 11.47 %. La disminucién se realiza de 5.58 MW del caso base a
4.94 MW para el caso modificado. Esto es posible debido a que se reduce la cantidad
de amoniaco que ingresa al compresor.

En cuanto al trabajo de compresién total, se muestra una reducciéon del 10.41 %
disminuyendo de 27.14 MW para el caso base a 24.31 MW para el caso modificado.
En la seccion de sintesis se reducen aproximadamente 1.80 MW, que es resultado de
la reduccion del flujo que ingresa a la cuarta etapa del compresor de sintesis, a demas
de la disminucién en la presion de salida de los efluentes del tercer paso del compresor.

Para la seccién de refrigeraciéon se observa una disminucién en el trabajo de com-
presion de 1.02 MW, resultado de la disminucién de las cargas térmicas en el sistema
de condensacién, lo que reduce la cantidad de amoniaco que ingresa al compresor de
refrigeracion.

Las reducciones en la cantidad de trabajo mecanico en la seccién sintesis y refrige-
racion se traducen a producir un 10.41 % menos vapor, al pasar de 16690 kmol/h
del caso base a 14953 kmol/h para la planta modificada.

Por otra parte la reduccion en el consumo de gas natural como combustible no se
hace esperar, puesto que se visualiza una reduccién del 4.54 % al bajar de 2412
kmol/h del caso base a 2302 kmol/h para la planta modificada. Es decir, se presenta
un ahorro de 110 kmol/h (1974.38kg/h) de gas natural, hecho que hace posible
una inminente eliminacién de operacion de la caldera auxiliar.

Como se observa en la figura 5.6, la eficiencia energética neta de la planta con
re-ubicacién de la alimentacién al loop es de 30.21 GJ/Tm NHjs. Por lo tanto, la
planta con la medida implementada consume 1.5 GJ menos por tonelada de amoniaco
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Figura 5.6: Resultados del cambio en la alimentacién al loop de amoniaco.(Eficiencia
energética y emisiones de COsy).

producido que el caso base.

En cuanto al consumo de agua de enfriamiento, se hace visible una reduccion del
6.4 % respecto al caso base, al bajar de 5209.6 m®/h a 4877.2 m?®/h para la planta
modificada. Esto es posible debido a la reduccion principalmente de las cargas térmi-
cas de enfriamiento del intercambiador de calor 124-C en la seccién de sintesis y la
reduccién de las cargas térmicas de los inter-enfriadores del compresor de refrigeracion,
principalmente el equipo 127-C.

Comparando las emisiones especificas de planta base con la planta modificada, se
observa una disminucion en aproximadamente 0.1 Tm CO,/Tm NHjs producido. Esta
reduccion se lleva de 1.94 Tm CO,/Tm NHj para el caso base a 1.84 Tm CO2/Tm
NHj; para el caso modificado.

5.4. Re-ubicacion simultanea de las corrientes de
alimentaciéon y purga en el loop de sintesis.

El trabajo perdido para esta nueva modificacion tipologica se ubica con 25.21 MW
que comparado con el caso base (27.80 MW) presenta una disminucién del 9.31 %.
Como se observa en la figura 5.7, el re-ubicar la corriente de purga presenta un adicional
en la reduccion del trabajo perdido que cuando se re-ubica solo la alimentacion. Esto
es posible por la eliminacién de equipos de proceso que la re-ubicacion de la corriente
de purga elimina.

El trabajo perdido en la seccién de refrigeracion de igual manera se observa benefi-
ciado puesto que se observa una reducciéon de 0.01 M'W adicionales cuando se re-ubica
también la corriente de purga. EL trabajo perdido de la seccion de refrigeracion se ubica
con 4.93 MW. La reduccién adicional se debe a que se procesa una menor cantidad
de amoniaco en el compresor de refrigeracion, por la eliminacién de intercambiador
de calor 125-C, equipo que en el caso base procesa la purga para la recuperacion de
amoniaco.
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Figura 5.7: Resultados de la re-ubicacion simultanea de las corrientes de alimentacion
vy purga al loop sintesis.

Por otra parte el trabajo de compresién total se reduce aproximadamente en un
10.53 % al bajar de 27.14 MW del caso base a 24.29 MW para el caso mo-
dificado. Como se observa en la figura 5.7, el re-ubicar adicionalmente la corriente
de purga junto con la corriente de alimentacién genera una reducciéon adicional en el
trabajo de compresion total. La disminucion adicional es de 0.03 MW, resultado de la
reduccion del flujo méasico que procesan los compresores de sintesis (en su cuarta etapa)
y refrigeracién.

La reduccién en el trabajo de compresién total se traduce a producir un 10.53 %
menos vapor, al pasar de 16690 kmol/h del caso base a 14933 kmol/h para la
planta modificada. El re-ubicar la corriente purga en combinacién con la corriente de
alimentacién al loop, produce una reducciéon adicional en el consumo de vapor de 19
kmol/h.

La reduccién en el consumo de gas natural se visualiza con un 4.58 % al bajar de
2412 kmol/h del caso base a 2301.62 kmol /h para la planta modificada. La reduccién
adicional de gas natural por la re-ubicacion de la corriente de purga se muestra con la
minima cantidad de 0.81 kmol/h.

Como se observa en la figura 5.8, la eficiencia energética de la planta con la re-
ubicacion simultanea de las corrientes de alimentacién y purga al loop de sintesis es
de 30.20 GJ/Tm NHj;. Comparando esta eficiencia con la obtenida cuando se re-
ubica solo la corriente de alimentacion al loop, se observa que la hay una reduccion de
adicional de 0.01 GJ por cada tonelada de amoniaco que se procesa.

Por otra parte, la cantidad de agua de enfriamiento aumenta cuando se re-ubica
simultaneamente la corriente de purga y alimentacién. El aumento se visualiza con 9
m3/h, lo que genera un consumo total de 4886 m?®/h. Este resultado se presenta
por el aumento de la carga térmica del intercambiador de calor 124-C, resultado de la
re-ubicaciéon de la corriente de purga posterior al sistema de condensacion.

La reduccién en el consumo de combustible debido a la re-ubicacién simultanea de
las corrientes de alimentacion y purga del loop de sintesis lleva consigo una reducciéon
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de aproximadamente 4.58 % en las emisiones de COj, al disminuir de 117.3 Tm COs/h

para el caso base a 111.90 Tm CO,/h para la planta modificada. La emision especifica
resultante es de 1.83 Tm de CO2/Tm de NHj.

5.5. Integracion de turbinas generadoras de poten-
cia.

El trabajo perdido en la seccién de sintesis para esta nueva modificacion presenta un
alarmante incremento del 44 % al pasar de 27.80 MW del caso base a 40.05 MW
para el caso modificado (Figura 5.9). Este incremento es obtenido principalmente en el
intercambiador de calor 124-C, el cual enfria la corriente de proceso con un diferencial
de temperatura de 239°C, bastante alto si se compara con el caso base de 8.84°C. La
diferencia de temperatura esta determinada por la condicion de mantener constantes
los pardmetros de operacién al convertidor 122-C (Temperatura fija).

Es importante hacer notar que el impacto en el incremento de trabajo perdido
en esta seccion, no se traduce solo en el consumo de combustible que ingresa a la planta,
sino que se visualiza reflejado de igual manera en el consumo del fluido de utilidad
del intercambiador de calor 124-C, hecho que se visualiza posteriormente.

Para la seccién de refrigeracion, el trabajo perdido muestra una ligera disminucion
de 0.1 MW al pasar de 5.58 MW del caso base a 5.48 MW para el caso modificado.
La reduccién se ubica principalmente sobre el intercambiador de calor 127-C debido a
que procesa una menor cantidad de amoniaco.

Por otra parte el trabajo de compresién total se muestra reducido en un 16.91 % al
reducir de 27.14 MW del caso base a 22.55 MW para el caso modificado. La reduccién
se observa principalmente en el loop de sintesis al disminuir de 17.62 MW del caso
base a 12.98 MW del proceso modificado. La principal causa de esta disminucion
se debe a la cantidad de energia que la turbina K-103 proporciona, energia que es
liberada por la expansiéon directa de los efluentes del convertidor de sintesis, ademas de
la pequenia contribuciéon de energia que la turbina K-104 proporciona por la expansion
de la corriente de purga. Por otra parte, se visualiza una penalidad de 0.06 MW en la
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Figura 5.9: Resultados de la integracién de turbinas generadoras de potencia al loop
sintesis.

energia de compresion en la seccion de refrigeracion. Estos resultados concuerdan con
los resultados obtenidos en , donde especifica un gran ahorro en la energia de compresion
en la seccion de sintesis.

La reduccion en el trabajo de compresion total de la seccion de sintesis y refrigeracion
se traduce a producir un 16.91 % menos vapor. Por lo que disminuye de 16690
kmol/h del caso base a 13868 kmol/h para la planta modificada, es decir; se presenta
un ahorro de 2821.96 kmol/h de vapor.

Por otra parte, aunque la implementaciéon de un ciclo Braytén brinda una gran
reduccién en el consumo de vapor, éste no es suficiente como para brindar una reducciéon
en el consumo de combustible debido a lo siguiente:

La carga térmica que los efluentes del convertidor de sintesis proporcionan en el caso
base es de 46.78 MW (26.83 MW del intercambiador 123-C1 y 19.95 del intercambiador
123-C). Por otra parte, la carga térmica del agua que no se calienta en la integracién
del ciclo Brayton es de 12.62 MW, por lo que aun hay una necesidad de 34.16 MW para
el agua restante que si debe calentarse. Si se realiza la integracion de la carga térmica
del agua que no se vaporiza (18.12 MW) para el calentamiento de agua, aun hay una
necesidad de 16.04 MW. Por lo tanto se puede concluir que, la carga térmica del agua
que no se calienta y vaporiza es mucho menor que la carga térmica del agua que si debe
ser calentada. Esto se refleja en la siguiente desigualdad.

Qcal + Qvap < Qcal resto
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donde Q.1 Y Quap €s la carga de calentamiento y vaporizacion del agua que se ahorra
en la integracion del ciclo braytén. Q.. resto €8 la carga térmica del agua que si debe
calentarse después de implementar el ciclo Brayton. Por lo tanto la desigualdad queda
como:

12,62MW + 18, 12MW < 46,78MW

30,74AMW < 46,78 MW

Realizando la integracion de calor de todo el proceso para cubrir la carga energética
del calentamiento de agua de caldera, se observa un incremento en el consumo de
gas natural en un 1.41 %. Es decir incrementamos de 2412 kmol/h del caso base a
2446 kmol/h para la planta modificada, es decir se presenta un incremento de 34
kmol/h (618 kg/h) de gas natural. Lo anterior indica que no se obtiene ningtin
ahorro en el consumo de gas natural por la implementacién de un ciclo Brayton en
la seccién de sintesis. Este resultado es muy importante debido a que los resultados
obtenidos son basados en el proceso global y no solo de forma local, lo que ayuda a
evaluar de manera mas objetiva la integraciéon de un ciclo Brayton en la seccion de
sintesis.

Comos se observa en la figura 5.10, la eficiencia energética de la planta con la
implementacion de un ciclo Brayton es de 32.12 GJ/Tm NHj. Por lo tanto, la planta
consume 0.41 GJ més que el caso base por cada tonelada de amoniaco producido con
un ciclo Brayton en el loop de sintesis.

El ligero incremento en el consumo de combustible genera 0.03 Tm CO,/Tm NHj
producido. Por lo que la emisién especifica resultante es de 1.97 Tm CO,/Tm NH;
producido.

El impacto mas notable y de gran importancia al integrar un ciclo Brayton en el loop
de sintesis, se visualiza en el consumo de agua de enfriamiento puesto que se observa
un alarmante aumento de un 105.5 %, resultado del gran aumento del trabajo perdido
en el intercambiador de calor 124-C.

Instituto de Energias Renovables. 163



CAPITULO 5. RESULTADOS.

105.0+
27.80 5.58 27.14 16690 2412 5209

100.0- = ;
] 23537 | 5133

?6'61 25.65 15769.7

5.08

Seccion de sintesis caso base.
Seccioén de sintesis con una nueva
red de intercambiadores de calor.

80.0-

75.0 T T —
Trabajo Perdido Trabajo perdido Trabajo de Vapor Gas Natural Agua de
Seccion de Sintesis. compresor Compresion. (kmol/h). (kmol/h). Enfriamiento.
(MW). de refrigeracion. (MW). (m3).
(MW).

Figura 5.11: Resultados de la seccion de sintesis con una nueva red de intercambiadores
de calor.

5.6. Integracion térmica del proceso por el analisis
del punto de pliegue (Analisis Pinch).

La nueva red de intercambiadores de calor en la seccién de sintesis reduce el trabajo
perdido en un 4.28 % al bajar de 27.80 MW del caso base a 26.61 MW para el
caso modificado. Esta reduccion se debe principalmente a que el diseio de una red
de intercambiadores de calor con el analisis pinch, tiene su fundamento en reducir las
temperaturas promedio de las corrientes entre las cuales se realiza en intercambio de
calor. Lo cual se considera como una medida primaria para reducir el trabajo perdido
en un intercambiador de calor.

La nueva red en la seccion de sintesis tiene como impacto la reduccion en un 8.89 %
el trabajo perdido del compresor de refrigeracion. La reduccién se realiza desde 5.58
MW para para el caso base a 5.08 MW para el caso modificado. Este resultado es
obtenido debido a que re-distribuyen de manera mas eficiente las cargas térmicas en el
sistema de condensacion de amoniaco, lo cual genera una reduccion en la cantidad de
amoniaco que tiene que ser procesada por el compresor de refrigeracion.

Los resultados para el trabajo de compresion total, visualizan una reducciéon
de aproximadamente un 5,52 %. Esta reduccion se observa al disminuir de 27.14 MW
del caso base a 25.65 MW para el caso que contempla la nueva red. Esta reduccién se
ubica solo en la seccién de refrigeracion puesto que el andlisis pinch no involucra cambios
en energia mecanica del proceso. El trabajo de compresiéon en la seccion de refrigeracion
disminuye en respecto al caso base de 9.51 MW a 8.02 MW. Esta disminucién es el
principal resultado del disenio de una nueva red de intercambiadores de calor en la
seccion de sintesis.

La reduccién en el trabajo de compresion en la seccién de refrigeracion se traduce a
producir un 5.52 % menos vapor que en el caso base. Este se reduce de 16690 kmol/h
en el caso base a 15769.7 kmol/h para el caso modificado.

Para una cantidad de 15769.7 kmol/h de vapor, la cantidad de gas natural utilizado
por la planta es de 2353.69 kmol/h, comparando esta cantidad con el caso base se
observa una reducciéon de 58.31 kmol/h(1048.73 kg/h) que equivalen a un 2.42 %
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Figura 5.12: Resultados de la seccion de sintesis con una nueva red de intercambiadores
de calor (Eficiencia energética y emisiones de CO,).

del caso base. Como se observa en la figura 5.12, esta reduccion aumenta la eficiencia
energética a 30.95 GJ/Tm NHj. Comparando esta nueva eficiencia con la del caso
base, se observa que por cada tonelada de amoniaco producido en la nueva planta se
utilizan 0.76 GJ menos que el caso base.

Por otra parte, la reduccion en el consumo de combustible produce una decremento
en las emisiones de CO, de aproximadamente 0.047 Tm CO,/ Tm NHj3 producido.

El consumo de agua de enfriamiento también se observa beneficiado con una
reduccién en un 1.47 % (76.8 m3). Esta se observa al reducir de 2509 m? del caso base
a 2133 m3 para el caso modificado. Esta reduccién es posible principalmente debido a
que los enfriadores que se encuentran entre cada etapa del compresor de refrigeracion
procesan una menor cantidad de vapor que en el caso base.

Un resumen del impacto de las modificaciones que se implementaron en la planta
puede visualizarse en la tabla 5.1.
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Tabla 5.1: Tabla resumen con los resultados mas importantes de las modificaciones.

Trabajo | Consumo de  Ahorro Eficiencia Aumentoenla | Vapor Ahorro| Aguade  Ahorro
perdido | combustible. energética  eficiencia energética enfriamiento
Caso MW kg/h ke/h % GJ/TmNH;  GJ/TmNH; | kmol/h kmol/h m?
Seccion de Reformacion.
Base 55.99 43561.88 3171 16690 5209
Pre-reformador h3.61 4297049 59139 1.36 31.28 0.43 15795 895 5209
Seccion de Stntesis
Base 2180 43561.88 3171 16690 5209
Reduccion de cargas térmicas 27.70 317809 383.79 088 31.43 0.28 16362 328 h2T4 -65
Cambio en la alimentacion 25.29 415875 197438 453 3021 L5 1493 1737 1877 332
Cambio en la alimentacion y purga | 25.21 41572.63  1989.25 4.57 30.2 1.51 14933 1757 4386 323
Integracion de un ciclo de potencia | 40.05 417993 61805 -1.42 32.12 041 13869 2821 10716 -5507
Anélisis Pinch 26.61 251315 104873 241 30.95 0.76 15770 920 5133 76
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CAPITULO 6. CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS A FUTURO.

Capitulo 6

Conclusiones y perspectivas a
futuro.

Durante la realizacion de este trabajo y después de hacer una andlisis a los resultados
obtenidos se llego a las siguientes conclusiones.

= Se realizo la simulacién de la planta de amoniaco en Aspen Hysys que representara
lo mas posible la planta real y que no presentara problemas de divergencia en la
solucion a cambios tipologicos posteriores. El resultado fue una simulacién capaz
de ofrecer una gran flexibilidad al cambio en su estructura, sin diverger en los
resultados de nuevas configuraciones.

= Se realizdé una andlisis termodinamico de la planta para determinar su estado ac-
tual en cuanto trabajo perdido, eficiencia energética, emisiones de CO5 y consumo
de agua de enfriamiento.

= Se realiz6 una revisién bibliografica para determinar las medidas actuales que se
estan implementando en plantas de amoniaco para aumentar su eficiencia ener-
gética. El resultado fue la implementacion de un reactor adiabético de baja tem-
peratura en la seccién de reformacion e implementacion de un ciclo Brayton en
la seccion de sintesis.

Las modificaciones tipologicas de la planta como re-ubicacién de las corrientes
de alimentacion y purga al loop de sintesis, dependen exclusivamente de la con-
figuraciéon que una planta presente y no son aplicables a todas las plantas de
amoniaco.

Por otra parte, el andlisis pinch puede ser aplicado a cualquier planta; ya que es
considerada una herramienta fundamental del disefio de procesos, la cual se basa
en cargas energéticas propias de un proceso.

Otras investigaciones se centran sobre modificaciones a nivel de equipo y no a
nivel de planta que es lo que se busca.

= Debido a que la simulacion se diseié de manera muy estable, se implementaron
las medidas de ahorro de energia en la planta de amoniaco satisfactoriamente.
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Posteriormente se realizaron nuevos andlisis termodindmicos de la planta modifi-
cada.

= Se compararéon los resultados del analisis termodinamico del caso base y de los
casos modificados, con el fin de encontrar las ventajas y desventajas de cada una
de las medidas implementadas. Como se observa en el capitulo anterior, la medida
que ofrece mayores resultados es la re-ubicacién simultanea de las corrientes de
alimentacion y purga del loop de sintesis, seguidas de la implementacion de un
pre-reformador y el analisis pinch. Aunque debe tenerse en cuenta que se debe
evaluar cada modificacion mas detalladamente considerando el aspecto econémico
y técnico (Ingenierfa de detalle).

Un resultado muy importante en el caso de la implementaciéon de un ciclo Brayton,
es que se como lo mencionan los autores del articulo “Integration of a turbine
expander with an exothermic reactor loop—Flow sheet development
and application to ammonia production”, el trabajo de compresion en la
seccion de sintesis presenta una gran reduccion con respecto al caso base, pero su
éxito depende de la configuracion global de la planta y no de forma local, tal como
se muestra en nuestros resultados. Por lo que para nuestro caso la implementacion
del ciclo Brayton no es de relevancia para el ahorro de energia.

Con base en las conclusiones mencionadas anteriormente, se concluye que aunque
la planta de amoniaco es un proceso que se ha estudiado arduamente en las cuestiones
energéticas, aun hay mucho trabajo por realizar y como prueba son los resultados
satisfactorios que se obtuvieron con este trabajo.

6.1. Perspectivas a futuro.

= Puede evaluarse una modificacion tipologica en el que se involucren el andlisis
pinch y la re-ubicacién de las corrientes de alimentacion y purga. Esta nueva
estructura podria brindar mas beneficios que si se trabajan por separado.

= Puede desarrollarse un andlisis técnico y econémico para las modificaciones que
involucran la re-ubicacién de las corrientes alimentacion y purga al loop de sintesis
o el caso en el que se implementa una nueva red de intercambiadores de calor.
Esto definird de manera mas objetiva los beneficios potenciales de cada una de
las medidas seleccionadas.

= Una vez realizado el andlisis mas objetivamente, implementar la medida en la
planta real.
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