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1. Introduccion.

En la naturaleza el amoniaco se encuentra casi exclusivamente en forma de sales
amoniacales. El desarrollo de la sintesis de amoniaco a partir de sus elementos ha sido de
gran importancia en el desarrollo de la industria quimica. Este desarrollo no sélo resuelve
el problema de asegurar el abastecimiento alimenticio produciendo los fertilizantes
necesarios, sino que también ha permitido plantear las bases de otros procesos como la
sintesis del metanol, el proceso Fischer-Tropsch y reacciones de Reppe. El proceso de
amoniaco permite el desarrollo de la ingenieria quimica, metalurgia, control de procesos,
la fabricacion de reactores y en el desarrollo tanto en la teoria como en la practica de la

catalisis heterogénea. (1)

El disefio de procesos de separacion, el disefio de productos quimicos y bioquimicos y en
la ciencia de materiales asi como en asesoria ambiental. La importancia de la
termodinamica significa un poco mas del 40% del costo total de procesos relacionados con

unidades de separacion. (2)

1.1. Situacion actual del amoniaco en México.
En México la Industria del Amoniaco se desarrollé paralelamente al crecimiento

demografico del pais y contd para su crecimiento con el apoyo estatal.

Entre 1968 y 1981 se registraron grandes incrementos en la capacidad productiva, bajo un
esquema que generosamente permitia la venta de productos sin competencia. A
mediados de la década de los ochenta la profunda crisis que se vivio en México y América
Latina obligo a replantear el esquema econdémico. El nuevo enfoque economico se orientd
hacia politicas neoliberales, que propugnan la apertura comercial y la desincorporacion
estatal de los activos considerados no estratégicos. Como parte de estas medidas se inicid
en 1986 la reestructuracion de la Industria Petroquimica Mexicana. (3)

Después de ocupar un lugar importante a nivel mundial como productor de amoniaco en
la década de los 90, México redujo sustancialmente la produccion de este petroquimico,
empleado principalmente para la elaboracién de fertilizantes, a causa de los incrementos

del gas natural.

En 1996, afic en que México produjo 2.5 millones de toneladas de amoniaco, el precio del
gas natural estaba en 2.50 dolares por millon de BTU, segin datos de Petroleos

Mexicanos.

A partir de 2002 los precios del gas natural se dispararon, alcanzando niveles cercanos a
trece y catorce délares por millon de BTU a mediados del 2008. Conforme incrementaban
los precios del insumo, la produccion de amoniaco fue decayendo, hasta llegar a niveles
de 590,000 toneladas en 2006.
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Actualmente en México de las ocho plantas productoras de amoniaco en el pais solo
operan las plantas V, VI y VIl ubicadas en el complejo petroquimico de Cosoleacaque,
Veracruz; con una capacidad nominal de 478 mil 500 toneladas al afio por cada planta,
con un total aproximado de 1.435 mil toneladas por las 3 plantas, con un incremento de

35 por ciento respecto a su capacidad original.

La caida en los precios del gas natural representa una ventaja para la produccion de
petroquimicos como el amoniaco. Sin embargo, para incrementar la produccion de este
producto se requiere invertir en infraestructura, considero Gilberto Ortiz, presidente de la
rama Industria Petroquimica de la Cdmara Nacional de la Industria de la Transformacion
(Canacintra). (4) (5)

1.2. Importancia.
En la actualidad, se estima que hay dos mil millones de toneladas de amoniaco en el
mundo. De esta cantidad, aproximadamente el 5% es fabricado por el hombre. En
Norteamérica se producen anualmente 18 millones de toneladas de amoniaco, de esta
cantidad gran parte se utiliza en la agricultura, al menos 2% se utiliza para refrigeracion,
una parte se emplea en la industria del petroleo e hidrocarburos. El consumo mundial del
amoniaco se distribuye de la siguiente forma; para fertilizantes {(un 80%); plasticos, fibras
y resinas (10%), explosivos (5%); alimentos para animales (1.5%); celulosa y papel {(0.6%); y
gomas (0.5%). El amoniaco y sus compuestos también son utilizados como fluidos
limpiadores vy como agentes removedores y en alimentos como agentes fermentantes,

estabilizantes, y saborizantes.
+  Sin fertilizantes para el afio 2025, no habra suficiente comida en el mundo.

4+ El padre de la revolucion verde Norman Borlaug premio nobel de la Paz dijo: “Sin

fertilizantes, habria 2 hillones de personas a las que no se podrian alimentar”

* (Con el uso de fertilizantes estamos ayudando al medio ambiente, al no destruir

naturales para no usar mas suelo que cultivar.

* A lo largo del territorio nacional se ven disparidades en los rendimientos medios
de maiz: desde mas de 5 toneladas por hectarea en Sonora y Sinaloa a menos de 1

tonelada en Yucatan, Durango, Zacatecas y Coahuila.

* De los 23.6 millones de hectareas que se siembran en México existen aun 9

millones que no se fertilizan es decir el 40% seglin datos del SIAP

+  Consumo estimado en México es de 3.9 millones de toneladas de fertilizantes y

280 mil toneladas métricas de NH; de aplicacion directa.

21



+ Valor estimado en el mercado 2200 millones de délares (NKP + NHs). (6) (4)

Hectareas Sembradas

Figura 1. Distribucion Nacional del suelo agricola.

1.3. Usos.
El amoniaco es el segundo producto quimico sintético de mayor produccién mundial. La
mayoria del amoniaco producido en el mundo se utiliza para la fabricacion de fertilizantes
en la forma de urea o sales de amonio. Fue sintetizado por primera vez en 1823 haciendo
reaccionar aire e hidrégeno. La primera produccion comercial de amoniaco sintético

empezo en 1913. Desde entonces ha sido usado en la agricultura.

En 2004, el 83% del amoniaco producido industrialmente en el mundo se usaba como
base para fertilizantes agrarios, lo que supone un consumo de mas del 1% del total de la

energia que produce la humanidad.

El amoniaco es la materia prima base para la industria mundial de fertilizantes basados en
nitrégeno y el compuesto principal para la manufactura de seis productos principales:
urea, nitrato de amonio, sulfato de amonio, fosfatos de amonio, acido nitrico y soluciones
nitrogenadas. A escala mundial 85-90% del amoniaco se consume como fertilizantes
nitrogenados.

La mayoria del amoniaco producido se usa con fines agricolas, ya sea por aplicacion
directa o como intermediario en la produccion de fertilizantes. El amoniaco y los
compuestos de amonio usados en fertilizantes representan cerca del 89% del amoniaco
producido comercialmente. El uso directo del amoniaco puede caer en las siguientes
categorias: amoniaco anhidro 30%, soluciones de urea/nitrato de amonio 24%, urea
17.5%, nitrato de amonio 5%, sulfato de amonio 2% y otras formas 21.5%. Muchos
compuestos de amonio y dcido nitrico se usan directamente en la produccion de

fertilizantes.
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Las proporciones pequefias de amoniaco producido no incorporado en fertilizantes se
usan como inhibidor de corrosion, en la purificacion de fuentes de agua, como
componente de limpiadores domésticos vy en la industria de refrigerantes. Se usa en las
industrias de pulpa de papel, de la metalurgia, del caucho, de comidas y bebidas, de los

textiles, de productos farmacéuticos vy en las industrias del cuero. (5) (6) {7)
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i Fertilizantes |}
>
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Figura 2. Usos del Amoniaco.

1.4. Tasa de aumento.
La producciéon de amoniaco en México disminuyd a principios del siglo XXI, pero en los
ultimos 5 afios ha tenido un repunte importante, como consecuencia de ello, las
importaciones de este producto disminuyeron y a su vez las exportaciones y produccion

nacional han aumentado.

La demanda de amoniaco en el pais esta relacionada directamente con la demanda de la
produccién de fertilizantes; la demanda de fertilizantes del campo nacional en el afio 2010
fue de 4.7 millones de toneladas métricas, de las cuales 60% se compra en el exterior y

subsidia por la Secretaria de Agricultura.
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Figura 3. Produccién Nacional de Fertilizantes 2008-2010.

Toneladas
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aparente de fertilizantes en México 1990-2010 4
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Figura 4. Situacidon del amoniaco de 1990-2010 en México.

Los principales exportadores de este compuesto son Trinidad y Tobago, Rusia y Ucrania los
cuales en el 2005 representaban el 53% de las exportaciones mundiales.

El principal importador de amoniaco es Estados Unidos, el cual representa casi la totalidad
de importacién de amoniaco en Norteamérica. (4) (8)
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Figura 5. Regiones de importacién de amoniaco en el mundo.

1.5. Proceso.

El proceso completo de produccién de amoniaco puede subdividirse en las siguientes

operaciones:

1)
2)
3)
4)
5)
6)
7)

8)

Preparacion del gas de sintesis
Produccion de gas

Conversion de monoxido de carbono
Purificacion del gas

Compresion

Sintesis

Refrigeracion

Recuperacién de hidrogeno del gas de purga
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Figura 6. Diagrama de Bloques del Proceso de Amoniaco.

Dentro del trabajo que se desarrollara en esta tesis, se analizaran las secciones

“Compresion y Sintesis de Amoniaco” y “Refrigeracion” de la Figura 6Figura 6.

En el circuito de sintesis se maximiza la conversion del gas de sintesis a amoniaco con la
minima pérdida de hidrégeno como purga. El perfil de temperatura en un convertidor
adiabdtico es un factor dominante en la conversion de amoniaco. El circuito de sintesis
inicia con un una corriente compuesta mayoritariamente por hidrégeno y nitrogeno (con
una relacion molar de 3:1 aproximadamente), contiene una fraccion considerable de agua
y dos gases inertes, argén y metano. Esta corriente pasa a través de un compresor y
posteriormente es llevada a un separador (este paso se realiza dos veces), con la finalidad
de eliminar el agua, ya que es un veneno potencial para el catalizador del convertidor de

amoniaco y alcanzar la presion de operacion del reactor de sintesis.

Una vez eliminada la mayor cantidad de agua posible, la corriente y la recirculacién rica en
hidrégeno, nitrogeno y una fraccion considerable de amoniaco, se juntan para ser
enfriadas por una serie de intercambiadores de calor hasta llegar a -22 °C, en seguida
entra a un separador con la finalidad de enviar el amoniaco a los fondos y después llevarla
a la corriente de producto final, mientras que el hidrogeno y nitrogeno salen por la parte

vaporizada y entran al reactor de sintesis 105-D.
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El reactor de sintesis esta compuesto por tres camas cataliticas y un tiro frio. La conversion
que alcanza el reactor con este arreglo es de 30.41%. La corriente de salida del reactor es
dividida en dos corrientes, el 97.84% se va recirculacidon y el restante es llevada a un
separador donde la parte liquida (en su mayoria amoniaco) se integra a la corriente de
producto, y la parte vaporizada (hidrogeno, nitrégeno) es llevada a un equipo denominado
caja fria, cuya funciéon es recuperar el hidrogeno y metano para volver a introducirlo en

secciones anteriores.

Una vez que el amoniaco sale del circuito de sintesis se lleva a la seccion de refrigeracion.
Su funcién principal es suministrar el refrigerante a sus diferentes etapas para condensar
todo el amoniaco gaseoso efluente del convertidor, asi como purificar el amoniaco como

producto. (1)

1.6. Objetivos.

Este trabajo tiene como finalidad:

4+  Seleccionar un modelo termodindmico que, a partir de datos experimentales,
represente correctamente el disefio de la planta que se ubica en Cosoleacaque,

Veracruz. En este trabajo se estudia el circuito de sintesis de la planta en cuestion

+ Establecer una simulacion adecuada en Aspen Hysys para representar las
corrientes y los equipos de la configuracion de disefio de la planta, asi como,

simular los servicios auxiliares utilizados en el proceso.

+ Analizar las variables que tienen una mayor repercusion en el proceso estudiado
con el fin de obtener mejorias en el mismo.

+  Desarrollar un analisis termodinamico del proceso bhasado en el concepto de
trabajo perdido cuya finalidad es aprovechar en mayor medida la energia del

Proceso.

* Emplear la metodologia Pinch en el circuito de sintesis del proceso para obtener
una red de intercambio de calor que utilice en menor medida los refrigerantes del
circuito de refrigeracion y, a su vez, recuperar mayor cantidad de energia del

proceso para disminuir el uso de gas natural.

*+ Con base en los puntos anteriores, obtener una mayor ganancia con la propuesta

realizada comparando con la configuracion de disefio de la planta.

27



2. Modelo termodinamico.

Las ecuaciones cubicas de estado son los modelos clasicos de alta presion. En
termodindmica, el término alta presién se refiere a una presién lo suficientemente alta
como para presentar efectos significativos en las propiedades termodinamicas de las
fases, tipicamente son superiores a 15-20 bar. Las ecuaciones de estado cubicas de dos y
especialmente las de tres parametros representan una familia de modelos muy Utiles en
ingenieria quimica. Los modelos mas conocidos son los de van der Waals (vdW), Redlich
Kwong (RK), Soave Redlich Kwong (SRK) y Peng Robinson (PR). Las ventajas mas

importantes de utilizar una ecuacion de estado son: (2)
1. Modelos que emplean calculos sencillos.
2. Aplicables en un amplio rango de presiones y temperaturas.

3. Capaces de describir las propiedades de los compuestos tanto en la fase liquida como
en la fase vapor, y también pueden predecir propiedades de equilibrio de fases, tales
como, presion de vapor, calor de vaporizacién, entalpias ente otras propiedades. Cabe
mencionar que el calculo de la densidad de la fase liquida mediante una ecuacion
cubica de estado presenta una desviacion considerable comparando con los datos

experimentales.

4. Se obtienen resultados satisfactorios tanto para presiones altas como para presiones

bajas.

5. Existen muchas bases de datos y correlaciones para los parametros de interaccion

binaria kj.
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2.1. Peng Robinson (PR) y Peng Robinson Twu (PR Twul).
Para explicar la razén de la eleccion de estos dos modelos termodinamicos se puede
emplear el siguiente esquema:
NRTL, UNIQUAL,
WILSON y sus variaciones,

UNIFAC LLE, UNIFAC y sus
extensiones

P<10bar

v

No Electrolitos

P=10bar Schwartentruber-Renon,
PR o RKS con WS,
PR o RKS con MHV2, PSRK

v

Electrolitos Electrolito NRTL
* oPitzer

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave
Lee-Kesler-Plocker

v

Todos

No Palares Chao-Seader,
Grayson-Streed o
Braun K-10

A4

Pseudo & Real

Braun K-10 o Ideal

Polaridad SO Electrolitos Presién
Pseudo & Reazles

Figura 7. Modelos Disponibles en los Simuladores de Procesos Industriales. (2)

A J

Simbolos:

El sistema que se estudia en este trabajo esta formado por los siguientes componentes:
NHs, N2, Hz, CHs y Ar. El primer componente es polar y los demds son no polares. Las
presiones de operacion llegan hasta cerca de 200 bar. De acuerdo a la figura anterior, se
recomienda utilizar una ecuacién de estado que tome en cuenta el caracter polar del NHs.
Se escogieron los modelos termodinamicos Peng Robinson y el Peng Robinson Twu cuya
variacion con respecto al primero consiste una modificacion en el calculo del parametro a
de la ecuacion de estado.
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La ecuacion de estado que mds se emplea actualmente en la termodindmica tiene la
siguiente forma:

RT a
v—>b v¢+ubv+wh?

P=

Ecuacidn 1. Ecuacion de Estado Cubica Explicita en Presion.

Dénde:
T: Temperatura del sistema
P: Presion del sistema
Constante universal de los gases cuyas
R: unidades dependen de las unidades de la
temperatura y presion empleadas
V. Volumen molar de la sustancia
Constantes asociadas a cada modelos
u, w: C o
termodinamico
Parametros asociados al volumen de las
b, a(T) moléculas y las interacciones

intermoleculares, respectivamente

Como se detalla en el Apéndice B.l, los parametros asociados a la ecuacién de estado son
de gran importancia para el calculo de equilibrio liquido vapor. Para la simulacion de
procesos es de vital importancia el calculo de equilibrio liquido vapor es por eso que en las
siguientes secciones se explica el ajuste de los parametros asociados a cada uno de los
modelos empleados utilizando datos experimentales extraidos de la bibliografia. Este
calculo repercute directamente en la solubilidad de los gases en amoniaco, asi como el
calculo de la presion de vapor del amoniaco puro que es de interés para el presente
trabajo.

2.2. Amoniaco (NHs).
Como primer punto, se abarcara el ajuste de los parametros para las ecuaciones de estado
empleadas para el amoniaco puro, esto es, se requiere una buena representacion de la
presion de vapor de dicha sustancia. El algoritmo detallado para esta seccion se encuentra
en el Apéndice B.l, esto es, la resolucion de la ecuacion de estado cilbica para una
sustancia pura. En la Seccion 2.3 se tratara el caso de un sistema multicomponente. Los

parametros que se modificaron son los correspondientes al cdlculo de aT) de la ecuacién
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de estado. La variable afT) repercute directamente en el calculo de la presion de vapor de
las sustancias la cual varia entre cada modelo empleado. Para los modelos que se

emplearan en este trabajo son (para T<T):

*  Peng Robinson:

a(T) /2 = 1+ (0.37464 + 1542260 — 0.2699w?) (1 — /T;)

Ecuacién 2. Calculo de a(T) para Peng Robinson.

+  Peng Robinson Twu:

a(T) = TN M Dexp{L(1 — TV}

Ecuacidn 3. Calculo de aT) para Peng Robinson Twu.

T Temperatura reducida del sistema
N, M, L: Constante del modelos Peng Robinson Twu
w: Factor acéntrico

En el caso de la ecuacion de Peng Robinson, es posible mejorar la prediccién de la presion
de vapor por medio del factor acéntrico. La ecuacion de Peng Robinson Twu tiene
disponibles los parametros L, M, y N para este fin. Los parametros modificados de la
ecuacion de estado se obtuvieron mediante la herramienta de Excel llamada Solver,
minimizando el error cuadratico modificando los parametros para cada caso. El error

cuadratico se obtuvo con la siguiente ecuacion:

2
. (Poe P Pocalc
Poex
v

ARE = Z
np

i=1

i

Ecuacion 4. Error Cuadratico Medio.

La siguiente tabla muestra los parametros N, M, L del modelo Peng Robinson Twu del
banco de datos de Aspen Hysys y los parametros encontrados a partir de los datos

experimentales de la Tabla 2.
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Peng Robinson Twu (Sustancia NHs)

Parametro Hysys Modificado
N 0.273995 0.569731
M 0.853539 0.877806
L 2.00 1.19

Tabla 1. Parametros de Peng Robinson Twu.

A continuacién se presentan los datos experimentales encontrados en la literatura
referente a la presion de vapor del amoniaco, asi como los valores calculados con la

ecuacion de estado Peng Robinson Twu.

Peng Robinson Twu (Sustancia NH )
Datos Experimentales Dato Calculado con Parametros de Hysys Dato Calculado con Parametros Modificados

TIK] P [bar] P [bar] Emor Cuadratico Error Porcentual P [bar] Error Cuadratico Emor Parcentual
233.15 0.7172 0.7229 6.21E-05 -0.79 0.7172 4.75E-09 6.89E-05
238.15 0.9314 0.9379 4.80E-05 -0.70 0.9314 3.94E-10 -1.99E-05
243.15 1.1949 1.2019 3.42E-05 -0.59 1.1949 2.05E-10 -1.43E-05
248.15 1.5154 1.5227 2.32E-05 -0.48 1.5155 3.63E-09 -6.03E-05
253.15 1.9016 1.9087 1.38E-05 -0.37 1.9016 3.05E-10 -1.75E-05
258.15 2.3624 2.3687 7.17E-06 -0.27 2.3625 8.27E-10 -2.88E-05
263.15 2.9077 2.9125 2.74E-06 -0.17 29077 1.54E-10 -1.24E-05
268.15 3.5477 3.5502 4.93E-07 -0.07 3.5478 4.30E-10 -2.07E-05
273.15 4.2935 4.2925 5.29E-08 0.02 4.2935 4.74E-12 2.18E-06
278.15 5.1565 5.1508 1.23E-06 0.11 5.1564 8.45E-10 2.91E-05
283.15 6.1486 6.1369 3.64E-06 0.19 6.1483 1.71E-09 4.14E-05
288.15 7.2824 7.2632 7.00E-06 0.26 7.2820 3.30E-09 5.75E-05
293.15 8.5708 8.5426 1.09E-05 0.33 8.5703 4.07E-09 6.38E-05
208.15 10.0270 9.9884 1.49E-05 0.38 10.0266 1.36E-09 3.69E-05
303.15 11.6660 11.6147 1.95E-05 0.44 11.6650 6.74E-09 8.21E-05
308.15 13.5000 13.4357 2.29E-05 0.48 13.4999 9.82E-11 9.91E-06
313.15 15.5460 15.4664 2.65E-05 0.51 15.5459 2.84E-11 5.33E-06
318.15 17.8170 17.7221 2.87E-05 0.53 17.8184 6.56E-09 -8.10E-05
323.15 20.3300 20.2186 3.03E-05 0.55 20.3331 2.36E-08 -1.53E-04

434E:01 ] [ 55708 ]

Tabla 2. Datos Experimentales del Amoniaco (1), Presion de Vapor Calculada con
Parametros de Hysys y Presion de Vapor Calculada con Parametros Modificados para
Peng Robinson Twu.

A continuacion se presentan las gréficas de presion de vapor del amoniaco, asi como el
error porcentual con los diferentes parametros utilizados, con el fin de resaltar las

diferencias entre ellos.
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Presion de Vapor del Amoniaco
25.0000
20.0000
¢ Datos Experimentales
15.0000
E’ Dato Calculado con Pardmetros de
T Hysys
10.0000
=== Dato Calculado con Pardmetros
Modificados
5.0000
0.0000 +— . . . ; .
230.00 250.00 270.00 280.00 310.00 330.00
TIK]

Grafica 1. Presién de Vapor del Amoniaco utilizando los diferentes Parametros de Peng
Robinson Twu.

Error Porcentual de la Presion de Vapor del Amoniaco.

0.60 =

L
o*’
0.40 L J
L
@

0.20 L 4 # Dato Calculado con
= ® Pardmetros de Hysys
*E oc FE-B-S- B EEEs6eEssEEBEEBEE
g 230 250.00 000 290.00 310.00 33000 W Dato Calculado con
e-o_ — @ Pardmetros
2 Modificados
frr L 2

-0.40 %
©
-0.60 L
L

0.80 @

TIK]

Grafica 2. Error Porcentual de la Presion de Vapor del Amoniaco para Peng Robinson
Twu.

La siguiente tabla muestra el factor acéntrico del modelo Peng Robinson del banco de
datos de Aspen Hysys y el factor acéntrico encontrado a partir de los datos experimentales
de la Tabla 4.
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Peng Rebinsen (Sustancia NHs)

Parametro Hysys Maodificado
w 0.250274 0.250750

Tabla 3. Factor Acéntrico para Peng Robinson.

A continuacion se presentan los datos experimentales encontrados en la literatura
referente a la presion de vapor del amoniaco, asi como los valores calculados con la
ecuacion de estado Peng Robinson.

Peng Robinson (Sustancia NH3)
Datos Experimentales Dato Calculado con el Parametro de Hysys Dato Calculado con el Parametro Madificado

TI[K] P [bar] P [bar] Ermor Cuadratico Error Porcentual P [bar] Error Cuadratico  Emor Parcentual
233.15 0.7172 0.703884 3.58E-04 1.86 0.7174 8.33E-08 -0.03
238.15 0.9314 0.915145 3.15E-04 1.75 0.9316 6.00E-08 -0.02
243.15 1.1949 1.175217 2.81E-04 1.65 1.1951 1.76E-08 -0.01
248.15 1.5154 1.491934 2.47E-04 1.55 1.5155 8.72E-09 -0.01
253.15 1.9016 1.873788 2.20E-04 1.46 1.9016 2.80E-10 0.00
258.15 2.3624 2.329910 1.94E-04 1.38 2.3623 3.32E-09 0.01
263.15 2.9077 2.870057 1.72E-04 1.29 2.9074 1.29E-08 0.01
268.15 3.5477 3.504591 1.51E-04 1.22 3.5472 1.78E-08 0.01
273.15 4.2935 4.244456 1.34E-04 1.14 42927 3.08E-08 0.02
278.15 5.1565 5.101162 1.18E-04 1.07 5.1554 4.55E-08 0.02
283.15 6.1486 6.086759 1.03E-04 1.01 6.1472 5.25E-08 0.02
288.15 7.2824 7.213822 9.04E-05 0.94 7.2806 5.88E-08 0.02
293.15 8.5708 8.485424 7.87E-05 0.88 8.5687 5.77E-08 0.02
208.15 10.0270 9.945130 6.78E-05 0.82 10.0250 3.96E-08 0.02
303.15 11.6660 11.576976 5.91E-05 0.76 11.6634 5.05E-08 0.02
308.15 13.5000 13.405459 4.97E-05 0.70 13.4983 1.65E-08 0.01
313.15 15.5460 15.445529 4.23E-05 0.65 15.5445 8.95E-09 0.01
318.15 17.8170 17.712585 3.48E-05 0.59 17.8175 6.54E-10 0.00
323.15 20.3300 20.222472 2.83E-05 0.53 20.3328 1.87E-08 -0.01

1.20E+00 ] [ 175E02 ]

Tabla 4. Datos Experimentales del Amoniaco (1), Presién de Vapor Calculada con el
Parametro de Hysys y Presion de Vapor Calculada con el Parametro Modificado para
Peng Robinson.

A continuacion se presentan las graficas de presion de vapor del amoniaco, asi como el
error porcentual de la presion de vapor con el factor acéntrico utilizado en cada caso, con
el fin de resaltar las diferencias entre ellos.
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Presion de Vapor del Amoniaco

25.0000

20.0000
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P [bar]
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& Datos Experimentales
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Parametro de Hysys

== Dato Calculadc con el
Parametro Modificado

Grafica 3. Presion de Vapor del Amoniaco utilizando los diferentes parametros de Peng

Robinson.

35



Error Porcentual de la Presion de Vapor del

Amoniaco.
2.00
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Grafica 4. Error Porcentual de la Presion de Vapor del Amoniaco para Peng Robinson.

De acuerdo a lo anterior se puede apreciar que al modificar los parametros en cada

modelo, disminuye considerablemente el error porcentual para cada caso.

2.3. Parametros de interaccion binaria (ki).
Como un segundo aspecto se debe tratar el sistema multicomponente de interés para
este trabajo. Se analizard la solubilidad de los componentes del gas de sintesis en el
amoniaco, estos son: hidrogeno, nitrégeno, metano y argén. El calculo de la solubilidad
del gas en amoniaco se realizé mediante Aspen Hysys empleando los pardametros
modificados del amoniaco para cada ecuacion de estado de las Tablas 1y 3.

2.3.1. Sistema amoniaco-hidrégeno-nitrégeno (NHz-Hz-N:).
En primera instancia se ajustaron los parametros correspondientes a la solubilidad de
cada gas en el amoniaco comparando con datos experimentales. De acuerdo a la regla de
las fases de Gibbs expuesta en el Apéndice A.l los grados de libertad son (nc —m + 2} y
tomando en cuenta los sistemas NH3-H; y NH3-N; en equilibrio liquido vapor los grados de
libertad para cada caso son dos. Los datos experimentales se tienen a una temperatura y

presion, debido a esto los grados de libertad seran fijados por estas dos variables y asi las
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composiciones de cada fase quedaran definidas independiente de la composicion global.
El parametro de interaccion binaria se modific6 manualmente de tal manera que se
redujera el error cuadratico medio de la composicion de ambas fases para cada caso. Los
resultados para el sistema NHs-H; se muestran a continuacion:

Sistema NHz-Hy

Dato Calculado con Pardmetros de Hysys Dato Calculado con Parémetros Modificados
I Experimental Peng Robinson Twu Peng Robinson Peng Robinson Twu Peng Rokinson
TI*C] P [bar] i - 0.0 kij =030 G=Ey

K2 Yz Xz Mhz Xn2 Yz Xz Yz X2 Yhz
4.4  34.47 (0.0021 0.8370( 0.0012 0.8355 0.0030 0.8316 0.0017 0.8322 0.001894  0.835288
4.4 68.95 (0.0040 0.9144( 0.0025 0.9104 0.0065 0.9053 0.0037 0.9063 0.004007 0.910175
44 103.42)0.0055 0.9401 0.0038 0.9354 0.0098 0.9296 0.0056 0.9310 0.006014 0.935178
4.4 137.90(0.0070 0.9524( 0.0050 0.9479 0.0129 0.9416 0.0074 0.9432 0.007922 0.947656
4.4 17237 (0.0085 0.9595( 0.0062 0.9554 0.0160 0.9485 0.0091 0.9505 0.009739  0.955122
4.4 206.84 (0.0102 0.9640( 0.0073 0.9605 0.0189 0.9531 0.0107 0.9552 0.011471 0.960085
4.4 241.32(0.0120 0.9664 0.0083 0.9641 0.0217 0.9562 0.0123 0.9586 0.013123  0.963620
44 27579)0.0140 0.9690| 0.0093 0.9668 0.0244 0.9585 0.0138 0.9611 0.014702  0.966265
44 310.260.0160 0.9705| 0.0103 0.9689 0.0270 0.9601 0.0153 0.9630 0.016212  0.968320
4.4 34474 (0.0181 0.9715( 0.0112 0.9706 0.0296 0.9614 0.0167 0.9645 0.017657  0.969962
4.4 379.21 (0.0203 0.9718( 0.0121 0.9719 0.0320 0.9624 0.0180 0.9657 0.019041 0.971306
44 413.69]0.0225 0.9720] 0.0129 0.9731 0.0344 0.9632 0.0193 0.9667 0.020369  0.972427

Tabla 5. . Datos Experimentales para el Sistema NH;-H, (9), Composiciones Calculadas en
ELV con el Parametro de Hysys y Composiciones Calculadas en ELV con el Parametro
Modificado para Ambos Modelos.

Comparacion Sistema NHz-H-
Dato Calculado con Parametros de Hysys Dato Calculado con Parametros Modificados
Peng Rabinson Twu Pens Robinson Peng Robinsan Twu Peng Robinsan
kij =0.0 kij =-0.30 kij =0.27
XH2 YH2 XH2 ¥z Xz YH2 XH2 YHz2
1.82E-01 3.03E-06 2.00E-01 4.20E-05 2.88E-02 3.25E-05 9.65E-03 4.19E-06
1.32E-01 1.95E-05 3.80E-01 9.95E-05 5.58E-03 7.75E-05 2.93E-06 2.13E-05
9.30E-02 2.51E-05 5.98E-01 1.25E-04 1.73E-04 9.40E-05 8.72E-03 2.74E-05
7.90E-02 2.21E-05 7.14E-01 1.30E-04 2.68E-03 9.33E-05 1.73E-02 2.48E-05
7.42E-02 1.78E-05 7.69E-01 1.30E-04 461E-03 8.89E-05 2.12E-02 2.08E-05
8.19E-02 1.34E-05 7.25E-01 1.28E-04 2.60E-03 8.28E-05 1.55E-02 1.65E-05
9.37E-02 5.87E-06 6.54E-01 1.11E-04 6.12E-04 6.52E-05 8.76E-03 8.28E-06
1.12E-01 5.35E-06 5.54E-01 1.18E-04 1.84E-04 6.68E-05 2.52E-03 7.97E-06
1.28E-01 2.85E-06 4.76E-01 1.14E-04 2.12E-03 599E-05 1.76E-04 5.05E-06
1.46E-01 9.53E-07 4.02E-01 1.07E-04 6.31E-03 5.20E-05 5.99E-04 2.51E-06
1.65E-01 2.03E-08 3.33E-01 9.29E-05 1.28E-02 3.94E-05 3.84E-03 2.59E-07
1.82E-01 1.28E-06 2. 79E-01 8.15E-05 2.02E-02 2.97E-05 8.97E-03 1.93E-07
ARE 2.47E-01 5.04E-01 6.04E-02 6.37E-02

Tabla 6. Error Cuadratico Medio de la Composicidn en ELV para el Sistema NHs-H..

Los resultados para el sistema NHs-N, se muestran en las siguientes tablas:
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Sistema NHa-No

Dato Calculado con Pardmetros de Hysys Dato Caleculado con Pardmetros Modificaedos
Experimental Peng Robinson Twu Peng Robinson Peng Robinson Twu Peng Rokinson

lij =0.0 lkij =0.19 kij=0.20

Xz Yz Xz Yz X2 YNz Xz M2 XNz2 Yz
44 34.47 | 0.0021 0.8364| 0.0048 0.8158 0.0061 0.8143 0.0022 0.8224 0.002500 0.821800
44 68.95|0.0043 0.9064| 0.0100 0.8831 0.0126 0.8807 0.0045 0.8929 0.005100  0.892000
4.4 103.42(0.0064 0.9220( 0.0148 0.9025 0.0187 0.8891 0.0065 0.9151 0.007400 0.913800
44 137.90]0.0083 0.9361| 0.0192 0.9099 0.0242 0.9054 0.0083 0.9253 0.009400 0.923600
44 172.37]0.0101 0.9395| 0.0232 0.9126 0.0293 0.9070 0.0099 0.9308 0.011200  0.928800
4.4 206.84 ( 0.0117 0.9400( 0.0269 0.9130 0.0340 0.9063 0.0113 0.9341 0.012800 0.931800
4.4 241.32(0.0131 0.9405( 0.0304 0.9123 0.0384 0.9044 0.0126 0.9362 0.014200 0.933600
44 27579]0.0142 0.9408| 0.0336 0.9110 0.0424 0.9018 0.0138 0.9376 0.015500  0.934800
44 310.26)0.0152 0.9410| 0.0367 0.9093 0.0463 0.8990 0.0149 0.9386 0.016700  0.935600
4.4 3447400161 0.9415( 0.0385 0.9074 0.0498 0.8960 0.0159 0.9394 0.017800 0.936100
4.4 379.21 (0.0168 0.9420( 0.0422 0.9055 0.0532 0.8930 0.0169 0.9399 0.018800 0.936600
44 413.69]0.0175 0.9430] 0.0447 0.9035 0.0564 0.8901 0.0177 0.9404 0.019700  0.936900

T['C] P [bar]

Tabla 7. Datos Experimentales para el Sistema NH3z-N, (10), Composiciones Calculadas
en ELV con el Parametro de Hysys y Composiciones Calculadas en ELV con el Parametro
Modificado para Amhos Modelos.

Comparacién Sistema NHz-N,
Dato Calculado con Parametras de Hysys Dato Calculado con Parametros Maodificados
Peng Robinson Twu Peng Robinson Peng Robinson Twu Peng Robinson
kij =0.0 kij =0.19 kij =0.20
X2 Ynz XN 2 Yz Xnz ¥hiz Xp2 Yuz
1.65E+00 6.07E-04 | 3.63E+00 6.98E-04 | 2.27E-03 2.80E-04 3.63E-02 3.05E-04
1.76E+00 6.61E-04 | 3.73E+00 8.04E-04 | 2.16E-03 2.22E-04 3.46E-02 2.52E-04
1.72E+00 4.47E-04 | 3.69E+00 6.17E-04 | 2.44E-04 5.60E-05 2.44E-02 7.91E-05
1.72E+00 7.83E-04 | 3.67E+00 1.08E-03 | 0.00E+00 1.33E-04 1.76E-02 1.78E-04
1.68E+00 8.20E-04 | 3.61E+00 1.20E-03 | 3.92E-04 8.58E-05 1.19E-02 1.30E-04
1.69E+00 8.25E-04 | 3.63E+00 1.29E-03 1.17E-03 3.94E-05 8.84E-03 7.61E-05
1.74E+00 8.99E-04 | 3.73E+00 1.47E-03 1.46E-03 2.09E-05 7.05E-03 5.38E-05
1.87E+00 1.00E-03 | 3.94E+00 1.72E-03 | 7.93E-04 1.16E-05 8.38E-03 4.07E-05
2.00E+00 1.13E-03 | 4.19E+00 1.99E-03 | 3.90E-04 6.50E-06 9.74E-03 3.29E-05
211E+00 1.31E-03 | 4.38E+00 2.34E-03 1.54E-04 4. 98E-06 1.11E-02 3.29E-05
2.20E+00 1.50E-03 | 4.69E+00 2.71E-03 | 3.54E-05 4. 97E-06 1.42E-02 3.29E-05
242E+00 1.75E-03 | 4.94E+00 3.15E-03 1.31E-04 7.60E-06 1.58E-02 4. 18E-05
ARE 9.72E-01 1.41E+00 2.05E-02 9.15E-02

Tabla 8. Error Cuadratico Medio de la Composicién en ELV para el Sistema NH3-N,.

Con el fin de corroborar los parametros encontrados anteriormente se propuso simular el
sistema NHs-Hz-N; en Aspen Hysys. Para esto se debe de especificar tres variables de
acuerdo a la regla de las fases de Gibbs. La informacién con la que se cuenta en la
literatura contiene presién y temperatura, ademas, el proceso que se estudia presenta
una relacion 3:1 entre el hidrégeno y nitrogeno, respectivamente; tomando en cuenta lo
anterior los grados de libertad del sistema es igual a cero. Los resultados se muestran a

continuacion.
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Sistema NH3-Hs-N>

Experimental Dato Calculado con Pardmetras Modificados
P [bar] P [bar]

100 100 150

YNH3 YNH3 YNH3
-30 0.0290 0.0170 0.0134 0.0312 0.0199 0.0164
-20 0.0460 0.0270 0.0205 0.0485 0.0302 0.0245
-10 0.0680 0.0406 0.0310 0.0728 0.0446 0.0355
0 0.1000 0.0580 0.0450 0.1058 0.0638 0.0502
10 0.1500 0.0825 0.0640 0.1495 0.0891 0.0694
20 0.1960 0.1140 0.0860 0.2060 0.1216 0.0938

Tabla 9. Datos Experimentales (9) y Datos Calculados de la Composicién de Amoniaco en
Fase Vapor para un Sistema NHz-H,-N, para una Relacién H,/N, (3:1).

Composicion de Amoniaco en la Fase Vapor en

H,/N, (3:1)
0.2100
/‘
0.1800
0.1500
¢ Exp50bar
2 0.1200 B Exp 100 bar
= /
= 0.0900 A Exp 150 bar

A
= Calc 50 bar
0.0600 ="A

s Calc 100 bar

0.0300 ke Calc 150 bar

0.0000

Grafica 5. Comparacién de la Composicién de Amoniaco en Fase Vapor para un Sistema
NH;3-H,-N; para una Relacién Hy/N; (3:1).
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2.3.2. Sistema multicomponente (NH3-Hz-N2-Ar-CHa).
Para ajustar los parametros del argon y metano se recurrio a los datos de la planta de
Cosoleacaque (que son los datos de disefio que se utilizaran como referencia para el
presente trabajo) de tal manera que la composicion de estos dos gases de las fases en
equilibrio liquido vapor fueran lo mas cercano posible a los datos de disefio. Los

parametros encontrados se muestran en las siguientes tablas.

Sistema NH=z-Ar Sistema NHz-CH2

Peng Robinson Twu Peng Rabinson Peng Robinsan Twu Peng Robinsan
kij 0.3 kij 0.3 kij 022 kij 0.22

Tabla 10. Parametro k;; para los Sistemas NH;-Ar y NH;-CH,.
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3. Simulacion del proceso.

La simulacion de la planta de amoniaco se llevo a cabo con la ayuda de un software
especializado en simulacion de procesos industriales, Aspen Hysys en su version 7.3. El
analisis que abarcara este trabajo comprende desde la salida del metanador hasta la
obtencion del producto final (Figura 6), es decir, el circuito de sintesis de amoniaco y el

circuito de refrigeracion.

Se realizaron cuatro simulaciones utilizando dos modelos termodinamicos con sus
respectivas modificaciones a los parametros detallados en el Capitulo 2:

* Peng Robinson con parametros kjj tomados del banco de datos de Aspen Hysys.

*+ Peng Robinson con parametros k; modificados y las constantes L, M y N

modificadas.

* Peng Robinson Twu con parametros k; tomados del banco de datos de Aspen

Hysys.

* Peng Robinson Twu con parametros k; modificados y el factor acéntrico

modificado.

Los parametros modificados se muestran en el Capitulo 2. En adelante los dos modelos
con parametros k; modificados se mencionaran como modelo modificado. La finalidad de
modificar los pardmetros de las dos ecuaciones empleadas es obtener una mejor
representacion de la planta de disefio. El resultado final del error cuadratico entre las

cuatros simulaciones y los datos de disefio se muestran en la Tabla 28.

Los datos de disefio fueron obtenidos de la planta de Cosoleacaque, Veracruz
perteneciente a Petroleos Mexicanos, actualmente en operacion. La ultima actualizacion a
esta planta estuvo a cargo de la empresa Kellog Brown & Root (KBR) en el afio 1998. En el
presente trabajo se analizaran dos tecnologias diferentes, la Tecnologia KBR vy la
Tecnologia Topsoe; la diferencia entre estas tecnologias radica en la configuracién del
reactor, por lo que se puede emplear la Figura 8 como diagrama de flujo de proceso para
ambas tecnologias. Cuando el texto mencione “Tecnologia KBR Disefio” se referira a los
datos obtenidos de la planta de Cosoleacaque, mientras cuando se mencione “Tecnologia
Topsoe Disefio” hara referencia a la configuracion de la planta de la Figura 8 utilizando la
configuracion del reactor de la Tecnologia Topsoe. La informacion utilizada comprende los

siguientes aspectos:
+ PBalances de materia.
*  Flujo molar de las corrientes.

41



+  Composicion de las corrientes.

*  Variables termodinamicas, temperatura y presion.
+ (argas térmicas de los intercambiadores de calor.
+ Temperatura a la salida de los compresores.

*  Flujos molares de las divisiones de corrientes

+  (Configuracion del reactor de sintesis.

Cabe resaltar que el flujo de informacion es del circuito de sintesis hacia el circuito de
refrigeracion, es decir, la mayoria de variables en el circuito de refrigeracién provienen de
calculos realizados en el circuito de sintesis, estas variables son especialmente el flujo de
entrada al circuito de refrigeracion (corriente 28) y cargas térmicas de los
intercambiadores del circuito de refrigeracion, exceptuando los intercambiadores 126-C,
167-C, 127-Cy 128-C.

El diagrama de flujo de proceso de disefio se muestra en la Figura 8.
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reactor de KBR por un reactor Topsce sin tiros frios, con tres camas cataliticas y

cambiadores de calor entre camas cataliticas, como se explica en la Seccion 3.1.6.2.

13300

mo ek
1160 129C {fmi
121.CEn0)

20

103118 wajmc 124

10L L 120-0En)

128-C

105-J/]T-D 105/T-C

FETe
S MU0F4
1505Re) 1 {1720[Ref) 1

ADS3

Figura 9. Simulacion de la Planta de Amoniaco empleando la Tecnologia KBR Disefio en
Aspen Hysys.

w3 124

105-4/17-D 105/T-A
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Figura 10. Simulacién de la Planta de Amoniaco empleando la Tecnologia Topsoe Disefio
en Aspen Hysys.
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3.1. Estrategia de simulacidn.
Dentro de la resolucion de problemas de ingenieria quimica una parte fundamental es
especificar las condiciones de las corrientes asi como especificar a los equipos de proceso
que intervienen. En esta seccion se describiran los equipos que se emplearon dentro de la
seccion de la planta de amoniaco que se analizara, también se indican las variables que se
han fijado para cada equipo y corrientes dentro del proceso. El desarrollo del nimero de
variables que se necesitan especificar (grados de libertad) se encuentra en el Apéndice A,
estos apéndices abordan de forma general a los equipos; mientras que en el Apéndice B se

analizan los casos particulares de resolucién a los equipos y corrientes en la simulacion.

Al fijar variables dentro de una simulacién se puede realizar especificando explicitamente
los valores de las variables en una corriente o estos valores pueden provenir de un célculo
realizado anteriormente o el resultado de una especificaciéon posterior. Se hara una
distincion entre la procedencia de las variables fijadas en un equipo y las resultantes de un
calculo posterior o anterior.

También se utilizaran herramientas auxiliares de Aspen Hysys, como son el “Adjust”, el
“Recycle” y la secuencia de solucion “Calculation Levels”, para lograr los resultados

deseados asi como lograr una convergencia mas rapida.

3.1.1. Adjust, Recycley calculation levels.
Tanto el circuito de sintesis de amoniaco como el circuito de refrigeracion contienen
recirculaciones, por lo que se tendra que introducir en las simulaciones una herramienta
auxiliar denominada Recycle. Para poder establecer la ubicacion de estos dos Recycle se
utilizé el enfoque modular secuencial. Esta técnica es aplicada a esquemas de proceso que
operan a régimen permanente, el orden de solucion se determina a partir del conjunto de
corrientes de corte, que a su vez se especifica por medio de la matriz de ciclos.

En el proceso que se estudia en este trabajo es necesario establecer por lo menos una
recirculacion en el circuito de sintesis y otra en el circuito de refrigeracion. Para las dos
recirculaciones resulta sencillo conocer su ubicaciéon ya que soélo se tiene un ciclo para
cada uno de los dos circuitos. En el caso del circuito de refrigeracién se eliminaron las
recirculaciones a los tanques de separacion, como se explica en la Seccion 3.1.3, v los
ciclos de recirculacion de las corrientes de vapor de cada tanque de separacion hacia el
compresor pueden ser tratados como un solo ciclo con una sola corriente de corte, la cual
sera el ciclo mas externo en el circuito de refrigeracion ya que abarcara los demas ciclos.

Los ciclos de cada circuito se muestran en las Figuras 11 y 12.

45



Recirculacion del
Circuito de Sintesis

10540T-D

SF

103-1AT-D

Primer Purga

e

eactor de
intesis de

[}

SequndaPurga

(_l_)

107-F

105-141T-C

129-C

o

105-1/1T-B

g
111-F

11gc

-

g;CC‘"
i

—

105 JAT-4

—

125C

Lomifis

Figura 12. Corrientes de Corte para el Circuito de Refrigeracion.

realizadas las herramientas Recycle seran empleadas en estas dos corrientes.

Las corrientes de corte seran la corriente 24 para el circuito de sintesis y la corriente 54 en

el circuito de refrigeracion del diagrama de flujo de proceso (Figura 8). En las simulaciones

En Aspen Hysys un Recycle instala un bloque de solucién numérica en la corriente de
proceso que se escoge como corriente de corte. La entrada a este bloque es el término
calculado de la corriente de recirculacion y la salida del bloque es la corriente de

recirculacion que ingresa al proceso nuevamente. Los Recycle contienen pardmetros para
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lograr una convergencia deseada de acuerdo a la tolerancia permitida. Existen dos
aspectos a considerar dentro de estos parametros, el primero es la sensibilidad (el valor
de la sensibilidad para Aspen Hysys por defecto es de diez, este valor se puede modificar)
y el segundo es propio de cada variable analizada, la tolerancia interna. La tolerancia sera
el producto de la tolerancia interna y la sensibilidad. Las Unicas sensibilidades que se
modificaron para las simulaciones son las que corresponden al flujo molar v a la
composicion, ya que para los flujos de inertes dejando la tolerancia por defecto de Aspen
Hysys presentan pequefios, pero importantes, errores en los balances de materia global
del proceso. El Recycle 1 es el que se encuentra en el circuito de sintesis, mientras que el
Recycle 2 se localizar en el circuito de refrigeracion, cuya localizacion en las simulaciones
en Aspen Hysys se puede apreciar en la Figura 9 y Figura 10 para la Tecnologia KBR y la
Tecnologia Topsoe, respectivamente. A continuacion se muestra la tabla correspondiente

a estos parametros:

Variable Tolerancia Interna Sensibilidad
Fraccion de vaporizacion 0.01 10
Temperatura 0.01°C 10
Presion 0.01 kPa 10
Flujo molar 0.001 kg, /s 0.01
Entalpia 1.00kl/s 10
Compaosicion (0.0001 0.01
Entropia 0.01kl/°Cs 10

Tabla 11. Tolerancia Interna de los Recycle en Aspen Hysys y Sensibilidades que se
utilizan en este trabajo.

Los Adjust son otro tipo de herramientas que permiten obtener un valor de alguna
variable modificando alguna otra o un equipo. En esta herramienta también se requiere
tener una tolerancia aceptable para las variables, la cual dependera de la variable que se
desee obtener un valor en concreto, en la Tabla 12 se muestran las tolerancias de los

Adjfust utilizados.

Variable Tolerancia

Fraccion de vaporizacion

Temperatura

Flujo molar

Tabla 12. Tolerancias para los Adjust que se utilizan en este trabajo.

Dentro de un Adjust se requiere establecer las siguientes especificaciones:

o Target Variable: Es |la variable que se desea obtener.
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o Adjust Variable: Es la variable que se modificard para obtener el Target Variable.

En las simulaciones de este trabajo se utilizaron Adjust para lograr los objetivos deseados

en cada uno de los casos de estudio, como se explica a continuacion:

+  Para la parte de la simulacion de los reactores en la Tecnologia KBR se utilizan dos
Adjust (1 y 2) para lograr que la simulacion reproduzca la temperatura deseada de
entrada a las camas cataliticas. Mientras que para los reactores de la Tecnologia
Topsoe se utiliza un solo Adjust, el Adjust 5, el cual sustituye al Adjust 1 de la

Tecnologia KBR en Aspen Hysys.

+  Para la parte de la simulacion del circuito de refrigeracion se utilizan dos Adjust. El
Target Variable de estos Adjust dependera del tipo de variable que se desee. En
algunas secciones se utilizaran el Adjust 3 y el Adjust 4 para las divisiones de las
corrientes 28 y 56 con objeto de estabilizar la convergencia del circuito de
refrigeracion y evitar que se tengan corrientes sin flujo. En otras simulaciones se
utilizaran los Adjust 6 y 7 en las mismas divisiones de corrientes (28 y 56),
sustituyendo a los Adjust 3 y 4, respectivamente, cuya diferencia radica en los
Target Variable de cada pareja, no obstante, el objetivo de estos cuatro Adjust

sigue siendo el mismo, esto es, lograr una simulacion estable.

* En las Figuras 9 y 10 se muestra la localizacion de los Adjust 1-5 utilizados en la
simulacion donde se emplea la Tecnologia KBR y cuando se utiliza la configuracién
del reactor de Topsoe (Adjust 5), respectivamente. La localizacion de los Adjust 6 y

7 se muestra en la Figura 32.

Las especificaciones particulares de cada uno de los Adjust se explican en la seccion

correspondiente a cada uno de los casos de estudio.

El altimo aspecto que se considerd es el Calcufation Levels, cuya funcion es establecer la
secuencia de calculo de las corrientes, equipos, Recycle y Adjust, de acuerdo a un criterio
de prioridades. Estos valores obedecen un criterio relativo de prioridad, es decir, el valor
que se le asigne no es de importancia, so6lo sirve para conocer la prioridad de los calculos.
Mientras menor sea el valor del Calculation Level de un objeto (equipo, corriente, Recycle
o Adjust) mayor serd su prioridad de calculo, esto es, se calculan primero los objetos con
Calculation Level menor y por Ultimo los de Calculation Level mayor. En la Tabla 13 se
muestran las prioridades de calculo de los objetos en las simulaciones realizadas en este

trabajo.
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Variable Calculation Level
Corrientes 500
Equipos 500
Recycle 1 1000
Recycle 2 1500
Adjust 1o 5 750
Adjust 2 750
Adjust 306 1200
Adjustdo7 1300

Tabla 13. Niveles de Calculo para las Simulaciones en Aspen Hysys.

3.1.2. Tuberias, divisores y mezcladores de corrientes.
Los diagramas e informacién de disefio con la que se cuenta, no especifican ninguna
informacioén de las tuberias (longitud, diametro, aislamiento) por lo que la caida de
presion entre equipos de importancia se le asignara a los equipos de intercambio de calor
asi como al reactor de sintesis de amoniaco, por ejemplo, la caida de presién entre el
compresor 103-1/JT-A y el tanque flash 142-F sera asignada al intercambiador 170-C. Asi
mismo la tuberia se contemplara totalmente aislada de su entorno.

En las secciones que se analizaran existen seis divisiones de corrientes:

a) Alasalida 105-F.

b) La division de la corriente 20.

c) Lla division de la corriente 23.

d) La division de la corriente 28.

e} La division de la corriente 56.

f) Las cuatro divisiones de la corriente 9 del reactor de sintesis de amoniaco.
La division del inciso f es propia de la Tecnologia KBR.

Estas divisiones se simularon fijando las fracciones de division (el cociente del flujo de la
corriente dividida entre el flujo de la corriente total) para cada corriente. El nimero de
fracciones de division que se deben fijar es: Numero de divisiones menos uno, ya que la
ultima fraccion de divisiéon queda establecido por la diferencia entre la unidad y la suma
de los valores de las otras fracciones. Estas fracciones de division son obtenidas de los
datos de disefio de la planta, como se explicara posteriormente, en las divisiones de los

incisos d, e y f los valores para cada simulacion realizada varia con respecto a las disefio,
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esto debido a que se empleara la herramienta auxiliar Adjust, esta herramienta se

explicara en la Seccion 3.1.1.

En el caso de los mezcladores la corriente de salida tomara la presion mas baja de las
corrientes entrantes. Existen dos mezcladores importantes cuando se realizan las
simulaciones; el primero es el que se encuentra entre el intercambiador 170-C y el tanque
flash 142-F, para éste mezclador se fijaron las condiciones de la corriente 37 asi como la
temperatura de la corriente de entrada al tanque flash, por lo que, mediante un balance
de energia en esta operacion se determina la entalpia y la temperatura de la corriente a la
salida del intercambiador 170-C. El segundo es el correspondiente a la configuracién
interna del reactor de sintesis, al cual también se le fij6 la temperatura al producto del
mezclador por lo que se calculara la entalpia y temperatura de la corriente a la salida del
intercambiador 122-C2.

3.1.3. Tanques de separacion liquido-vapor (tanques flash).
De estos equipos se conocen las condiciones de operacion de temperatura y presion, estas
variables se fijan en equipos como intercambiadores de calor anteriores a los tanques
flash o en la corriente a la entrada de los tanques. También se conocen los flujos de vapor
y liquido a la salida de cada tanque, resultantes de la vaporizacién en los intercambiadores
de calor precedentes. Los parametros de interaccion binaria de los modelos Peng
Robinson y Peng Robinson Twu tendran efecto en la cantidad de gases disueltos en el
amoniaco por lo que las corrientes de salida de los tanques flash serd de suma
importancia dentro del analisis de los resultados obtenidos en la simulacién y para realizar

las comparaciones de los cuatro modelos con los datos de disefio.

Para los tanques flash que se encuentran dentro del circuito de refrigeracion 110-F, 141-F,
111-F y 112-F en conjunto con los intercambiadores 140-C, 117-C, 118-C y 119-C, la
representacion en el simulador no se puede llevar a cabo de acuerdo al diagrama de flujo
de proceso de disefio (Figura 8) ya que no se puede simular un equipo con la entrada y
salida proveniente del mismo equipo. Para estos equipos se probaron diversas estrategias
de simulacion, la primera consistia en introducir un Recycle tal y como se muestra en el
diagrama de flujo de proceso, sin embargo, algunos de los tanques no se resolvian
presentando problemas de convergencia; una segunda estrategia consistia en introducir la
carga térmica de los intercambiadores de calor en cada uno de los tanques flash que les
corresponde, el inconveniente con esta opcion es que solamente se puede introducir una
carga térmica a este equipo y como se presenta en la Figura 39 (propuesta realizada en
este trabajo de la planta de amoniaco) para algunos tanques flash existe mas de un

intercambiador. Por lo anterior, se opto por simular este sistema con dos tanques flash y
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el intercambiador correspondiente entre ambos equipos, como se muestra en las Figuras
13y 14.
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Figura 13. Tanque Flash de Refrigeracidn.

{* 141-F-1
117-C(Ref) ~
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Figura 14. Tanque Flash de Refrigeracion Simulado en Aspen Hysys.

3.1.4. Compresores.
La seccion que se analizara en este trabajo contiene dos compresores divididos en cuatro
etapas cada uno (se nombran de A-D), un compresor se localiza en el circuito de sintesis y
el segundo se encuentra en el circuito de refrigeracion. La representacion de la seccion de
la planta de amoniaco en estudio se realizé con ocho compresores en el simulador Aspen
Hysys. De acuerdo a los grados de libertad de los compresores se deben fijar nc + 4
variables como se muestra en el Apéndice A.lV, al fijar el flujo a la entrada y la
composicion de esta corriente quedan fijas nc variables por lo que resta fijar cuatro
variables mas. A continuacion se detalla cada equipo de compresion utilizada en la planta
de amoniaco y la especificacién de variables de los ocho compresores simulados se

muestra en la Tabla 14.
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Dentro de los cuatro compresores del circuito de refrigeracién se dispone de la presién a
la entrada, que se toma de cada uno de los tanques flash de donde proviene el vapor que
maneja cada compresor; este valor proviene de una caida de presién originada por una
valvula Joule-Thompson, por lo que la temperatura en los tanques flash dependera en
gran medida de la composicion y el calculo de la presion de vapor del modelo
termodinamico que se utilice, tomando en cuenta que el estado de la corriente que
ingresa a estas valvulas es liquido saturado y la caida de presion, al tratarse de una valvula
isoentalpica, provocara una vaporizacion de la corriente. El calculo de la presion de vapor
varia con cada uno de los cuatro modelos empleados asi como la solubilidad de los gases,
aun con estas consideraciones la temperatura no varia significativamente entre un
modelo y otro siendo del orden de 1 °C estas diferencias; a su vez, existen
intercambiadores de calor entre las valvulas y los tanques flash pero estos se simularon
con una caida de presion de cero por lo cual, al ser corrientes mayoritariamente de
amoniaco, la temperatura sera practicamente la misma desde la salida de la valvula hasta
el tanque flash. La corriente proveniente de los tanques flash se mezcla con la corriente
del paso de compresion anterior y por lo tanto la temperatura de entrada a cada
compresor queda establecida por el balance de energia entre estas dos corrientes, esto
aplica para los compresores 105-1/JT-B, 105-1/JT-C y 105-1/JT-D, mientras que para el paso
103-J/JT-A la temperatura de entrada es la misma que el tanque flash 112-F. Por dltimo,
para los compresores 105-1/JT-B y 105-J/JT-C la presion de salida es establecida
considerando que las corrientes que se mezclan entre los compresores deben tener el
mismo valor y se le afiade una caida de presion debido a los intercambiadores entre
compresores, en el caso del compresor 103-J/1T-A la presion de salida debe ser la misma

que la de la corriente 51, quedando este valor a la salida de este paso de compresion.

Para los compresores 103-J/JT-A, 103-J/JT-C, 103-J/JT-D y el 105-J/JT-D se conocen los
valores de temperatura y presion en la entrada y salida siendo estos valores fijos. Para el
compresor 103-1/JT-B se conoce la presion y la temperatura a la entrada asi como la
temperatura a la salida, para calcular la presion de salida se tiene el valor de la presion en
el tanque flash 105-F, por lo tanto, la presion a la salida de este compresor queda
establecida por esta presion mas dos caidas de presion en los dos intercambiadores entre
el tanque flash y el compresor, estas caidas de presién se toman de 0.5 kg¢/cm? para cada

intercambiador.

La siguiente figura muestra la nomenclatura que se seguira para los compresores para

analisis posteriores:
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T. P,

Figura 15. Esquema de Compresor para Grados de Libertad.

A continuacion se muestra la tabla de variables para los compresores utilizados en la

simulacion:

Compresores
Equipo Variables Fijas Variables Calculadas

103-1/IT-A
103-J/IT-B
103-J/T-C

103-1/1T-D
105-1/1T-A
105-1/IT-B
105-1/1T-C
105-1/1T-D

Nota: Las Variables Fijas en Azul fueron fijadas en un equipo anterior. Las demds
Variables Fijas fuercn establecidas explicitamente en las Simulaciones

Tabla 14. Variables Fijas y Calculadas en los Compresores Simulados en Aspen Hysys
empleando las Tecnologias Disefio.

Es importante resaltar que para la pareja de variables temperatura de salida T; vy
eficiencia adiabatica n, solo una de ellas debe ser especificada y, en consecuencia, la otra

se calcula.

3.1.5. Intercambiadores de calor.
Como se mencion6 en la introduccién de esta seccion el flujo de informacién es del
circuito de sintesis hacia el circuito de refrigeracion por lo que los equipos de intercambio
de calor se clasificaran de acuerdo al tipo de servicio que requieren las corrientes del
primer circuito mencionado. La mayoria de corrientes dentro del circuito de sintesis de
amoniaco necesitan ser enfriadas, con excepcion de la corriente 21 cuya temperatura
debe de aumentar para alcanzar la temperatura de operacion del reactor de sintesis de
amoniaco (esto se logra con dos intercambiadores de calor), no obstante, el medio de

calentamiento es otra corriente de proceso que se encuentra dentro del mismo circuito de
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sintesis; por lo que no presenta inconveniente al llegar a la siguiente clasificacion de
acuerdo al servicio de enfriamiento que utilicen las corrientes calientes de los circuitos de

sintesis y de refrigeracién de la planta de amoniaco.
*+  Agua de enfriamiento (AE).
*+  Agua de caldera (AC).

* Proceso-Proceso (PP). Se consideran de este tipo cuando las dos corrientes se

encuentran dentro del circuito de sintesis de amoniaco.

+  Refrigeracion con amoniaco (AR). Se consideran de este tipo cuando la corriente
del circuito de sintesis es enfriada con una corriente del circuito de refrigeracién.

* Algunos de los intercambios de energia dentro del reactor de sintesis de amoniaco
(R) son del tipo proceso-proceso. El arreglo especifico de estos cambiadores
depende de las distintas configuraciones para el reactor de sintesis, tanto para la

Tecnologia KBR como para la Tecnologia Topsoe.

Todos estos cambiadores de calor se establecen en la simulacion por medio de dos
equipos de intercambio, un Heater y un Cooler. La corriente caliente que debe ser enfriada
entra al Cooler y la corriente fria que debe ser calentada se alimenta al Heater. Estos
equipos se conectan entre si mediante la carga térmica, esto es, la corriente de energia es
comun para cada pareja Heater-Cooler. Esta distincion se realizé para lograr un mejor
entendimiento de los diagramas de flujo de proceso asi como los esquemas dentro de las

simulaciones.

Las representaciones que se utilizaran para distinguir los Cooler de los Heater se
muestran en las Figuras 16 y 17. En el caso de las simulaciones en Aspen Hysys los Heater
llevaran el nombre del intercambiador que le corresponda de acuerdo a la Figura 8
afiadiendo la palabra Enf si la corriente fria se encuentra en el circuito de sintesis, y la
palabra Ref si el enfriamiento es debido a una corriente en el circuito de refrigeracion.

Cooler
Heater

e

Figura 16. Esquema de Intercambiadores de Calor en los Diagramas de Flujo de Proceso.

54



Heater

>
¥

Cooler

Figura 17. Esquema de Intercambiadores de Calor Simulado en Hysys.

Se utilizarad el siguiente esquema para identificar las corrientes de un intercambiador de

calor para cada pareja Cooler-Heater en el analisis de variables:
—+
T4 Py

Corriente Caliente
~\ T2 P
-I-1 Pl 69, » 1272

Corriente Fria____|
T3 P3

Figura 18. Esquema de Intercambiador de Calor para Grados de Libertad.

En el Apéndice A.lll de este trabajo se desarrollé el analisis de grados de libertad para los
intercambiadores de calor, concluyendo que para este equipo se deben especificar nc+4
variables, tanto para el Cooler como para el Heater. En todos los casos para las
simulaciones hechas se especifican el flujo y la composicion de la corriente de entrada,

por lo que se conocen nc variables debido a esto; restando fijar cuatro variables mas.

En la siguiente tabla se resumen las variables que se fijaron dentro de la simulacion, tanto
para el caso KBR como para el de la Tecnologia Topsoe (Figura 9 y Figura 10), asi como las

variables que se calcularan:
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Intercambiadores de Calor

Equipo Tipo Tipo de Corriente Variables Fijas Variables Calculadas
116-C Cooler Caliente T, P, Ts AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
ey Cooler Caliente L Py Ty AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
Heater Fria T3 P3 Q AP V/F Ts Yi.ne Xi.nc
e Cooler Caliente T P, Tz AP V/F Q Yione Xionc
Heater Fria 13 P3 Q AP V/F Ts Yi.ne Xi.nc
56 Cooler Caliente T P, T AP V/F o] Yi.ne Xi.nc
Heater Fria I3 P3 Q AP V/F Ty Yi.ne Xi.nc
TS0 Cooler Caliente Ty Py Q AP V/F Tz Yione Xionc
Heater Fria I3 Py Ts AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
b Cooler Caliente Q Py Tz AP V/F Ty Yione Xinc
Heater Fria T3 P3 Ts AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
. Cooler Caliente T P Q AP v/F Q Yi.ne Xi.nc
Heater Fria T3 Py Q 4P V/F T, Yiing Xi.nc
ot Cooler Caliente T, Py Q AP V/F T; Yione Xinc
Heater Fria T Py Ts AP V/F Q VYi..ne Xi.nc
— Caliente T P Q 4ap v/F T Yi.nc Xi.nc
Heater Fria IE P3 T, AP V/F Q Yi.nc Xi.nc
122 C4 Cooler Caliente Tx P, Ts AP V/F Q Yi.nc Xi.nc
123-C Cooler Caliente T P, T, AP V/F Q Yi.ne Xi.ne
123-C1 Cooler Caliente T P, T, AP V/F Q Yi.ne Xi.ne
123-C2 Cooler Caliente T, Py T, AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
124-C Cooler Caliente T P, Tz AP V/F Q Yi.ne Xi.ne
135 Cooler Caliente Ty Py T, ap V/F Q Yione Xi.ne
Heater Fria e P3 Q AP V/F Ts Yi.ne Xi.nc
e Cooler Caliente T, P, Tz 4P V/F Q Vione Xiomc
Heater Fria 13 P3 Q AP V/F Ts Yi.ne Xi.nc
127-C Cooler Caliente Ty Py IF: AP v/E Q Vi_ne Xine
128-C Cooler Caliente Ty Py IF: AP v/E Q Yi_ne Xinc
TS Cooler Caliente T, Py Tz 4P V/F Q Yione Xiomc
Heater Fria T Py Q 4p v/F Ts Yine Xi.nc
o Cooler Caliente T Py Q 4ap V/F Ty Yinc Xi.nc
Heater Fria T3 P3 Ty AP V/F Q Yi.ne Xi.nc
ks Cooler Caliente T Py T; AP V/F Q Yi.ne Xinc
Heater Fria I3 P3 Q AP V/F Ty Yi..ne Xi..nc
167 C Cooler Caliente T Py IF: AP V/F Q Yi.ne Xi.ne
170-C Cooler Caliente Ty P1 T AP V/F Q Yi.nc Xi.nc

Nota: Las Variables Fijas en Azul fueron fijadas en un equipo anterior, mientras que las
Vairables Fijas en Morado son calculadas especificando un equipo posterior. Las demas
Variables Fijas fueron establecidas explicitamente en las Simulaciones

Tabla 15. Variables Fijas y Calculadas para los Intercambiadores de Calor empleando las
Tecnologias Disefio.

Las fracciones molares yi_nc ¥ Xi.nc S€ refieren a las composiciones del componente i hasta

el componente nc en la fase vapor y en la fase liquida, respectivamente. La temperatura a
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la entrada de la corriente caliente del intercambiador 121-C es calculada, ya que se fijo la
temperatura la salida de éste, dicho valor es, a su vez, la temperatura de salida del
intercambiador 123-C. Como se menciond en la seccion de mezcladores (Seccion 3.1.2) la
entalpia a la salida de la corriente fria del intercambiador 122-C2 gqueda determinada por
un balance de energia del mezclador posterior, este valor a su vez calcula la temperatura
de acuerdo al Apéndice B.lll. Lo anterior aplica de igual manera a la temperatura de salida
del intercambiador 170-C, fijando la temperatura de la corriente de entrada del tanque
flash 142-F.

Como se puede apreciar en la tabla anterior en los intercambiadores que contengan las
dos corrientes de proceso en una corriente se especificara la temperatura de salida en
alguna de las corrientes para calcular la carga térmica de ese equipo, este valor servira

para calcular la temperatura de salida o entrada de la otra corriente.

3.1.6. Reactor de sintesis de amoniaco.
En esta secciébn se analizard dos tecnologias para la configuracion del reactor,
correspondientes a KBR y Topsoe, dos de los mas grandes tecnologos en lo que al
amoniaco respecta. La diferencia entre estas dos tecnologias radica en la configuracion
interna de los reactores asi como en los medios de calentamiento y enfriamiento para
alcanzar las temperaturas de operacion de las tres camas cataliticas. En seguida se

enlistan las diferencias mas importantes entre ambas tecnologias:

Intercambiadores de Calor (PP)

Intercambiadores de Calor (AC)
Tiro Frio
Divisiones de la Corriente 9 {Alimetacion al Reactor)

Tabla 16. Diferencias en la Configuracion del Reactor de Sintesis de Amoniaco para las
Tecnologias KBR y Topsoe de Disefo.

Como se ha dicho anteriormente, se cuenta con la informacién de un reactor de KBR, por
lo que este se utilizard como base para simular el reactor de Topsoe, es decir, las variables
de los reactores como los acercamientos al equilibrio de cada cama catalitica asi como las
temperaturas en la entrada de cada cama se estableceran de acuerdo a la informacion de
KBR. En las siguientes graficas % NHs vs T se pueden apreciar los efectos de las diferencias

de ambas tecnologias.
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Grafica 6. Etapas del Reactor Topsoe.
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Grafica 7. Etapas del Reactor KBR.




El t#ro frio &3 cwando una corriente de menor temperatura s& maxda con &l efluente de
alguna de lm @mas catalitias v esto tendrd como resultado la dsminucidn de la
temperatura del efluente de la @ma cataltica y la deminuddn de la fraccidn mol del
amoniam. De scuerdo a las graficas anteriores se alcanza una menor conversidn en B
Tecnalogin KBR @n respedo ala Tecnologia Tops oe

L tecnologim s& detallaran en | sguientss dos secciones

3161 Tecnologia KEBR.
La plama d& Cosoleacaque npera con la Tecnologia KER, esta anfiguracion consgte en
tres camie cataliticas @n un Gro frio @ lasalida de la primera cama, también wenta con
dos imercambiadores de calor internos. En lasiguiente figurase muestra la configuracian

del remctor en etudio;

T i g i o il il B o PR o han N chad Pl o o e
S ek e O

g

g

OF

,J:%;%

L{!:E: il

&

=
-
"=

Figura 19, Reactor de Sintesis de Armoniaco empleando la Tesrolbgh KB R Disero.

La cams cataliticas 5 & simulardn en Aspen Hysys como reactors al equilibrio, por lo que
s tendrd que definir &l acercamiento al equilibrio (AT} de las tres camas, esto se lograra



analizando Unicamente los datos de disefio de esta seccion y ajustando manualmente el

AT, para obtener la conversion de disefio en las tres camas cataliticas.

A continuacidon se muestra los datos de disefio para el reactor de KBR:

Diseno

Corrientes

Reactor de Sintesis de

Amaoniaco [Tecnologia KBR 13
Diseno] Fraccidn Mol
H, 0.6397 05582 0.5307 0.5372 0.5115 0.6397 06397 0.6397
Ny 0.2234 02027 0.2098 0.1961 0.1830 0.2284 02284 0.2284 0.2284
CH, 0.0694 00820 0.0786 0.0839 0.0798 0.0694 0.0694 0.0694 0.0694
Ar 0.0406 00384 0.0390 0.0393 0.0466 0.0406 0.0406 0.0406 0.0406
NH5 0.0219 01186 0.0919 0.1435 0.1741 0.0219 00219 0.0219 0.0219
H;0
Flujo Total [kgme/h] 273422 18607.1 25693.6 245708 237974 70865 8888.1 66922 46754
Flujo Total [kg/h] 295182 218677 295182 295182 295182 76505 95954 72248 50475
Temperatura [°C) 146.0 192.0 403.0 1790 446.0 146.0 146.0 146.0 1460

Diseno
Reactor de Sintesis de
Amoniaco [Tecnologia KBR AP [kgf/cmz] Conversion

Diseno]
Cama Catalitica | 13 0.1470
Cama Catalitica || 1.3 00983
Cama Catalitica |1 1.3 00588
Total 03041

Tabla 17. Datos de Disefio del Reactor de Sintesis de Amoniaco empleando la Tecnologia
KBR.

En seguida se explicara la metodologia que se siguié para ajustar los acercamientos de las

tres camas cataliticas. La reacciéon que se lleva a cabo en el reactor de sintesis.

3H, + N, & 2NH;,

Ecuacion 5. Reaccidon de Sintesis de Amoniaco

De acuerdo a la estequiometria vy las condiciones de entrada al reactor (corriente 9) el
reactivo limitante es el hidrégeno, por lo que la siguiente tabla estequiométrica sera con
referencia a este. Se nombrara al hidréogeno como el componente A, al nitrogeno vy
amoniaco como los componentes B y C, respectivamente; asi como los inertes se

simbolizaran con la letra I.
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Tabla de Variacion de

Especies
Moles Iniciales (Fi) Fao
Moles

xF
Consumidas/Generadas o

XFap

Molas Finales (F,) FA: FAO' FA[]X FB = FBO' 1/3FAOX Fc: Fco +2/3FAOX
Moles Totales Fr=Fro-2/3F 0%

Tabla 18. Tabla de Variacién de Especies para la Reaccion de Sintesis de Amoniaco.

De la Tabla 19 podemos apreciar que el flujo total a la salida del reactor de sintesis
disminuird conforme se obtengan mayores conversiones. Haciendo un balance de materia
para cada cama catalitica se obtienen las siguientes tres conversiones:

Fa9—F, 1 gl g 48 F 2 p, 13
X1 = 7p0 Xp = Fp0 X3 = 0

Ecuacion 6. Conversiones de Hidrdgeno en las Tres Camas Cataliticas para la Tecnologia
KBR Disefio.

La conversion total del reactor es la suma de las tres conversiones en cada una de las
camas cataliticas. En el reactor catalitico la corriente de proceso tiene seis puntos donde
sufre caidas de presién. Tres de ellas debido a los dos intercambiadores de calor (una es
debido al calentamiento en los dos intercambiadores, no obstante, estas dos corrientes se
mezclan por lo que se cuenta solamente una caida de presion; y dos mas a los
enfriamientos de estos mismos) y tres mas debido a las camas cataliticas. Por otro lado,
Unicamente se conoce la caida de presion total del reactor de sintesis, siendo de 5.7
kgf/cmz, para efectos de la simulacion se le asignd una caida de presion de 0.6 kgf/cm2 por
cada lado de los corrientes en los intercambiadores de calor y una caida de presion de 1.3
kgf/cm2 para cada cama catalitica. De acuerdo a la informacion de disefio se obtienen las

conversiones mostradas en la Tabla 17.

Como se menciond anteriormente, las conversiones dependerdn del acercamiento al
equilibrio que se le asigne a las tres camas cataliticas del reactor, esta variable se
modificara de tal forma que se ajuste al flujo de hidrogeno a la salida de cada cama para
alcanzar las conversiones de disefio. En la siguiente figura se muestra la configuracion del

reactor dentro del simulador Aspen Hysys:
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Q1221

105-D-B

Figura 20. Reactor KBR Simulado en Aspen Hysys.

Para la simulacion del Reactor de KBR se fijaron las temperaturas a la entrada de la
primera y tercera cama, a su vez, se introdujeron dos Adjust (se ofrece una explicacion de
esta herramienta auxiliar en la Seccién 3.1.1) el primero consiste en fijar la temperatura
de la corriente 11 cambiando la fraccién de division que origina el flujo de la corriente 14 y
la temperatura de salida de la corriente fria del intercambiador 122-C1 cambiando la
fraccién de division de la corriente 15. Por dltimo, se fijaron las fracciones de division de la
corriente 9 pero estos primeros valores seran los estimados iniciales ya que, como se
mencioné anteriormente, los flujos de la corriente 14 y 15 cambiardn debido a los dos
Adjust que se utilizaran, también se fijo la fracciéon de divisiéon de la corriente 17 (cuyo
valor es el Unico que no se alterara debido a los Adjust) por lo que la fraccion de division

de la corriente 16 resulta de la diferencia de las otras tres con respecto a la unidad.

Las especificaciones de los Adjust utilizados en el reactor de KBR se muestra en la Figura
21.
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Adjust Name JADJ-T Adjust Name L’-\DJ -2

Adjusted Varnable Adjusted Vanable
Dbject TEE107 ! Object: TEE-107

Variable: Flow Ratio (Flow Ratio_1) Variable: Flow Ratio (Flow Ratio_2)

Target Yariable Target Varable
Object: 11 Select Var... Obiject: 15-1 Select Var...
‘ariable: [Temperature Variable: Temperature
Target Value Target Yalue
-Source ~Source N
" User Supplied Specified Target Value * User Supplied Specified Target Value
(" Another Object R " Another Object 1—335_@["],:
" SpreadSheetCell Object " SpreadSheetCell Object

Figura 21. Especificaciones de los Adjust 1 y 2 para la Tecnologia KBR en Aspen Hysys.

El objeto TEE-107 se refiere al objeto en Aspen Hysys que divide a la corriente 9 del

proceso.

En seguida muestra una tabla de resultados de la simulacion de reactor de sintesis

utilizando el modelo Peng Robinson, donde se disponen los acercamientos al equilibrio

para cada cama catalitica:

PR
Reactor de Sintesis de Reactivo Limita nte
Amaoniaco [Tecnologia AP [kg/cmz] Hz Conversién AT [°C]
KBR] FlUjotnirada [kemaol /h] Flujosaidga [kemol /h]
Cama Catalitica | 1.3 17490.8 149135 0.1474 8.10
Cama Catalitica Il 1.3 149135 132034 0.0978 0.46
Cama Catalitica Il 1.3 132034 121736 0.0589 140
Total 0.3040

Tabla 19. Acercamientos al Equilibrio de cada Cama Catalitica y sus Conversiones para la
Tecnologia KBR Diserio.

Los valores encontrados de acercamiento al equilibrio se utilizaran para todas las

simulaciones posteriores asi como para el reactor de Topsoe.

3.1.6.2. Tecnologia Topsoe.
La Tecnologia Topsoe que se empleara en este trabajo es la $250. Esta consiste en dos
intercambiadores de calor internos, un intercambiador que calienta agua de caldera y otro
proceso-proceso. En la Figura 22 se muestra el diagrama de proceso del reactor Topsoe

Disefio:
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Figum 22. Remctor de Sintesizs de Amoniaco empleards b Tecrologia Topsoe Disafio.

Lasecddn que no incluye el recuadro =ul sirve para mostrar & efedo del Adjust que se
incluird an & reactor Topsoe

Para lasimuladon de esta configurackn s caida de presion de los resdors se figmon en
13 kgfan’ ol igual que en el reactor de KBR; asi mismo se fjaron los aceramientos al
equilibrio de s tres camas cuyns valores son los memao que o del reacor de KBR (Tabla
149). En cuamo @ las temperaturas, se fijaron los valores a la emrada de s camas |y Il en
IE0"Cy 402 *C, respetivamente; mientra que para la cama |l latemperatura a |a entrada
se obtiene @ partir del balance de energia en el intercambiador 122-C3, sabiendo que la
cargatérmicase obtiene por l& condiciones de la @mrriente fria (entrada a la cama ) por
Io tanto, s& calcula la temperatura a la salida de la corriente caliente (emrada de la cama
1), Este iltimpo paso s& logra @n un Adjust donde s& ajusta |[atemperaura a la entrada de
la corrlents fria para proporcionar la @rga térmica naces aria para obtener &l valor de |3
temperatura @ la salida de Ia corriente. Fara enfriarse util@an dos intercambiadores de
calor dande s& aprovecha la enemia para @lentar agua an &l circuito de agua de caldera
Bacddn 31.7); el intercambiador 123-C también calienta agua de @iders, tanto en |3
Tecrologia KEBR como en la Topsoe, esta @mtidad dependerd de la @rga del
intercambiador 121-Cya que esta variard debido al Adjust mencionado anteriormente v la
temperatura @ la salida del intercambiador 123-C sera calaulada En la Fgura 23 se
mussira ¢ reacior Topsoe simulado en Aspen Hysys, dande s & pusd& apreciar claramente



el Adjust utilizado, este se mantendra en la simulacion de la planta de amoniaco usando

esta tecnologia:

121-C{Enf)
Q123-c2

Configuracion interna del Reactor de Sintesis

Q122-C4

122-C3(Enf)

Figura 23. Reactor Topsoe Simulado en Aspen Hysys.
El Adjust empleado para el reactor de Topsoe se muestra en la Figura 24.
Adjust Mame |AD._| -5

—Adjusted Variable
Object: 9

Wariable: T emperature

—Target Yariable

Object: 11 Select Var,.. |

Yariable: Temperature

~Target Value
~Source
& User Supplied Specified Target Value
" Another DObject I4ﬂ3_|:|[]|3[]|:
" SpreadSheetCell Object

Figura 24. Especificaciones del Adjust 5 para la Tecnologia Topsoe en Aspen Hysys.
Las conversiones de este reactor se calculan de acuerdo a la Ecuacion 7.
_ FA97FA10 FA]'D*FAIZ _ FA127FA13

X1 = 70 Xy = 710 X3 = 710

Ecuacién 7. Conversiones de Hidréogeno en las Tres Camas Cataliticas para la Tecnologia
Topsoe Disefio.
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Las conversiones que se obtienen con la Tecnologia Topsoe son las siguientes:

PR
Reactor de Sintesis de Reactivo Limitante
Amoniaco [Tecnologia  Ap [kg,fcmz] H: Conversion Al [°C]
Topsoe] Flujogntraca [kgmol/h] FlUj 0saiea [kgmol /]
Cama Catalitica | 13 17490.8 14018.0 0.1986 8.10
Cama Catalitica Il 13 14018.0 12667.6 0.0772 0.46
Cama Catalitica 111 1.3 12667.6 11834.0 0.0477 1.40
Total 0.3234

Tabla 20. Acercamientos al Equilibrio de cada Cama Catalitica y sus Conversiones para la
Tecnologia Topsoe Diseio.

3.1.7. Servicios auxiliares.
Los servicios auxiliares que se requieren para la planta de amoniaco son: agua de

enfriamiento, agua de caldera y gas natural.

Las condiciones de temperatura del agua de enfriamiento que se emplea en la planta de
amoniaco son de acuerdo a las condiciones climatologicas de Cosoleacaque, Veracruz; la
temperatura a la entrada es de 32 °C y la temperatura la salida es de 40.8 °C. En la
siguiente figura se muestran los intercambiadores que utilizan agua de enfriamiento

empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Agua de
Enfriamiento ‘:> *

de L.B.
i
5 116-C o 170-C & 127-C 463_, 124.C 4C§_, B o) 167-C
T
Retorno de
Agua de (:,‘

.
=}
=
s}

Enfriamiento

Figura 25. Agua de Enfriamiento empleando la Tecnologia KBR Disefio.

El agua de caldera se encuentra dentro de un circuito para un mayor aprovechamiento de
este. En el circuito de agua de caldera se encuentran las turbinas que generan la energia
para los compresores 103-J/JT y 105-1/JT (103-J/JAT-A y 103-J/JAT-B para el compresor
103-J/JT, y el 105-J/JAT para el equipo 105-J/]T) para esto se requiere una cantidad de
vapor para utilizar estos equipos. La cantidad de vapor necesario para las turbinas se
obtiene mediante el calentamiento de agua de caldera en diversos intercambiadores que
ceden su energia para este proposito (algunos se encuentran en la seccion de estudio de
este trabajo), asi como por medio de una caldera auxiliar que provee la cantidad de vapor

faltante. El diagrama del circuito de agua de caldera se muestra a continuacion.
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Los intercambiadores del calentamiento de agua de caldera cuya carga depende de
la corriente de la planta de amoniaco, el nimero de estos equipos depende de

cada caso presentado en el presente trabajo.

* En los equipos 101-B, Newl01-B, 101-B-SH-A y 101-B-SH-B se fijaron las
temperaturas de a la salida de cada equipo de acuerdo a la Figura 26.

* |a Caldera Auxiliar resulta de un balance de materia del tanque flash 101-F, ya que
se fijo la cantidad de agua liquida saturada a la salida de este por lo que la fracciéon
de vapor a la entrada del tanque sera calculada y de esta manera la carga térmica

de la Caldera Auxiliar sera calculada.

*+ |os condensadores de agua de caldera, se simularon definiendo la V/F=0 en la
corriente de salida de cada equipo, estos son: 101-JC, 103-JC, 105-JCy 2202-JC.

* Los demas intercambiadores de agua de caldera se les fijara la carga térmica
considerando que estos son servicios auxiliares para una corriente caliente de una

seccion de la planta de amoniaco que no se estudia en este trabajo.

Se establecieron dos Recycle para lograr la convergencia del circuito, el primero se
encuentra después del equipo 2020-U siendo la recirculacién de todo el circuito; el
segundo Recycle se encuentra en la recirculacion al tanque flash 101-U, a su vez a esta
corriente se le establecio un Adjust para garantizar el flujo en el venteo del mismo tanque
flash.

El circuito de agua de caldera contiene seis turbinas, tres de ellas se encuentran en la
seccién de estudio del presente trabajo (103-J/JAT-A, 103-J/JAT-B y 105-J/JAT). Para estas
tres turbinas se consideraron eficiencias de acoplamiento (entre la turbina y el compresor)
del 95%. Para las turbinas 110-J/JAT, 111-J/JAT, 101-J/JAT y 105-J/JAT se fijo el trabajo, la
eficiencia y la presion a la salida de cada uno, calculando asi el flujo requerido para llevar a
cabo el proceso. Para la turbina 103-1/JAT-A se fijo el flujo (debera la mayor cantidad
posible de tal manera que no se pierda energia en la valvula donde se divide el flujo de
vapor del tanque 101-F), la eficiencia y la presion a la salida de este equipo, calculando asi
el trabajo requerido para este equipo, el trabajo restante del compresor 103-J/IT se le
asignara a la turbina 103-1/JAT-B calculando el flujo requerido para llevar a cabo el

proceso a una presion a la salida fija.

En la figura siguiente se muestra el circuito de agua de caldera simulado en Aspen Hysys.
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Figura 27. Circuito de Agua de Caldera Simulado en Aspen Hysys.

La Caldera Aucxiliar asi como los equipos 101-B, New101-B, 101-B-SH-A y 101-B-SH-B son
calentados utilizando gas natural como combustible. Como se vera en secciones
posteriores el aumento del calentamiento de agua de caldera mediante el intercambio de
energia con corrientes del proceso de amoniaco reducira el consumo de combustible total
para calentar las corrientes de agua de caldera de los tres equipos mencionados

anteriormente.

Las reacciones que se llevan a cabo en la combustion de gas natural son las que se

muestran en la siguiente figura.

Reacciones
Metano CH,4 + -2 0> = 1 CO, + 2 H,O
Etano C.Hg + -35 O3 = 2 CO, + 3 H,O
Propano CsHg + -5 O, = 3 cQ, + 4 H,O
i-Butano CsHig + -65 (0P = 4 CO, + 5 H,O
n-Butano C.Hip + -65 O, = 4 cQ, + 5 H,O
i-Pentano CsHyo + -8 O, = 5 co, + 6 H,O
n-Pentano CsHy + -8 O, = 5 co, + 6 H,O

Tabla 21. Reacciones de Combustion del Gas Natural.

El signo negativo en el coeficiente estequiométrico de la Tabla 21 indica que la sustancia
es un reactivo en la reaccion, mientras que el signo positivo indica a los productos. Para
asegurar una combustion completa se debe alimentar aire en exceso, de acuerdo a la

informacién de disefio, se alimentara en un 15% en exceso. La siguiente tabla muestra la
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composicion del gas natural que se utiliza en la planta de Cosoleacaque, asi como la

composicion del aire disponible en esa region.

Composicién Combustible

CH, 0.8735
C;Hg 0.0982
C3Hg 0.0139
i-C4H1g 0.0012
n-C4Hyg 0.0005
i-CsHyz 0.0002
n-CsHys 0.0003
N; 0.0118
CC, 0.0004
Suma 1.0000

Compaosicion Aire

N3 0.7527
Ar 0.0091
CO> 0.0003
C- 0.2024
H,O 0.0355
Suma 1.0000

Tabla 22. Composicion del Gas Natural y del Aire en las Condiciones de la Planta

Cosoleacaque.

Tomando como base de célculo 100 moles de combustible se obtienen los siguientes

resultados para la reaccion de combustion de gas natural.
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Moles iniciales Moles Reaccionan/Generan Moles Finales Fracciones Mol Finales

87.35 -87.35 0.00 0.0000
9.82 -9.82 0.00 0.0000
1.39 -1.39 0.00 0.0000
0.12 -0.12 0.00 0.0000
0.05 -0.05 0.00 0.0000
0.02 -0.02 0.00 0.0000
0.03 -0.03 0.00 0.0000

931.47 0.00 931.47 0.6938
0.41 112.09 112.50 0.0838
11.25 0.00 11.25 0.0084

43.88 210.87 254.75 0.1897

250.15 -217.53 3263 0.0243

1335.94 1342.5925 1.0000

0,
Meales Estequiomeétricas

217.53

% Exceso

Moles en Exceso
250.15

1235.94
Tabla 23. Tabla de Variacion de Especies para la Reaccion de Combustion de Gas Natural
con un Exceso del 15% de Oxigeno.

La fraccion mol del oxigeno final de la reaccién de combustion sera independiente de la
cantidad de combustible utilizado siempre y cuando se tenga un exceso del 15% de
oxigeno, por lo que se empleara un Adjust en la simulacion para obtener la cantidad de

aire necesario para cumplir esta condicion a cualquier cantidad de combustible empleado.

Los gases de combustion entran en un sistema de conveccion donde, debido a la alta
temperatura de estos gases, ceden su energia para calentar algunas corrientes de la
planta de amoniaco, de los cuales cinco intercambios son para calentar el agua de caldera
en los equipos 101-B, New101-B, 101-B-SH-A, 101-B-SH-B y en la Caldera Auxiliar. A todos
estos equipos se les fijo la carga térmica, para los equipos que intercambian energia con el
circuito de agua de caldera los valores de carga térmica dependeran de cada caso
presentado mientras que para los demads los valores de carga térmica permaneceran
constantes ya que el gas natural es considerado un servicio. La temperatura de los gases

de chimenea en los datos de disefio es de 200 °C, este valor se mantendra para las
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simulaciones realizadas y se obtendra modificando la cantidad de comhustible necesario
para alcanzar este valor de temperatura.

A continuacidon se muestra el diagrama para el circuito de conveccion de gas natural.
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Figura 28. Circuito de Conveccion empleando la Tecnologia KBR Diserio.
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Figura 29. Sistema de Convecciéon de Gas Natural.
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3.2. Datos de diseiio de la planta de amoniaco.
Los siguientes datos corresponden a la planta de amoniaco de Cosoleacaque cuya

Tecnologia es proporcionada por KBR. Los datos de la planta de disefio para el reactor de

sintesis se muestran en la Tabla 17.

Diseno

Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 21 22

Disefio] Fraccion Mol
0.5679 0.6397 0.5115 0.5115
0.2556 0.2487 0.2028 0.2284 0.0015 0.1880 0.1880 0.1880
0.0061 0.0060 0.0617 0.0694 0.0012 0.0798 0.0798 0.0798

0.0031 0.0034 0.0360 0.0406 0.0004 0.0466 0.0466 0.0466
0.1315 0.0219 0.9935 0.1741 0.1741 0.1741

H:0 0.0027
Flujo Total [key./h] 73466  7537.3 30819.8 273422 3477.6 237974 232826  514.9
Flujo Total [ke/h] 65422 65515 354311 295182 59129 295182 288796 6386
Temperatura [°C] 380 108.9 523 -22.0 220 364.1 407 44.2
Presion [ke/cm’] 27.00 8520  159.20 15620 156.20 16110  159.20  159.20

Disefic
Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 29
Disefio] Fraccien Mol
0.0040 0.4904 0.3018
0.2201 0.0018 0.0001 0.2062 0.1562 0.1992 0.0780
0.0932 0.0021 0.0003 0.1460 0.2755 0.1645 0.0038
0.0546 0.0006 0.0001 0.0518 0.0517 0.0518 0.0101
0.0329 0.9915 0.9992 0.1056 0.2147 0.1207

H.O
Flujo Total [kg,./h] 439.0 75.8 35309 226 3.7 26.3 326.3
Flujo Total [kg/h] 5097 1289 60125 293 57 350 1461
Temperatura [°C] 32.2 -11.0 -21.0 -21.0 -8.0 -19.9 47.6
Presion [ke/cm’] 140.00 158.70 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 24. Datos de Diseno del Circuito de Sintesis empleando la Tecnologia KBR Diseno.
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Diseno

Corrientes

Circuito de Refrigeracion

53 54
[Tecnologia KBR Diseiic]

Fraccion Mol
H, 00002  0.0003
N 0.0004  0.0001 00001  0.0001
CH. 0.0007  0.0003 00006 00004 00002
Ar 0.0001  0.0001 00001  0.0001
NHz 1.0000 09980 0.9993 10000 09990 ©9997 09997  1.0000  1.0000 10000
H,0
Flujo Total [keme/h] 35381 11384 9639 21326 17251  5960.1 59563 42312 1503 86.0
Fluje Total [ke/h] 60256 19382 16413 36320 29377 101493 101436 72059 2563 1467
Temperatura [°C] 3.4 317 -19.1 23 186 1042 387 18.6 22 -19.0
Presidn [kgi/cm’] 7.50 1.12 1.94 4.01 336 17.70 16.60 838 4.03 1.96

0.0001

Tabla 25. Datos de Diseino del Circuito de Refrigeracion empleando la Tecnologia KBR
Disefio.

AE
iR 3330 AR Proceso 3 137.85
118-C 19.40 AR Agua de Enfriamiento 6 185.22
119-C 21.00 AR Amonfaco Refrigerante 7 107.74
120-C 33.00 PP Agua de Caldera 1 165.66
121-C 104.22 PP Reactor 2 145.52
122-C1 75.07 R Total 19 741.93
122-C2 70.46 R
123-C 165.66 AC
124-C 10.53 AE
125:C 158 AR
126-C 091 AR
127-C 127.93 AE
128-C 907 AE
129-C 771 AR
139-C 063 PP
140-C 23.83 AR
167-C 258 AE
170-C 15.00 AE

Tabla 26. Datos de Diserio de los Intercambiadores de Calor empleando la Tecnologia
KBR.

Disefio

Compresor [Tecnhologia KBR Disefio]

103-J/4T 18805.00
105-J/IT 9201.00

Tabla 27. Datos de Diserio de los Compresores empleandola Tecnologia KBR.

Lo siguiente es comparar los resultados obtenidos para cada uno de los cuatro modelos
utilizados en las simulaciones, para esto se empleara el criterio de error cuadratico para
cada uno de los datos de las Tablas 24, 25, 26 y 27. La expresion utilizada para calcular el

error cuadratico se muestra en la Ecuacion 8.
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i D; — Dy’
Error Cuadratico = (T)
i

Ecuacion 8. Calculo del Error Cuadratico.

Donde:
D;: Dato de Disefio
Do: Dato obtenido en las simulaciones

Para escoger el modelo que mejor se ajusta a la situacion real de la planta se tomara como

criterio el modelo que resulte con menor error cuadratico total de las variables analizadas.

3.3. Comparacion de modelos y seleccion del modelo empleado.
La comparacién de modelos se realizo utilizando los datos de disefio de la Tecnologia KBR

de la planta de amoniaco de Veracruz.

Para las simulaciones de los modelos Peng Robinson Modificado y Peng Robinson Twu
Modificado que se realizaron, se utilizaron dos Adjust (3 y 4) para obtener los flujos
molares de las corrientes 57 y 58 (150 kgmoi/h ¥ 86 kgma/h, respectivamente) modificando
las fracciones de division de los divisores de las corrientes 56 y 28, respectivamente. Estos
Adjust se pueden apreciar en las Figura 9 y 10. Las especificaciones de los Adjust utilizados

se muestra en seguida:

Adjust Mame ADJ-3 Adjust Name a0J-4
Adjusted Variable Adjusted Variable
Dbject: TEE-105 Object: TEE-104
Wariable: Flow Ratio [Flow Ratio_2) Variable: Flaw Ratio [Flow Ratia_1]
Target Variable Target Vanable
Object: 57 Select Var... Object: 58 Select Var...
Wariable: Molar Flow Wariable: Molar Flow
Target Value Target Value
Source Source 1 B
{« |ser Supplied Specified Target Value (¢ User Supplied Specified Target Yalue
" Another Dbject 50,0000 kgmole/h € Anather Dbject 56,0000 kgmale/h

" SpreadSheetCell Object " SpreadSheetCell Object

Figura 30. Especificaciones de los Adjust 3 y 4 en Aspen Hysys.

Los objetos TEE-105 y TEE-104 son los equipos en Aspen Hysys que dividen a las corrientes
56y 28, respectivamente.

El Adjust utilizado en las fracciones de division de las corrientes 56 para los modelos Peng
Robinson y Peng Robinson Twu no se utilizoé requiriendo el flujo molar de las corriente 57

si no la fraccion vapor a la salida del intercambiador 126-C{Ref) siendo nombrado Adjust 6
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de la corriente del circuito de refrigeracion (esto debido a que el equipo 126-C tiene una
carga térmica alta con respecto al valor de disefio, 8 GJ/h contra 0.91 GJ/h de disefio por
lo que se necesita mayor cantidad de flujo. Al no tomar en cuenta lo anterior la
temperatura a la salida del intercambiador 126-C(Ref) seria de 700°C, situaciéon muy
alejada de la realidad del proceso. Este valor de V/F de 0.3809 es el que se obtiene en la
simulacion Peng Robinson Twu Modificado. El Adjust 7 de la Figura 31 se explica en el
Capitulo 4 del presente trabajo, durante esta seccion no serd utilizado. Los Adjust 6y 7
tendran la misma funcion de los Adjust 3 y 4 cuya diferencia es el Target Variable
explicado anteriormente. Para apreciar estos dos Adjust remitase a la Figura 31 de este

trabajo.

Adjust Name ADJ-E Adjust Hame ADJ-7
Adjusted Variable
Object: TEE-104

Adjusted Yariable-
Object: TEE-105

Yarable: Flow Ratio [Flow Ratio_2) Watiable: Flow Ratio [Flow Ratio_1)

Target Variable Target Variable

Dbject: 57-3 Select Var .. Object: 58-3 Select Var..

Variable: Vapour Fraction Yariable: %apour Fraction

Target Value Tasrgneljr:ealue
E?H":e i ifi o -Usal Supplied Specified T arget Value
& User Supplied Specified Target Value 3 :
" Another Object 55800 € Another Object 08376
" SpreadSheetCell Object : " SpreadSheetCell Object

Figura 31. Especificaciones de los Adjust 6 y 7 en Aspen Hysys.

76



Tih
=
Sl
Ll'l']
e |
=

1{}5-]}]?@

105/

Figura 32. Adjust 6 y 7 en la Simulacion en Aspen Hysys.

También se utilizaron los dos Adjust 1 y 2 en la configuracion interna del reactor de
sintesis que se plantearon en las Secciones 3.1.6.1 y 3.1.6.2 para obtener las temperaturas

deseadas.

En la Tabla 28 se presenta los resultados de los errores cuadraticos para los cuatro

modelos dentro de los rubros que se analizaron.
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Modelos Termodinamicos [Techologia KBR]

PR PR Twu

Error Cuadratico Total PR Ll
rror Cuadratico Tota Misdificads Wy Modificado

Circuito de Sintesis 124055 1309.65
Circuito de Refrigeracion 11790.91 7.89 10164.31 5.43
Reactor de§|nte5|s de 335 0.09 2 69 0.15
Amoniaco
Conversiones en las Camas
T 0.00 0.00 0.00 0.00
Cataliticas
Intercambiadores de Calor 73.32 0.19 76.72 0.11
Compresores 0.00 0.00 0.00 0.00
Total 13108.14 15.39 11553.37 12.07
Modelo Seleccionado PR_ TWU
Modificado

Tabla 28. Resultados Generales de la Comparacion de Modelos con respecto a los Datos
de Disefio empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Los errores de los modelos Peng Robinson y Peng Robinson Twu son similares entre si,
aunque muy elevados. Por otro lado, los resultados de los modelos Peng Robinson
Modificado y Peng Robinson Twu Modificado son similares entre si y mucho menores que
los correspondientes a los modelos con parametros solo del banco de datos de Aspen
Hysys. Estos resultados muestran la necesidad de llevar a cabo un ajuste de los
parametros de interaccion binaria para representar adecuadamente con el simulador las
condiciones de operacion reales de la planta de proceso. Por otro lado, la diferencia entre
Peng Robinson y Peng Robinson Twu radica en la presion de vapor del NHs que calcula el

modelo termodinamico.

El modelo que mejor se ajusta a los datos de disefio resulto ser el Peng Robinson-Twu
Modificado, las secciones posteriores se realizardn con este modelo. Dentro de esta
seccion se presentaran los resultados obtenidos para el modelo Peng Robinson Twu

Modificado, los resultados de los tres modelos restantes se presentan en el Apéndice C.I.

3.3.1. Resultados para el modelo empleado utilizando la Tecnologia

KBR Diseno.
Los resultados del modelo Peng Robinson Twu Modificado se consideraran como los
valores de disefio en adelante. A continuacion se muestran los resultados obtenidos por el
simulador Aspen Hysys para el modelo Peng Robinson Twu Modificado en el caso que se

empleo la Tecnologia KBR Disefio.
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PR Twu Meodificado
Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 21 22
Disefio] Fraccién Mol
0.7417 0.5668 0.0033
0.2556 0.2486 0.2031 0.2286 0.0013 0.1885 0.1885 0.1885
0.0061 0.0060 0.0614 0.0690 0.0012 0.0792 0.0792 0.0792
0.0031 0.0034 0.0359 0.0404 0.0005 0.0463 0.0463 0.0463
5 0.1327 0.0241 0.9931 0.1753 0.1753 0.1753
H,O 0.0027 0.0003 0.0001 0.0007

Flujo Total [kg,./h] 73466  7540.0 310265 275491 34773  24005.0 234865 5185
Flujo Total [ke/h] 65432 65573 357225 298092 59132 298091 291651 6439
Temperatura [°C] 38.0 7.2 523 -22.0 -22.0 362.6 40.7 40.7
Presion [kgi/cm’] 27.00 85.14 159.25 15622 15622  161.10  159.30  159.30

PR Twu Medificado
Corrientes
Circuito de Sintesis de
Amoniaco [Tecnologia KBR
Disefio]

29

Fraccien Mol

0.4914 0.2557
0.2203 0.0016 0.0002 0.1853 0.1252 0.1747 0.0780
0.0923 0.0020 0.0004 0.1327 0.3212 0.1658 0.0038
0.0541 0.0008 0.0001 0.0599 0.08356 0.0641 0.0101
5 0.0368 0.9917 0.9983 0.1307 0.2142 0.1454
H.O 0.0007
Flujo Total [kgyai/h] 443.3 Thal 3h31.2 214 4.6 259 326.3
Flujo Total [keg/h] 5160 1279 60135 276 74 350 1462
Temperatura [°C] 316 -11.0 -18.4 -18.4 -8.0 -16.8 47.6
Presion [ke/fcm’] 140.00 158.69 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 29. Circuito de Sintesis para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

PR Twu Modificado
Corrientes
53 54
Fraccion Mol
Hy 0.0008 0.0002 0.0003
Ny 0.0004 00002 00001 0.0001
CHy 0.0010 00004 00008 0.0005 0.0002
Ar 0.0003 00001 00001 0.0001
NHz 09993 0.9976 09991 1.0000 09937 0.9990 0.9997 1.0000 1.0000 0.9926
HO 00007 0.0074
Flujo Total [kgm./h] 35266 11362 9416 21579 15296 57654 57608 42312 150.4 86.1
Flujo Total [kg/h] 60061 19346 16035 36750 26051 98181 98107 72057 2562 1467
Temperatura [°C] 34 -31.4 -19.7 23 18.6 104.4 385 187 23 -19.7
Presion [kg/cm’] 7.53 1.14 1.95 4.02 8.37 1772, 16.60 8.37 4.02 1.95

Circuito de Refrigeracion

[Tecnologia KBR Dis efno]

Tabla 30. Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia KBR Disefio.
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PR Twu Modificado
Reactor de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 12 13
Disefio] Fraccion Mol
Hz 0.5803 0.5381 0.5106 0.6379
Nz 0.2286 02037 0.2105 0.1972 0.1885 0.2286 02286 0.2286 02286

CHy 0.0690 00754 0.0736 0.0770 0.0792 0.0690 0.0690 0.0690 0.0690
Ar 0.0404 00441 0.0431 0.0450 0.0463 0.0404 0.0404 0.0404 0.0404
NH3 0.0241 0.1180 0.0925 0.1427 0.1753 0.0241 0.0241 0.0241 0.0241

1,0

Flujo Total [kgney/h] 27549.1 188062 258255 24690.1 240050 70182 81730 76488 4708.1
Flujo Total [kg/h] 298092 222141 298092 298091 298091 75951 88435 82763 50944
Temperatura [°C] 146.0 490.8 403.0 4732 4449 146.0 146.0 146.0 1460
Presion [kgq/cm’] 166.8 164.9 164.9 1636 1617 166.8 166.8 166.8 1668

PR Twu Modificado

Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia KBR AP [kgf/cmz] Conversion
Diseno]

Cama Catalitica | 1.3 0.1471
Cama Catalitica Il 13 00969
Cama Catalitica |1l 13 00585

Total 03025

Tabla 31. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson Twu Modificado
empleando la Tecnologia KBR Disefio.

16.98 0.50 0.50 AE
35.83 0.61 0.00 AR Proceso 3
20.18 061 0.00 AR Agua de Enfriamiento 6 181.76
22.23 0.51 0.00 AR Amaonfaco Refrigerante 7 110.84
32.97 0.50 0.90 PP Agua de Caldera 1 163.32
105.49 0.20 0.50 PP Reactor 2 131.83
61.63 0.60 0.60 R Total 139 726.83
70.20 0.60 0.60 R
163.32 0.30 0.50 AC
10.02 068 0.50 AE

162 031 0.00 AR

LA 013 0.00 AR
126.06 0.99 0.50 AE

8.54 0.50 0.50 AE

790 0.50 0.00 AR

062 031 0.50 PP

21.96 061 0.00 AR

246 0.50 0.50 AE

17.68 1.50 0.50 AE

Tabla 32. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia KBR Disefio.
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PR Twu Modificado

Compresor [Tecnologia KBR Disefio]

103-JAT-A 4963.06 75.59
103-J/IT-B 4705.62 72.57
103-J/1T-C 6428.08 55.35
103-J/JT-D 20795.66 70.68
Serie 18176.41 o
105-J/IT-A 476.23 75.00
105-J/1T-B 1408.19 83.94
105-J/1T-C 2883.74 82.05
105-J/)T-D 3941.90 77.99
Serie 8710.06 ---

Tabla 33. Compresores para Peng Robinson Twu Modificado empleando la Tecnologia
KBR Disefio.

3.3.2. Resultados para el modelo empleado utilizando la Tecnologia
Topsoe Disefo.

La simulacion realizada en Aspen Hysys se muestra en la Figura 10. El diagrama de flujo de
proceso para esta seccion se presenta en la Figura 8, tomando en cuenta la diferencia en
la configuracion del reactor de ambas tecnologias. La presentacion de los resultados
utilizando la Tecnologia Topsoe tiene el proposito de realizar un primer andlisis de las
diferencias en las variables operacionales mas importantes de la planta de amoniaco, un
segundo anadlisis se llevara a cabo en el Capitulo 6 donde se presentara las diferencias

correspondientes al analisis energético de ambas tecnologias.

Para la simulacion de la planta empleando la Tecnologia Topsoe se utilizaron las
eficiencias de los compresores para el modelo Peng Robinson Twu Modificado utilizando
la Tecnologia KBR (Tabla 33), asi como los acercamientos al equilibrio de las tres camas

cataliticas encontrados para la Tecnologia KBR (Tabla 19).

Para la simulacién de la planta de amoniaco empleando la Tecnologia Topsoe se
emplearon el Adjust 3, el Adjust 4 y el Adjust 5 (Figuras 30y 24, respectivamente).

Empleando la Tecnologia Topsoe conlleva tres ventajas, la primera radica en el aumento
de la produccion de amoniaco, 16 kgmo/h mds que en el caso KBR; mientras que la
segunda ventaja es la mayor recuperacion de energia debido a los intercambiadores de
agua de caldera, 5 GJ/h mas que en la Tecnhologia KBR; la ultima ventaja es que se requiere

un trabajo de compresion total menor, 210 kW menos que en la Tecnologia KBR.
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A continuacion se presentan los resultados de la simulacion de la planta de amoniaco para

el modelo Peng Robinson Twu Modificado para el caso donde se utilizé la Tecnologia de

Topsoe.

PR Twu Medificado
Circuito de Sintesis de Corrientes
Ameniaco [Tecnologia Topsoe 21 2
Disefic] Fraccion Mol
0.5592 0.6334 0.4971 0.4971
0.2556 0.2486 0.2013 0.2279 0.0013 0.1852 0.1852 0.1852
0.0061 0.0060 0.0639 0.0722 0.0012 0.0836 0.0836 0.0836
0.0031 0.0034 0.0374 0.0423 0.0005 0.0489 0.0489 0.0489
5 0.1381 0.0242 0.9930 0.1852 0.1852 0.1852
H-O 0.0027 0.0003 0.0001 0.0007

Flujo Total [kgqoi/h] 7346.6 7540.0 296911 261988 3492.3 226403 221511 489.0
Flujo Total [kg/h] 65432 65573 345538 286148 59389 286147 279965 6181
Temperatura [°C] 38.0 7.2 489 -22.0 -22.0 364.1 40.7 40.7
Presicn [kgf/cmz] 27.00 85.14 159.25 156.22 156.22 161.10 159.30 159.30

PR Twu Medificado
Circuite de Sintesis de Corrientes
Ameniaco [Tecnologia Topsoe 29
Disefic] Fraccion Maol
0.0039 0.4853 0.2489 0.4435
0.2189 0.0016 0.0002 0.1835 0.1222 01727 0.0780
0.0985 0.0021 0.0004 0.1380 0.3289 01717 0.0038
0.0578 0.0008 0.0001 0.0624 0.0858 0.0666 0.0101
3 0.0370 0.9916 0.9982 0.1308 0.2142 0.1455
H.O 0.0007

Flujo Total [kgmno/h] 413.1 759 3546.6 2146 4.6 26.3 326.3
Flujo Total [kg/h] 4890 1291 60398 282 76 358 1462
Temperatura [°C] 316 -11.0 -18.4 -18.4 -8.0 -16.8 476
PresiGn [kge/cm’] 140.00  158.69 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 34. Circuito de Sintesis para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia Topsoe Disefio.

PR Twu Modificado
Corrientes
53 54
Fraccién Mol
H; 0.0008 0.0002  0.0003
N; 0.0004  ©£.0001 0.0001  ©.0001
CHs 0.0010  0.0004 0.0008  0.0005 00002
Ar 0.0003  ©.0001 0.0001  ©.0001
NHs3 0.9993 ©9976 ©.9990 10000 09988 09990 09937 10000 1.0000  ©.9929
Ha0 0.0007 00071
Flujo Total [kgmei/h] 3542.0 11501  907.0 20853 15697 57121 57074 41377 1504 86.5
Flujo Total [kg/h] 60322 19583 15445 35513 26733 97274 97198 70465 2561 1466
Temperatura [°C] 3.8 -314 -19.7 23 186 104.2 38.5 18.7 23 -19.7
Presion [kge/cm’] 7.53 1.14 1.95 402 8.37 17.72 1660 8.37 4.02 195

Circuito de Refrigeracion
[Tecnologia Topsoe Disefio]

Tabla 35. Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia Topsoe Diseio.
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PR Twu Meodificado
Reactor de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia Topsoe 10 11
Disefio] Fraccion Mol
H> 0.6334 0.5543 0.5543 0.5197 0.4971
N> 0.2279 0.2031 0.2031 0.1923 0.1852
CH4 0.0722 0.0788 0.0788 0.0817 0.0836
Ar 0.0423 0.0462 0.0462 0.0478 0.0489
NH5 0.0242 01176 01176 0.1585 0.1852
H,0
Flujo Total [kgme/h] 26198.8 240085 240085 231618 22640.3
Flujo Total [kg/h] 286148 286147 286147 286147 286147
Temperatura [°C] 263.1 489.83 403.0 458.2 436.4
Presion [kgr/cm?] 166.8 165.05 164.6 163.3 161.55

PR Twu Modificado
Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia Topsoe AP [kgg/cm?] Conversién

Disefio]
Cama Catalitica | 1.3 0.1980
Cama Catalitica 1.3 0.0765
Cama Catalitica Il 13 0.0471
Total 03217

Tabla 36. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson Twu Modificado

empleando la Tecnologia Topsoe Disefio.

; AE
A 34.35 ; 0.00 AR Proceso 3
118-C 19.27 ; 0.00 AR Agua de Enfriamiento =] 176.56
119-C 22,59 ; 0.00 AR Amonfaco Refrigerante 7 109.78
120-C 31.40 : 0.30 PP Agua de Caldera 3 168.91
121-C 196.74 ; 0.50 PP Reactor 1 72.27
122-C3 72.27 i 0.45 R Total 20 756.24
122-C4 46.19 0.20 AC
123-C1 58.62 0.20 AC
123-C2 64.10 0.30 AC
124-C 6.19 0.50 AE
125-C 1.54 0.00 AR
126-C 113 0.00 AR
127-C 124.82 0.50 AE
128-C 8.40 0.50 AE
129-C 7.90 0.00 AR
139-C 0.58 0.50 PP
140-C 22.90 ; 0.00 AR
167-C 2.47 ; 0.50 AE
170-C 17.69 ; 0.50 AF

Tabla 37. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson Twu Modificado empleando la

Tecnologia Topsoe Disefio
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PR Twu Modificado

Compresor [Techologia Topsoe

Disefio]
103-1/1T-A 4963.06 75.59
103-1/IT-B 4705.62 72,57
103-1/IT-C 6428.08 55.35
103-1/IT-D 1976.37 70.68
Serie 18073.12 ---
105-1/1T-A 482.04 75.00
105-1/IT-B 1396.22 8394
105-1/IT-C 2822.66 82.05
105-1/1T-D 3903.04 77.99
Serie 860397 ---

Tabla 38. Compresores para Peng Robinson Twu Modificado empleando la Tecnologia

Topsoe Disefio.
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4. Analisis de variables.
En esta seccion, todos los casos analizados se obtienen de la simulacion de Aspen Hysys
con el modelo Peng Robinson Twu Modificado, asi como las eficiencias de los compresores

son las obtenidas para este modelo y se presentan en la Tabla 33.

Se realizo el analisis de algunas las variables de operacion de la planta de amoniaco en
estudio utilizando la Tecnologia KBR. En la comparacion con los resultados de disefio se
enfatiza la repercusion que se tiene cada variable sobre el consumo de energia y la
produccién de amoniaco. El estudio se lleva a cabo moviendo una sola variable a la vez,

manteniendo el resto en los valores de disefio.

Se modificaron las relaciones de division de las corrientes 20, 23, 28 y 56 y se analizaron
los resultados para determinar el valor que disminuye el consumo de energia. Para el
analisis de estas variables se utiliza el Adjust 7 cuyo objetivo es que exista flujo en el
intercambiador 125-C buscando una fraccién de vaporizacion a la salida de este equipo.
Un criterio similar se utiliza para el Adjust & con el intercambiador 126-C. Este valor de
vaporizacion utilizado se obtiene de la simulacion del caso de disefio. El Adjust 7 se

muestra en la Figura 32 y sus especificaciones en la Figura 31.

Un dltimo analisis corresponde a las temperaturas a la entrada de las tres camas
cataliticas. En este analisis se explora las repercusiones en el consumo de energia y en la

produccién de amoniaco de la planta.

Los valores presentados en las tablas de analisis de esta seccién incluyen el caso de
disefio y para su identificacion se muestra resaltada en negritas.

Para la comparacion porcentual los valores negativos representan una pérdida con

respecto a los de disefio, mientras que los valores positivos resultan en una ganancia.

Como referencia, la cantidad maxima de amoniaco que se puede producir a partir del

hidrogeno alimentado, es el siguiente:

Maxima Produccion de

Amoniaco
3728.2

Tabla 39. Maxima Produccién de Amoniaco Posible a partir del Hidrégeno Alimentado.
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4.1. Variacion de la division de la corriente 20.
La corriente 20 se divide en dos corrientes, la primera se alimenta al intercambiador 140-C
y la segunda al 120-C. Para este analisis se utilizaron los Adjust 1 y 2 asi como los Adjust 6

y Adjust 7 explicados anteriormente.

Fraccién de Division a 140-C
0.6000 0.6397 0.6700 0.7300

140-C/118-C 54.85 73.14 77.98 81.67 88.99
119-C 45.35 27.07 2223 18.54 11.22
105-J/IT A 893.73 563.81 476.23 409.70 278.02
105-J/ITB 1956.47 1523.62 1408.19 1321.04 1148.83
W kW] 105-JATC 309258 2829.00 2883.74 2851.28 278761
105-J/IT D 3883.39 3931.19 3941.90 3952.27 3973.52
Total 9826.17 8947.62 8710.06 8534.29 8187.97
Comparacicn Porcentual W Compresores -12.81 -2.73 - 2.02 5.99

Civisién de Corriente 20 [Tecnelogia KBR]

Q[Gi/h]

Tabla 40. Resultados del Analisis de la Division de la Corriente 20 empleando la
Tecnologia KBR.

De los resultados se observa que entre mayor sea el flujo al intercambiadores 140-C y por
ende a los intercambiadores 117-Cy 118-C, hay un ahorro en el trabajo de compresién
en el circuito de refrigeracion, esto se debe a que el balance total energético de la
corriente 20 al tanque flash 106-F permanece constante. Las cargas térmicas de los
intercambiadores 120-C y 124-C permaneceran constantes en este analisis; debido a que
se debe cumplir el balance de energia de toda la seccién, mientras las tres cargas de los
intercambiadores 140-C, 117-C y 118-C disminuyan la carga del intercambiador 119-C
aumentara y viceversa. Este ultimo cambiador de calor utiliza el nivel mas frio de
refrigeracién y, por consecuencia, se incrementa el trabajo de compresion. Debido al
efecto en las etapas de los compresores de refrigeracion se recomienda utilizar en menor
medida el intercambiador 119-C ya que se emplearia un menor trabajo de compresién en

la primera etapa.

4.2. Variacion de la division de la corriente 23.
La corriente 23 se divide en la corriente 24 y la corriente 25 de la planta de amoniaco.

Dentro del analisis de la division de la corriente 23 se utilizaron los Adjust 1, 2, 6 y 7.

El porciento de pérdida en purgas se refiere al amoniaco en las purgas, es decir, las
corrientes 26 y 31, mientras que el porciento de perdido por no conversion se refiere al
hidrégeno en la purgas, se considera pérdida debido a que la cantidad de hidrogeno en
estas dos corrientes no se convirtid en el reactor de sintesis en amoniaco por lo que
conlleva un desperdicio de materia prima. Las pérdidas totales son la suma de la pérdida
en purga y lo perdido por no conversién. Por dltimo, el porciento de conversién global se
refiere al aprovechamiento de las materias primas para obtener el amoniaco producto en
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la corriente 32. Las variables mencionadas anteriormente se realizaron tomando como

referencia la cantidad maxima de amoniaco posible a partir del hidrogeno alimentado
(Tabla 39).

Fraccicn de Divisién a Corriente 24

Divisor Corriente 23 [Tecnologia KBR]

0.9500 0.9600 0.9784 0.9875
140-C/119-C 90.45 93,51 100.21 105.06
Q[Gi/h] 123-C 160.01 162.18 163.32 163.71
124-C 5.26 6.00 10.02 11.41
125-C 3.27 2.71 1.62 0.98
103-J/JT-D 1848.04 1908.74 2079.66 2270.05
W kW] 105-JA0T 8089.70 8273.13 8710.06 9078.54
Total 9937.74 10181.87 10789.71 11348.58
Fas [kenai/h] Total 19936.6 20876.1 23486.5 26351.7
Fa [kg.o/hl Total 3300.7 33773 3526.6 3604.5
581.7 474.1 2645 1554
; 2035 167.6 97.6 61.2
Fus Lkgnai/h] ; 43.1 42.6 40.9 38.8
24.8 24.6 24.0 231
31.3 26.2 16.3 11.1
11.7 11.8 11.7 11.2
: 4.4 4.5 45 4.5
Fs1 [kgwoi/h) : 2.2 26 a3 6.4
0.8 1.0 17 2.5
3 3.2 3.4 38 4.2
25 [k oi/h] 3298.2 33747 3524.0 3601.9
Fraccion mol NH; Corriente 32 0.9992 0.9992 09993 0.9993
% Pérdida en Purgas NH5 0.93 0.79 0.54 041
% Perdide por No Cenversion NH5 1061 8.69 494 298
% Conversion Global NH5 88.46 90,52 9452 96.61
% Total NH- 100.00 100.00 100.00 100.00
Comparacion Porcentual W Compresores 7.90 5.63 -— -5.18
Comparacicn Percentual PérdidaTotal -110.65 -73.15 -— 38.14
Comparacicn Porcentual Conversién Balance Global -6.41 -4.24 -—- 2.21

Tabla 41. Resultados del Analisis de la Division de la Corriente 23 empleando la
Tecnologia KBR.

En la tabla anterior la carga conjunta de los intercambiadores 140-C/119-C se realiza
exceptuando al intercambiador 120-C, esto es, solo se toman los intercambiadores que
utilizan refrigerante desde la corriente 20 hasta el tanque flash 106-F.

Esta division presenta un efecto competitivo entre el trabajo de compresion y el
aprovechamiento de materia prima, se debera tomar en cuenta un balance entre ambos
aspectos. El aumento de la recirculacién conlleva un efecto negativo en los pasos de
compresion, de tal forma que demanda un trabajo total mayor, mientras que el efecto

positivo recae en la disminucion de pérdidas totales (tanto mayor aprovechamiento de
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materias primas asi como la disminucién de amoniaco en las purgas), asi como en el

aumento de la produccién de amoniaco.

4.3. Variacién de la division de las corrientes 28 y 56.

Divisor Corriente 28 [Tecnhologia KBR]

Fraccidn de Divisidn a 111-F

0.2500

0.7500

Fsy [kgma/hl Total 1136.2 1136.1 1122.0 11155
Fo1 [kgmai/h] Total 941.6 941.7 952.9 959.4
Total 2077.8 2077.8 2074.9 2074.9
105-J/1T-A 476.23 476.21 470.32 467.60
W [kW] 105-J/IT-B 1408.19 1408.18 1389.30 1388.62
Total 1884.41 1884.39 1859.63 1856.22
Comparacion Parcentual YW Compresores 0.00 1.32 150

Tabla 42. Resultados del Analisis de la Division de la Corriente 28 empleando la
Tecnologia KBR.

Fraccion de Divisiona 129-C

Divisién de Corriente 56 [Tecnclogia KBR]
0.6000 0.6500

0.7500

103-J/IT A 476.23 480.42 484.32 492.40
103-J/ITB 1408.19 1423.19 1437.22 1466.10
W [kW] 103-J/ITC 2883.74 2912.75 2939.93 2995.78
103-J/JTD 3941.90 3973.90 4003 .88 4065.50
Total 8710.06 8790.25 8865.34 9019.78
Comparacion Porcentual W Compresores -0.92 -1.78 -3.56

Tabla 43. Resultados del Analisis de la Division de la Corriente 56 empleando la
Tecnologia KBR.

La corriente 28 se divide en la corriente de alimentacion al tanque 111-F y en la corriente
de alimentacion al tanque 112-F, mientras que la corriente 56 se divide en la corriente que
alimenta al intercambiador 129-C y la segunda division se mezcla con la salida de la bomba

109-J/JA para originar la corriente 32.

De acuerdo a los resultados obtenidos se aprecia que tanto la division de la corriente 28
como la division de la corriente 56 se utilizan como una medida de control para asegurar
el flujo de refrigerante en los intercambiadores. Cuando se trabajo con la division 56 el
Adjfust 7 sigui6 activo durante la simulacion, mientras que cuando se analizé la divisién de

la corriente 28 el Adjust 6 prevalecié durante la simulacion.

4.4. Variacion de la temperatura a la entrada de las camas cataliticas.
Se utilizaron dos temperaturas a la entrada de las camas cataliticas de acuerdo a la
informacion disponible de acuerdo a los datos de disefio como a rangos de temperatura
de operacion del catalizador empleado. Los Adjust 6 y 7 prevalecieron durante este
analisis, asi como también el Adjust 2. En cuanto al Adjust 1, este se utilizoé para encontrar
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la temperatura deseada de cada uno de los tres casos que se analizaron. La fraccion de
division de la corriente 17 se modificé manualmente de tal manera que no hubiese cruces
de temperatura en los intercambiadores 122-C1y 122-C2.

Temperatura Camas Cataliticas [Tecnologia KBR] Casol Caso ll Casolll
Cama Catalitica | 350.0 350.0 425.0
Temperatura a la Entrada [°C] Cama Catalitica Il 350.0 403.0 4251
Cama Catalitica Il 350.0 402.0 425.0
Cama Catalitica | 0.1188 0.1471 0.1033
T s R Cama Catalitica Il 0.1537 0.0969 0.0979
Cama Catalitica Il 0.0944 0.0585 0.0557
Total 0.3669 0.3025 0.2569
Fs [kgmoi/hl Total 2353556 27549.1 31501.0
Fou [kgmar/h] Total 19517.7 23486.5 27394.2
Fz3 [kgmoi/h] Total 3572.4 3526.6 3481.4
Q [G)/h] 124-C 10.02 11.93
103-J/1T-D 177264 2079.66 2381.92
W (kW] 105-J/4T 8309.38 8710.06 8988.19
Total 10082.02 10789.71 11370.11
Hs 2002 264.5 3278
Ny 76.2 97.6 118.8
Fa6 [kgmai/h] 40.2 40.9 41.5
Ar 23.7 24.0 24.2
13.3 16.3 19.3
Hs 11.6 11.7 11.7
N 4.5 4.5 4.5
Fi1 [kgmar/h] CH, 5.0 4.3 3.8
Ar 1.9 1.7 1.4
NH3 39 33 3.6
Fz5 [k8moi/h] NH3 3569.8 3524.0 3478.8
Fraccion mol NHy Corriente 32 0.9993 0.9993 0.9993
% Pérdida en Purgas NH3 0.46 0.54 0.62
% Perdido por No Canversion NH3 3.79 4.94 6.07
% Conversion Global NH 95.75 94,52 93.31
Total NH3 100.00 100.00 100.00
Comparacion Porcentual Q 124-C No se requiere -- -19.06
Comparacidn Porcentual W Compresores 6.56 - -5.38
Comparacidn Porcentual Conversion Total 21.29 - -15.07
Comparacion Porcentual Pérdidas Totales 22.41 - -22.10
Comparacién Porcentual Conversian Balance Global 1.30 i -1.28

Tabla 44. Resultados del Analisis de la Variacion de la Temperatura a la Entrada de las
Camas Cataliticas empleando la Tecnologia KBR.

Al tener una reaccién de cardcter exotérmico, la conversion total del reactor mejora con
las temperaturas de 350°C, produciendo mayor cantidad de amoniaco en la corriente 32 y

disminuyendo la materia prima desperdiciada en las purgas. Al ser una reaccién con
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disminucion en el nimero de moles, de cuatro a dos, si se aumenta la conversion del
reactor el flujo molar total obtenido a la salida de este disminuira, propiciando que el flujo
de recirculacion disminuya y esto acarrea una disminucién en el trabajo de compresién
requerido. Por otro lado, al obtener una mayor cantidad de amoniaco, este se condensara
en el tanque 106-F disminuyendo el flujo masico que ingresa al compresor 103-J/1T-D, a su
vez, en la recirculacion se obtendra una menor cantidad de flujo masico por lo que el flujo
en los intercambiadores 140-C/119-C disminuira asi como la carga térmica asociada a
estos equipos. Desde el punto de vista termodinamico la temperatura a la entrada de las
tres camas cataliticas debe ser lo mas baja posible, no obstante, esto resultaria en la
utilizacion de un catalizador con mayor actividad, ya que, de acuerdo a la cinética, se
deben emplear temperaturas altas para una mayor rapidez de reaccion. Tomando en
cuenta los dos aspectos previamente mencionados, se debe analizar la mejor opcion en
cuanto a esta variable de operacién. Por otro lado, los nuevos catalizadores tienen una
alta actividad aun a temperaturas de 350°C por lo cual estan siendo favorecidos en los

nuevos disefios y en los proyectos de mejora de las plantas existentes.

4.5. Cambio de ubicacién de la alimentacion.
La dltima variable que se analizard dentro de este trabajo corresponde a la ubicacion de la
alimentacion del gas de sintesis que se encuentra a la salida del tercer paso de
compresion del circuito de sintesis (103-1/IT-C). Se propone ubicar esta corriente a la
entrada del cuarto paso de compresién de este circuito (103-J/JT-D) como se muestra en
la Figura 34 en lugar de mezclar esta corriente con la corriente de recirculacion del reactor
(corriente 24). La corriente de alimentacién se enfriara con agua de enfriamiento antes de

introducirla al cuarto paso de compresion.
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Figura 33. Cambio de la Ubicacion de la Alimentacion del Gas de Sintesis.

En la Tabla 45 se muestra los resultados obtenido para el cambio de la ubicacion de la

alimentacion.
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Cambio de la Ubicacién de la Alimentacién [Tecnclogia KBR] Disefio Propuesta

Cama Catalitica | 0.1471 0.1482
Cama Catalitica Il 0.0969 0.1002
Cama Catalitica Il 0.0585 0.0601
Total 0.3025 0.3085
Fas [Kgmoi/h] Total 23486.5 22795.8
Q [GJ/h] 140-C/119-C 100.21 88.27
103-1/1T-C 6428.08 6214.71
103-1/IT-D 2079.66 1954 51
105-1/JT 8710.06 7724.19
Total 17217.79 15893.42
Fxs [Kgmoi/N] NH; 3524.0 3531.8
Fo [kgmo/h] H,0 0.0002 2.6
Fraccién mol vapor NH; A 106-F 0.1327 0.0246
Comparacion Porcentual Q 140-C/119-C 11.91
Comparacién Porcentual W Compresores 7.69
Comparacién Porcentual Conversién Total 1.99

Conversiones por Etapa

W [kW]

Tabla 45. Resultados del Analisis del Cambio de Ubicacion de la Corriente de
Alimentacion del Gas de Sintesis empleando la Tecnologia KBR.

Lla suma de las cargas de los intercambiadores 140-C/119-C, aquellos que utilizan
refrigerante como medio de enfriamiento por lo que se excluyé al intercambiador 120-C

dentro de este analisis.

Como se puede apreciar en la tabla anterior la fraccion en la fase vapor del amoniaco en la
corriente a la entrada del tanque Flash 106-F es menor con la propuesta realizada, esto
tiene un efecto en la conversion de las camas cataliticas, obteniendo una mayor
conversion en estas. Esto se debe a que de acuerdo al equilibrio en el reactor al disminuir
la concentracion de amoniaco el equilibrio se desplaza hacia productos. Al obtener mayor
conversion el flujo de recirculacion {corriente 24) disminuira el trabajo de compresién del
compresor 103-J/JT-D asi como las cargas térmicas de los intercambiadores 140-C/119-C
disminuyendo, asi, el trabajo de compresion del circuito de refrigeracion. La disminucion
del trabajo de compresién del equipo 103-J/JT-C se debe a que la presién a la salida de
este compresor es menor en la propuesta que en el esquema de disefio (156.8 kgi/cm? y
159.3 kgs/cm?)

Una desventaja del cambio de la ubicaciéon de la alimentacién es la presencia de agua en la
corriente a la entrada del reactor catalitico, como se muestra en la Tabla 47, esto es un
inconveniente de importancia debido a que este compuesto significa un veneno para el
catalizador utilizado en el reactor de sintesis por lo que se propone utilizar un método de

separacion de este compuesto a la salida del tercer paso de compresion del compresor de
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sintesis (103-J/JT-C), por ejemplo, la utilizacién de una membranas en esta corriente, sin

embargo, esta propuesta se encuentra fuera del alcance de este proyecto.

5. Propuestas de modificacion.

Dentro de este trabajo se propondrdn varias modificaciones al proceso que se utiliza en
Cosoleacaque con el fin de obtener mejoras dentro del proceso que reduzcan el consumo
de energia. Estas modificaciones se haran con base en el andlisis de variables realizado en

el Capitulo 4. Las modificaciones que se analizaron son:
*  Eleccion de la mejor Tecnologia para la configuracion del reactor, KBR o Topsoe.
+ Recirculacion al reactor de sintesis (corriente 24).
#+  Ubicacion de la alimentacion (corriente 19).
+ Temperatura a la entrada de las camas cataliticas.

5.1. Proceso.
Se empleara la Tecnologia Topsoe de acuerdo a las ventajas tanto energéticas como de

produccién que se detallan en las Secciones 6.2.1 y 5.2, respectivamente.

Con base en el analisis de la Seccién 4.1 se aprecia que se debe emplear en menor medida
el refrigerante con la temperatura mas baja esto se vera reflejado en la disminucién del
trabajo de compresion para el compresor del circuito de refrigeracion. Esto se lograra al
emplear el método Pinch buscando el menor uso de este refrigerante como se explica en

la Seccion 6.1.

De acuerdo a la Seccién 4.2 se propone emplear una mayor recirculacion {corriente 24),
repercutiendo en un mayor aprovechamiento de las materias primas a consecuencia de
esto, una mayor conversién en el reactor de sintesis. En un principio estd modificacion
conllevara un aumento en el trabajo de compresion del cuarto paso del circuito de sintesis
(103-1/1T-D) asi como en el compresor del circuito de refrigeracion (105-J/JT), no obstante,
la aplicacion de las demas modificaciones tendra un efecto en la disminucion del trabajo
de compresion de estos equipos debido a que se obtendrda una mayor cantidad de
amoniaco el cual se condensara en el tanque flash 106-F por lo que el flujop masico que
entra al compresor 103-J/JT-D y posteriormente al reactor de sintesis disminuird,

disminuyendo asi el flujo de recirculacion.

Por dltimo, se cambiara la ubicacion de la alimentacion en base a la explicacion de la
Seccidén 4.5 teniendo un efecto positivo en la conversion del reactor de sintesis. En el

presente trabajo no se tomara en cuenta el inconveniente de la presencia de agua en la
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corriente a la salida del tercer paso de compresién (103-J/JT-C), sin embargo, este
compuesto se debe remover mediante un proceso de separacion, por ejemplo, separacion

por medio de membranas.

5.2. Reactor.
Se propone utilizar la configuracion del reactor de la Tecnologia Topsoe con base en las
Graficas 6 y 7 donde se aprecia que se obtiene una mayor conversion en el reactor. En la
Tecnologia KBR Disefio se obtuvo una conversion del 30.40%, mientras que para la
Tecnologia Topsoe Disefio se obtuvo un valor de 32.34%. Ademas, al eliminar el tiro frio
del reactor de KBR se puede aprovechar la energia a la salida de la primera cama catalitica
para el calentamiento del agua de caldera resultando en una disminucion del uso de
combustible, las cargas térmica correspondientes a la Tecnologia KBR y Topsoe se pueden
observar en las Tablas 34 y 39 (Servicio AC), correspondientemente. Otra consecuencia
radica en la disminucién del trabajo perdido del reactor de sintesis como se verd en la
Seccion 6.2.1. De acuerdo al analisis realizado en la Seccion 4.4 la temperatura a la

entrada de cada cama catalitica sera modificada a 350 °C.

5.3. Resultados de las propuestas de modificacién sin emplear la
metodologia Pinch.
En la Tabla 48 se resumen las propuestas de modificacion implementadas al proceso de

amoniaco.
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Variable

Tecnologia
Empleada

Fraccion de
Division a
Corriente 24

Temperatura de
las Camas
Cataliticas

Cambio de
Ubicacion de la

Alimentacion del

Gas de Sintesis

Tabla 46. Propuestas de Modificacidn a la Planta de Amoniaco.

Tecnologia KBR

Disefio

Tecnologia

Topsoe Propuesta

Detallado en

el Capitulo

Cama | =350 °C

Cama |l = 402 °C

Cama Il =403 °C

Cama | = 350°C

Camall =350 °C

Cama Ill =350 °C

4.4

Mezcla con
Corriente 24

Entrada del
Cuarto Paso de
Compresion del

Compresor

103-4/JT

4.5

Las modificaciones a las variables mencionadas anteriormente repercuten directamente

en el circuito de refrigeracion, especificamente en el trabajo de compresion de esta

seccidn {105-J/]T) y a su vez esto tendrd un impacto en el uso de gas natural, asi como en

el trabajo de compresion del compresor 103-J/JT. Los resultados se muestran a

continuacion:
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Variable KBR Disefio Topsoe Propuesta Sin Pinch % Diferencia

W 103-J/IT-A [kW] 4963.06 4963.06 0.00
W 103-J/IT-B [kW] 4705.62 4705.62 0.00
W 103-J/IT-C [kw] 6428.08 6232.89 3.04
W 103-1/IT-D [kW] 2079.66 1691.05 18.69
W 105-1/IT-A [kW] 476.23 439.37 7.74
W 105-J/IT-B [kW] 1408.19 117492 16.57
W 105-J/IT-C [kW] 2883.74 223831 22.38
W 105-J/IT-D [kW] 3941.90 3203.81 18.72
Total 26886.46 24649.03 8.32

Ref-1 [GJ/h 21.96 21.77 0.86
Ref-2 [Gl/h 43.74 31.28 28.48
Ref-3 [Gl/h 21.29 15.09 29.13
Ref-4 [Gl/h 23.85 21.29 10.73
Total 110.84 89.43 19.32

AE [kgmoi/h] 269593.20 236429.03 12.30

AC [Gl/h] 163.32 187.46 14.78

Gas Natural [kgmai/h] 882.44 813.63 7.80
Produccion [Kgmei/h] 3526.62 3646.10 3.39

Tabla 47. Comparacion de la Tecnologia KBR de Disefio y la Propuesta empleando la
Tecnologia Topsoe sin emplear la Metodologia Pinch.

Posteriormente se empleard la metodologia Pinch con el fin de obtener un mayor
beneficio en las variables de la Tabla 49, esto es, disminuir el uso de refrigerantes que se
traduce en un menor trabajo de compresion del circuito de refrigeracion, aumentar el
aprovechamiento de energia para calentar agua de caldera y mediante las variables

anteriores disminuir el uso de gas natural. Esto se explica en la Seccién 6.
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6. Analisis energético.

El mundo actual demanda procesos mas eficientes energéticamente hablando debido al

alto precio de la energia en dichos procesos y las repercusiones ambientales, en el caso

especifico de la planta de amoniaco se desea reducir el uso de combustible. Los procesos

irreversibles son sometidos al analisis termodinamico. Para reducir los requerimientos de

energia se debe establecer donde y en qué medida la energia se desperdicia a través de

las irreversibilidades del proceso. La energia se debe aprovechar en la mayor medida de lo

posible para esto contamos con las siguiente lista donde se presentan las causas de

irreversibilidades en un proceso.

1)

2)

3)

4)

Mezclado de corrientes que tengan alguna propiedad diferente, ya sea

temperatura, presion o composicion.

Transferencia de calor a través de un gradiente de temperatura en cualquier
equipo, por ejemplo, en cambiadores de calor entre corrientes que tiene

temperaturas diferentes.

Expansion subita de una corriente sin recuperacion de trabajo, por ejemplo, en
una valvula reductora de presion.

Transformacion de trabajo mecanico en calor por friccion:

Rozamiento de partes moviles en equipos rotatorios, por ejemplo, bombas,
compresores, turbinas o expansores. Da como resultado una eficiencia del
equipo motriz menor al 100% (la eficiencia del 100% corresponde al

compresor reversible).

Flujo de gases y liquidos en tuberias y equipos. Son las pérdidas por friccion

que se traducen en caidas de presién en las tuberias y equipos de proceso.

5) Transformacién de energia eléctrica en calor por:

El paso de corriente eléctrica a través de los cables eléctricos. Esta
contribucion se conoce como perdidas de energia eléctrica por transmision
(los cables eléctrico se calientan).

El paso de corriente eléctrica a través de una resistencia eléctrica. Esta
contribucion se tiene cuando se utiliza una resistencia eléctrica como
medio de calentamiento.

Pérdidas en motores eléctricos. La mayor parte del trabajo eléctrico

suministrado se transforma en el trabajo mecanico que entrega el motor
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eléctrico al equipo que mueve, por ejemplo a la bomba o compresor; pero
otra parte se transforma en calor y el motor se calienta. Da como resultado
una eficiencia del equipo motriz menor al 100%. La eficiencia indica cuanto

de la energia eléctrica se entrega como trabajo mecanico.

6) Reacciones quimicas que se llevan a cabo en condiciones alejadas del equilibrio

termodinamico (rapidez de reaccion alta).

Para el interés de este trabajo se analizaran los dos primeros puntos que se detallaran en
las siguientes secciones. Las propuestas de modificacion para un uso mas eficiente de la

energia en base a los dos puntos mencionados son los siguientes.

+ Evitar el mezclado de corrientes con propiedades distintas, especialmente,

temperatura.

+ Establecer el arreglo de cambiadores de calor de procesos para reducir los
gradientes de transferencia de calor e incrementar la energia transferida entre

corrientes de proceso (metodologia Pinch).

6.1. Metodologia Pinch.
Como se ha mencionado anteriormente, la conservacion de la energia siempre ha sido de
gran importancia en el disefio de un proceso. En las Ultimas décadas se ha desarrollado
una metodologia (metodologia Pinch) que permite la integracion total energética de una

planta. Las ideas bdsicas se presentan enseguida. {11)

Cabe recalcar que el analisis de intercambio térmico se realizo tomando en cuenta
Uunicamente el circuito de sintesis y tomando los cuatro niveles de refrigeracion del
circuito de refrigeracion como servicios. La figura siguiente muestra el circuito de sintesis

para identificar las corrientes calientes y frias.
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Figura 34. Circuito de Sintesis para la Designacion de las Corrientes Calientes y Frias.

El punto inicial de cualquier integracion térmica es el calculo del consumo minimo de
servicios de enfriamiento y calentamiento. Estos cdlculos se pueden realizar sin tener que
especificar alguna red de intercambio de calor. El primer paso en la metodologia Pinch es
la identificacion de las corrientes asi como las temperaturas de salida y entrada, los flujos
de cada una y la capacidad calorifica de la corriente. Con esta informacién se puede
calcular el cambio de entalpia de cada corriente (AH), la suma de todos los valores de AH
sera el consumo minimo de enfriamiento y calentamiento. Para nuestro caso se cuenta

con la siguiente informacién.

F [kgmole/D] Cp [kl/kgma °Cl Corriente Tipo T: [°C]  Ts [°C] FCp [G!/h °C] AH [Gl/h]

21555.9 35.45 1 Caliente | 479.5 3501 0.764 -98.90
20446.8 36.62 2 Caliente | 4289 350.0 0.749 -59.04
19771.5 38.01 3 Caliente | 398.8 40.7 0.752 -269.14
7306.7 29.56 4 Caliente | 1211 39.2 0.216 -17.69
7631.1 30.42 5 Caliente | 1144 7.2 0.232 -24.88
7540.0 30.11 6 Caliente | 105.9 45.0 0.227 -13.82
247.1 85.56 7 Caliente | 40.7 -11.0 0.021 -1.09
19524.5 81.09 8 Caliente | 40.7 -22.0 1.583 -99.27
23428.1 32.46 1 Fria 220.0 350.0 0.761 98.90
234281 31.94 2 Fria 319 220.0 0.748 140.72
203.7 34.97 3 Fria -11.0 32.2 0.007 0.31
15888.0 34.09 4 Fria -22.0 15.2 0.542 20.15
Total -323.76

Tabla 48. Corriente Calientes y Frias del Circuito de Sintesis de la Planta de Amoniaco.

Note que las corrientes calientes tienen un AH negativo porque se deben enfriar, en
contraste con las corrientes cuyo AH es positivo porque se deben calentar. Lo siguiente es

establecer un ATy, entre las corrientes calientes y frias, este valor sera la fuerza impulsora
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de la transferencia de energia y, a su vez, evitamos cruces de temperatura entre las
corrientes. Para el caso de estudio tomaremos un AT,;,=10 °C. A continuacion, se
establecerd una escala de intervalos de temperatura donde se mezclan las temperaturas
de las corrientes calientes y las corrientes frias mas AT, por otro lado, se combinan las
temperaturas de las corrientes frias con las corrientes calientes menos el ATy v se
eliminan las temperaturas repetidas. De esta forma se evita que cualquier transferencia
de calor que se plantee entre corrientes frias y calientes tenga una diferencia de
temperatura menor a la ATmi, que se escoge. En la siguiente tabla se aprecian las
temperaturas de las corrientes, las temperaturas con el aumento o disminucion del AT qin
(dependiendo el caso) y la escala de intervalos de temperatura. Note que en los renglones
de la escala de intervalos de temperatura la diferencia entre corrientes calientes {renglon

superior) y corrientes frias {renglén inferior) siempre es igual al AT, que se escoge.

338.8 3501 350.0 1211 1144 1053 450 407 407 407 382 72 110 -22.0
2200 32.2 319 15.2 -11.0 -22.0

388.8 3401 340.0 1111 1044 3858 350 307 30,7 307 282 2.8 -21.0 -320
2300 422 413 5.2 1.0 -12.0

i 338.8 3600 3501 350.0 2300 1211 1144 1053 450 422 418 407 392 252 72 -l0 -11.0 -l1z.ao 220
4635 418.9 388.8 350.0 3401  340.0 2200 1111 1044 93589 35.0 322 3159 30,7 292 L5 -2.8 -11.0 -21.0 -22.00 -32.0

Tabla 49. Escala de Temperaturas y AT in.

El tercer paso consiste en generar un diagrama en cascada donde se encuentren los
intervalos de temperatura que se encontraron en el punto anterior. Para cada intervalo se
calcula el AH= AH., - AHjq. Esta diferencia de entalpias indica la disponibilidad de
transferir energia entre el intervalo de mayor temperatura y el siguiente intervalo, este
valor deber ser positivo para poder ceder energia de lo contrario, al ser negativo y tener
que satisfacer su requerimiento energético con el intervalo de menor temperatura
siguiente, se violaria la segundo ley de la termodinamica. A partir de estos valores de AH
se pueden calcular los consumos minimos de servicios, partiendo de la temperatura mas
alta y suponiendo un Qcs=0 y adicionandolo al segundo intervalo (intervalo de
remanentes), ya que cede su energia al intervalo de menor temperatura, cuando se
encuentra el caso de un remanente negativo se continua con el procedimiento ignorando
la violacién de la segunda ley de la termodinamica que se explicé anteriormente. Una vez
gue se concluyen todos los intervalos se busca el valor mds negativo de los remanentes y
se toma como el nuevo consumo minimo de calentamiento {Qcal), con signo positivo. Se
repite el procedimiento anterior con el nuevo valor para Qga. Al analizar los nuevos
remanentes se encontrard uno que tiene un valor igual a cero {punto de pliegue), el
remanente que resulte del intervalo de menor temperatura sera el consumo minimo de
enfriamiento (Qgne). Cabe recalcar que el punto de pliegue significa que arriba de este

punto sélo se pueden emplear servicios de calentamiento y debajo de este punto soélo se
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puede usar servicios de enfriamiento. En la siguiente tabla se establecen los calculos para
el consumo minimo de servicios para el caso de estudio asi como el diagrama de cascada

(calculo de remanentes).

Fria
FCp [GJ/h °C] Teapene ['C] | Tiria [°€] FCp [Gl/h *C] AH[GI/h]  Remanentes
N e B

Calientes

Intervalo AT [°C] 1 2 3

Qea 0
1 506 4289 4189 38.69 38.69
2 30.1 398.8 3888 45.48 84.17
3 388 360.0 3500 87.85 172.01
4 99 3501 340.1 1494 186.95
5 0.1 350.0 3400 0.05 187.00
6 1200 2300 2200 -1.08 185.92
7 1089 121.1 111.1 0.36 186.28
8 6.7 114.4 104.4 1.47 187.75
9 85 105.9 95.9 385 191.61
10 60.9 45.0 35.0 41.30 232.90
11 28 42.2 322 1.26 234.17
12 03 41.9 31.9 0.13 234.30
13 1.2 40.7 307 1.45 235.75
14 1.5 39.2 292 3.07 238.81
15 140 25.2 15.2 25.61 264.42
16 18.0 7.2 2.8 23.18 287.60
17 8.2 1.0 -11.0 8.66 296.26
18 100 -11.0 21.0 1063 306.89
19 1.0 12.0 220 1.04 307.93
20 100 220 -32.0 1583 | Gewe 323.76

Tabla 50. Consumo Minimo de Servicios y Diagrama de Cascada.

Como se aprecia en la Tabla 50 en el caso presentado en este trabajo existe un punto de
pliegue en la temperatura mas alta de las corrientes calientes (479.5 °C) ya que solo se

pueden usar servicios de enfriamiento y no se requieren servicios de calentamiento.

Una grafica de gran utilidad es la Curva Compuesta donde se muestra una grafica de Tvs H
para las corrientes tanto calientes como frias. Para la construccion de la curva para las
corrientes calientes se inicia partiendo de H=0 y se calcula la entalpia del intervalo de
menor temperatura adicionando el valor de H=0, para el siguiente intervalo se adiciona la
entalpia del intervalo anterior y el procedimiento se repite obteniendo entalpias
acumuladas de todos los intervalos de la escala de intervalos de temperatura y el calculo
termina hasta llegar al intervalo que contenga la temperatura mas alta de las corrientes
calientes. Para las corrientes frias se emplea el mismo desarrollo que para las corrientes
calientes considerando que el punto de partida es el consumo minimo de enfriamiento
H=Qgyr llegando hasta el intervalo que contenga la temperatura mas alta de las corrientes

frias.
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Intervalo

Tcaliente [oc]

479.5
4289
3588.8
360.0
350.1
350.0
230.0
1211
114.4

105.9
45.0
42.2
41.9
40.7
39.2
25.2
7.2
-1.0
-11.0
-12.0
-22.0

Tfrl’a [oc]

469.5
418.9
388.8
350.0
3401
340.0
220.0
1111
104.4

95.9
35.0
32.2
31.9
30.7
29.2
15.2
-2.8
-11.0
-21.0
-22.0
-32.0

Calientes
AHEICLIITI [GJ/h]

583.83
545.14
499.66
411.82
389.32
389.22
299.01
217.19

210.70
200.46
113.62
110.26
109.92
108.46
105.38
79.67
46.62
33.46
17.42
15.83
0.00

Curva Compuesta

Frias
AHEl(SLII'I'I [GJ/h]

Tabla 51. Datos para la Curva Compuesta.
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Curva Compuesta
560.0
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360.0
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Grafica 8. Curva Compuesta.

Una segunda grafica de gran utilidad es la Gran Curva Compuesta que es una grafica de T
vs H y se genera a partir del promedio de las temperaturas de las corrientes calientes y
frias en el punto de pliegue (H=0) siendo de 474.5 °C para el caso de estudio, sumando la
entalpia de cada intervalo de temperatura arriba del punto de pliegue hasta el intervalo
de mayor temperatura, mientras que por debajo del punto de pliegue se realiza el mismo
procedimiento hasta el promedio de temperaturas del menor intervalo. En el caso de
estudio, al tener el punto de pliegue en el intervalo de mayor temperatura, la suma de las
entalpias se realizara debajo del punto de pliegue hasta llegar al intervalo de menor

temperatura.

A la Gran Curva Compuesta se le puede adicionar la Curva Compuesta de Servicios que
sirve para conocer los objetivos {Target) para cada uno. Esto se logra con las temperaturas
de entrada y salida de cada servicio, este Ultimo se localizara en un punto de la Gran Curva
Compuesta asighando un valor de entalpia; la diferencia entre este valor y la entalpia a la
entrada del servicio sera el AH objetivo para ese servicio. Cabe recalcar que el AT, entre
la entrada y la salida que se le debe asignar a un servicio en Aspen Energy Analizer es de

1°C por lo que se utilizaron los siguientes valores:
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Servicio

Agua de Caldera
Agua de Enfriamiento

Refrigerante 1
Refrigerante 2
Refrigerante 3
Refrigerante 4

Tabla 52. Temperaturas a la Entrada y Salida de cada Servicio de la Planta de Amoniaco
utilizadas en Aspen Energy Analizer.

En la Tabla 53 se muestran los datos para la Gran Curva Compuesta asi como los objetivos
de AH para cada servicio.

Gran Curva Compuesta Curva Compuesta de Servicios
Tw:aliente [EC] Tfria [EC] 5 e o o
T[Cl AH [G/h] Servicio Te [°C] Ts [°C] AH [GI/h]  AHpaa [GI/N]
Intervalo i
479.5 4695 =5 e e e oo e o
1 428.9 4189 4745 0.00
2 398.8 3888 4239 38.69
3 360.0 3500 3938 84.17
Agua de

4 350.1 3401 3550 172.01 caldars 126.0 314.0 185.92 185.92
5 350.0 3400 3451 186.95
4] 230.0 2200 3450 187.00
7 1211 1111 2250 185.92
8 114.4 104.4 1161 186.28
9 105.9 95:8 109.4 187.75
10 45.0 350 100.9 191.61
11 422 322 40.0 23290 Agua F‘e 320 408 11881 52.89
12 419 319 37.2 23417 Enfriamiento
13 40.7 307 36.9 23430
14 39.2 29.2 35.7 23575
15 252 15.2 34.2 23881
16 T2 -2.8 20.2 264.42 | Refrigerantel 18.0 19.0 264.42 25.61
17 -1.0 -11.0 2.2 28760

Refrigerante 2 -3.0 -2.0 296.26 31.83
18 -11.0 -21.0 -6.0 296.26
19 -12.0 -22.0 -16.0 306.89 .

Refrigerante 3 -20.0 -19.0 307.93 11.67
20 -22.0 -32.0 -17.0 30793

-27.0 323.76 | Refrigerante d -32.0 -31.0 323.76 15.83

Tabla 53. Datos para la Gran Curva Compuesta y objetivos de AH para cada Servicio.
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Curva Compuesta
560.0
460.0 -
360.0 ~— ——Gran Curva Compuesta
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-
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H [GJ/h]

Grafica 9. Gran Curva Compuesta y Curva Compuesta de Servicios.

Después de haber explicado el algoritmo de calculo para conocer los consumos minimos
de servicios, asi como los objetivos de cada uno de estos; mediante Aspen Energy Analizer
se obtuvo el esquema de la red de intercambio de la Tecnologia KBR Disefio, esta red se

muestra a continuacion:

Figura 35. Red de Intercambio de Calor empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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Esta red de intercambio de disefio serda el punto de partida para generar los posibles

disefios mediante Aspen Energy Analizer. Para generar estos disefios se deben cumplir las

temperaturas a la entrada y salida de cada corriente. La generacion de disefios posibles

conlleva un analisis de costos. Sin embargo, estos no seran tomados del programa Aspen

Energy Analizer para el “Andlisis Econdmico” que se realiza en el Capitulo 7 ya que el

calculo del coeficiente global de transferencia de energia (U) el programa lo calcula

mediante coeficientes individuales de transferencia de energia; en su lugar, se calculd el

costo del equipo a partir de valores recomendados de U como se detalla en el Capitulo 7y

en los Apéndice E y F. La red de intercambio de calor que se eligio con base en las cargas

térmicas empleadas en cada servicio, asi como tomando como primer criterio el area de

intercambiadores calculado por Aspen Energy Analizer.

A cada servicio empleado se le asigha un costo y este valor se establecié de acuerdo al
orden de prioridad para utilizar cada servicio. En el Capitulo 7, “Analisis Econoémico”, el

costo de cada servicio que se utilizo se tomé de las referencias. La prioridad que se

empleo fue la siguiente:

Aguade Enfriamiento > Refrigerante 1 > Refrigerante2 > Refrigerante3 > Refrigerante4

En el caso del agua de caldera el costo asighado sera negativo tomando en cuenta que al

recuperar energia se esta ahorrando dinero.

Los costos asociados en Aspen Energy Analizer se muestran a continuacion.

Tent Tsal Costo
L [*c] [°c] | [Costo/k]

Refrigerant 1 A 1800 15.00  2.500e-006
Cooling ' ater A 3200 40,80 2125e-007
Refrigerant2 | #  -3.000 | -2.000 @ 5.000e-006
Refrigerant 3 | # -2000 | -13.00 | 6.000e-006
Refrigerant 4 A 3200 -31.00 9.000e-006
Boiler Feed Water | #1260 | 314.0 | -7.500e-008

Figura 36. Costos de los Servicios utilizados en la Planta de Amoniaco en Aspen Energy

Analizer.

La mejor red de intercambio obtenida por Aspen Energy Analizer se presenta a

continuacion,.
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Figura 37. Red de Intercambio de Calor empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.

La red de intercambio de calor de la Figura 37 sera simulada en Aspen Hysys, los

resultados del analisis termodinamico de esta red se muestran en la Seccion 6.2, el analisis

econdémico en el Capitulo 7 y la simulacién y los diagramas de flujo de proceso en el

Capitulo 8. Como se puede notar en la Figura 37 v la Figura 35 se obtienen 32

intercambiadores de calor en la Tecnologia Topsoe Propuesta, mientras que en la

Tecnologia KBR Disefio se emplean 15 unidades. Esto conllevara un mayor costo de estos

equipos en la propuesta realizada, sin embargo, como se detalla en el Capitulo 7 todas las

variables econdmicas analizadas significan una ganancia mayor para la Tecnologia Topsoce

Propuesta.

6.2. Exergiay trabajo perdido.

a
—_
Corrientes de Sidtame Corrientes de
Entrada ! Salida
—_ ——»
W

Figura 38. Sistema Abierto que Intercambia Calor y Trabajo con el Exterior.

La exergia es la cantidad de trabajo que puede ser extraida por un consumidor de energia

externo durante una interaccion reversible entre un sistema y los alrededores hasta

alcanzar completamente el equilibrio. Un sistema que no esta en equilibrio con el
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ambiente tiene una cierta exergia mientras que si se encuentra en completo equilibrio la
exergia es cero. Para propositos de este trabajo es conveniente considerar la exergia sin
las referencias del sistema que las produce, es decir, sélo tomando en cuenta los
parametros del flujo. (12)

La energia puede ser suministrada al sistema mediante dos formas, tanto en calor como
en trabajo mecanico. Estas dos formas de energia no son de la misma calidad, es decir, el
calor sélo puede ser transformado parcialmente a trabajo; mientras que el trabajo
mecanico se transformas completamente en calor. Por lo anterior, se debe emplear un
factor para establecer estas dos formas de energia en la misma base. El factor que se
empleard para este proposito es la eficiencia de Carnot resultando en la siguiente

expresion.
b
=3 0,1~ )
(T )ext
Donde:
Weq: Trabajo mecanico equivalente
Trahajo real intercambiado con el exterior
Calor intercambiado con la fuente térmica ;
Tame: Temperatura ambiente (25 °C)
(Ti)ext Temperatura de la fuente externa térmica ;

En cualquier proceso de flujo en estado estacionario que requiere trabajo existe una
cantidad minima total (trabajo mecanico equivalente minimo), que se debe consumir para
lograr el cambio de estado deseado del fluido que circula través del volumen de control.
En un proceso que produce trabajo existe una cantidad maxima total, que es posible se
realice como el resultado de un cambio de estado determinado del fluido de circula a
través del volumen de control. Este término es igual al cambio de exergia en un proceso

de flujo.

(W), = 88

El trabajo perdido es el trabajo que se desperdicia como resultad de las irreversibilidades
en un proceso (W,) y se define como la diferencia entre el trabajo real de un proceso
{(trabajo equivalente) y el trabajo ideal (trabajo equivalente minimo). En términos del

trabajo mecdnico equivalente la expresion se muestra a continuacion.
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W, = AEx + Vi,

Ecuacién 9. Calculo del Trabajo Equivalente en un Proceso de Flujo.

Las siguientes expresiones se usan para calcular los términos de la Ecuacion 9.

AEx = Z [h — Tamb S]salFsal - Z [h — Tamp S]ent Fent

salidas entradas

Ecuacién 10. Calculo de Exergia en un Proceso de Flujo.

Para una sola fuente térmica la generacion total de entropia se calcula con la siguiente

expresion.

; Q
(Sge")Toml = Z Ssal Fsal - Z Sent Fent - g

salidas entradas

Vi/p = Lamp (gge")Toml

Ecuacion 11. Calculo del Trabajo Perdido en un Proceso de Flujo.

Cabe aclarar que los intercambiadores de calor se consideraran con las corrientes frias y
calientes de cada uno, por lo que la carga térmica del sistema sera igual a cero, al no

intercambiar calor con el ambiente.

Las Ecuaciones 9, 10 y 11 se empleardn para realizar el analisis termodinamico de la planta
de amoniaco. Uno de los objetivos de realizar el analisis Pinch es reducir el trabajo perdido

=0
de la planta. Como consecuencia de la segunda ley, eal
Por lo que el trabajo perdido siempre sera positivo en un proceso irreversible. “Un
resultado de lo expuesto anteriormente indica que a mayor irreversibilidad del proceso,
mayor rapidez de produccion de entropia y mayor cantidad de energia resulta inaccesible

para el trabajo. Asi, cada irreversibilidad conlleva un costo”. (13)

El las siguientes dos secciones se muestran los resultados del analisis energético de los
casos estudiados. Las propiedades para el cdlculo de la exergia y el trabajo perdido
(entalpia y entropia) se encuentran en el Apéndice D. Cabe recalcar que el equipo Mixers

se refiere a un mezclado de corrientes.
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6.2.1. Proceso KBR diseiio.
Como ya se menciono anteriormente el proceso KBR Disefio es el que se encuentra en
Cosoleacaque. A continuacion se muestran los resultados del analisis energético de este
caso la cual contiene la aportacion del trabajo perdido de cada equipo a la planta de

amoniaco.

Intercambiaderes de Caler (Tecnelogia KBR Disefio)

Equipo AEx [ki/h] Q [kifh] ScenTatal [kI/h K] W, [kJ/h] W, [ki/h] YW planta
116-C -1.96E+06 0.00 6.57E+03 1.96E+06 0.00 161
117-C -2.28E406 0.00 7.65E+03 2.28E+06 0.00 1.87
118-C -1.33E+06 0.00 4 45E+03 1.33E+06 0.00 1.09
119-C -191E+06 0.00 6.42E+03 1.91E+06 0.00 157
120C -3.41E+06 0.00 1.14E+04 3.41E+06 0.00 2.80
121-C -4 55E+06 0.00 1.53E+04 4 55E+06 0.00 3.74
123-C -8.29E+06 0.00 2.78E+04 8.29E+06 0.00 6.81
124-C -7.77E405 0.00 2.61E+03 7.77E405 0.00 0.64
125-C -2.94E405 0.00 9.87E+02 2.94E+05 0.00 0.24
126-C -2 126405 0.00 7.12E+02 2.12E+05 0.00 0.17
127-C -4 03E+06 0.00 1.35E+04 4 .03E+06 0.00 331
128-C -1.23E406 0.00 4. 11E+03 1.23E+06 0.00 1.01
129-C -8.71E405 0.00 2.92E+03 8.71E+05 0.00 072
139-C -6.00E+04 0.00 2.01E+02 6.00E+04 0.00 0.05
140-C -1.12E406 0.00 3.75E+03 1.12E+06 0.00 092
167-C -7.12E405 0.00 2.39E+03 7.12E405 0.00 0.59
170-C -2 46E+06 0.00 8.25E+03 2.46E+06 0.00 2.02

Tabla 54. Trabajo Perdido y Exergia para los Intercambiadores de Calor empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

Mixers {Tecnologia KBR Disefio)
AEx [kiI/h]

Genera Corriente Q [ki/h] SenTatal [kI/D K] W, [ki/h] W, [kI/h] %W s

Mixera 142-F -3.35E+05 0.00 1.12E+03 3.35E405 0.00 0.28
Mixer a 20 -5.76E+06 0.00 1.83E+04 5.76E+06 0.00 4.74
Mixera 118-C -4.67E+05 0.00 1.57E+03 4.67E+05 0.00 0.38
Mixera 31 -5.24E+03 0.00 1.76E+01 5.24E+03 0.00 0.00
Mixera 107-F -1.65E+03 0.00 5.53E+00 1.65E+03 0.00 0.00
Mixera 111-F -4.37E+03 0.00 1.47E+01 4.37E403 0.00 0.00
Mixera 112-F -8.03E+03 0.00 2.680+01 8.03E403 0.00 0.01
Mixer a 55 -1.69E+04 0.00 5.67E+01 1.69E+04 0.00 0.01
Mixera 32 -3.69E+05 0.00 1.24E+03 3.69E405 0.00 0.30
Mixer a 105-J/JT-B -4.05E+04 0.00 1.36E+02 4.05E+04 0.00 0.03
Mixer a 105-14T-C -1.07E+05 0.00 3.58E+02 1.07E+05 0.00 0.08
Mixer a 105-1/JT-D -1.86E+04 0.00 6.58E+01 1.96E+04 0.00 0.02

Tabla 55. Trabajo Perdido y Exergia para los Mixers empleando la Tecnologia KBR
Diseno.
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Compresores (Tecnologia KBR Diseno)

Eg ui po AEX [kJ/h] W [kJ/h] SGen,Tota\ [kJ/h K] Wp [kJ/h] Weq [kJ/h] %Wp,p\anta
103-J/IT-A 1.45E+07 1.79E+07 1.14E+04 3.39E+06 1.79E+07 2.78
103-J/IT-B 1.33E+07 1.69E+07 1.23E+04 3.67E+06 1.69E+07 3.02
103-J/IT-C 1.46E+07 2.31E+07 2.88E+04 8.59E+06 2.31E+07 7.06
103-J/1T-D 5.28E+06 7.49E406 7.42E+03 2.21E+06 7.49E+06 1.82
105-J/IT-A 1.26E+06 1.71E+06 1.53E+03 4,56E+05 1.71E+06 0.37
105-)/JT-B 4.35E+06 5.07E+06 2.42E+03 7.22E+05 5.07E+06 0.59
105-J/IT-C 8.82E+06 1.04E+07 5.25E+03 1.56E+06 1.04E+07 1.29
105-J/JT-D 1.17E+07 1.42EH)7 8.42E+03 2.51E+06 1.42E+07 2.06

Tabla 56. Trabajo Perdido y Exergia para los Compresores empleando la Tecnologia KBR
Disefio.

Valvulas de Expansién {Tecnologia KBR Disefio)

Equipa AEx [ki/h] W [ki/h] Scen ot [KI/D K] Wy, [kd/h] W, [ld/h] W g plants
valvula de 22 -1.66E+06 0.00E+00 5.55E+03 1.66E+06 0.00 1.36
Vélvula de 27 -3.62E404 0.00E+00 1.21E+02 3.62E404 0.00 0.03

Valvulaa 111-F -5.55E+04 0.00E+00 1.86E+02 5.55E404 0.00 0.05
Valvulaa 112-F -2.77E405 0.00E+00 §.30E+02 2.77E+05 0.00 0.23
Valvula a 110-F -4 59E+405 0.00E+00 1.67E+03 4 S9E+05 0.00 0.41
Valvula de 56 -1.53E405 0.00E+00 6.46E+02 1.93E+05 0.00 0.16
Valvula de 57 -1.06E+04 0.00E+00 3556401 1.06E+04 0.00 0.01
Valvula de 58 -2.38E403 0.00E+00 7.57E+00 2.38E403 0.00 0.00

Tabla 57. Trabajo Perdido y Exergia para las Valvulas de Expansion empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

Reactor {Tecnologla KBR Disefo)
Equipo AEx [kJ/h] Q [kI/h] Sgen, Towal [KI/H K] W, [kl/h] Wy [kI/h]
122-C1 -9.10E+06 3.05E404 S.10E+06
122-C2 -7.25E+06 2.43E+04 7.25EH)6

Mixera11 -9.02E+06 3.03E404 5.02E+06
Mixer a Cama | -3.85E+06 1.28E+04 3.85E+06

Camal -1.37E+07 4.61E+04 1.37E407
Camall -6.52E+06 2.19E+04 6.52E+H)6
Cama lll -3.70E+06 0.00 1.24E+04 3.70EH06 0.00 3.04

Tabla 58. Trabajo Perdido y Exergia para los equipos dentro del Reactor de Sintesis
empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Como se puede apreciar en la Tabla 55 el mezclado de corriente que genera la corriente
20 aporta un porcentaje considerable al trabajo perdido de la planta (4.74 %), como se
explico en el Capitulo 5 este mezclado se eliminara para la propuesta realizada en este
trabajo. La configuracion del reactor de sintesis es la diferencia entre la Tecnologia KBR vy
Topsoe; desde un punto de vista de trabajo perdido la Tecnologia KBR presenta un
desperdicio considerable debido al tiro frio (7.41 %) a la salida de la primera cama
catalitica, razén por la cual se eligié la Tecnologia Topsoe ademas se utiliza esta energia
para calentar agua de caldera. El mezclado de corrientes que generan la corriente de

entrada de la primera cama catalitica también genera un desperdicio del 3.16 %, este
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mezclado se eliminara también en la Tecnologia Topsoe. Por las razones mencionadas

anteriormente se optd por emplear la Tecnologia Topsoe.

Por ultimo, los resultados obtenidos por el andlisis Pinch demostraran una menor cantidad
de trabajo perdido en los intercambiadores de calor como se muestra en la siguiente

seccion.
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6.2.2. Proceso Topsoe propuesta.
Se denominara Tecnologia Topsoe Propuesta a las modificaciones del proceso que se
realizaron en el Capitulo 5, asi como el arreglo de intercambiadores de calor obtenido por
la metodologia Pinch que se muestra en la Seccion 6.1. En las siguientes tablas se muestra

el analisis de trabajo perdido para este caso.

Intercambiadores de Calor (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo  AEx [ki/h] Q [ki/h] SgenTorl [/ K] W, [kl/h] W, [ki/h] SOV e
E-120 -7.89EH6 0.00 2647592 7.89E+06 0.00 7.56
E-123 -2.53E+H04 0.00 84.93 2.53E+04 0.00 0.02
E-124 -1.02EH06 0.00 3436.46 1.02E+06 0.00 0.98
E-125 -1.16E+06 0.00 3890.28 1.16E+06 0.00 1.11
E-126 -8.39E+H05 0.00 2814.73 8.39E+05 0.00 0.80
E-128 -8.34E+H06 0.00 27984.84 8.34E+06 0.00 7.99
E-129 -5.75EH05 0.00 1928.56 5.75E+05 0.00 0.55
E-130 -2.01EH05 0.00 674.59 2.01E+05 0.00 0.19
E-131 -4.87EH05 0.00 1632.46 4,87E+05 0.00 0.47
E-132 -2.74EH05 0.00 918.10 2.74E+05 0.00 0.26
E-133 -5.79EH05 0.00 1941.86 5.79E+05 0.00 0.55
E-134 -1.72E+H06 0.00 5779.09 1.72E+06 0.00 1.65
E-135 -2.64EH05 0.00 886.61 2.64E+05 0.00 0.25
E-136 -2.10E+04 0.00 70.29 2.10E+04 0.00 0.02
E-137 -2.31E+04 0.00 77.44 2.31E+04 0.00 0.02
E-138 -1.09E+H06 0.00 3668.99 1.09E+06 0.00 1.05
E-139 -3.60EH)5 0.00 1205.77 3.60E+05 0.00 0.34
E-140 -2.97EH05 0.00 996.25 2.97E+05 0.00 0.28
E-141 -5.48E+H04 0.00 18391 5.48E+04 0.00 0.05
E-142 -2.07EH05 0.00 693.94 2.07E+05 0.00 0.20
E-143 -1.36E+H06 0.00 4561.70 1.36E+06 0.00 1.30
E-144 -3.20E+H04 0.00 107.45 3.20E+04 0.00 0.03
E-145 -3.06E+H05 0.00 1026.16 3.06E+05 0.00 0.29
E-146 -4.63EH05 0.00 1553.41 4.63E+05 0.00 0.44
E-147 -6.31EH05 0.00 211771 6.31E+05 0.00 0.60
E-148 -2.62EH)5 0.00 877.39 2.62E+05 0.00 0.25
E-149 -1.10E+H06 0.00 370251 1.10E+06 0.00 1.06
E-150 -2.36EH05 0.00 791.92 2.36E+05 0.00 0.23
E-151 -4, 78EH)5 0.00 1603.31 4,78E+05 0.00 0.46
E-152 -3.11EH05 0.00 1042.84 3.11E+05 0.00 0.30
E-153 -3.87EH05 0.00 1296.33 3.87E+05 0.00 0.37
E-154 -6.83EH05 0.00 2289.39 6.83E+05 0.00 0.65
E-155 -2.92EH06 0.00 9777.26 2.92E+06 0.00 2.79

Tabla 59. Trabajo Perdido y Exergia para los Intercambiadores de Calor empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Mixers (Tecnologia Topsoe Propuesta)
AEx [ki/h]

Genera Corriente EA

Q [kifh] St o [KI/H K] W, [ki/h] W [KI/h]

poplenta

Mixer a E-150 -1.01E+01 0.00 0.03 1.01E+01 0.00 0.00
Mixer a 142-F -3.35E405 0.00 112472 3.35E+05 0.00 0.32
Mixer a E-146 -3.22E402 0.00 1.08 3.22E+02 0.00 0.00
Mixer a 20 -4.76E+06 0.00 15965.38 4 76E+06 0.00 4.56
Mixera 21-3 -1.07E+02 0.00 0.36 1.07E+02 0.00 0.00
Mixer a 23 -8.41E+01 0.00 0.28 8.41E+01 0.00 0.00
Mixera E-148 -9.23E401 0.00 0.31 9.23E+01 0.00 0.00
Mixer a 24-1 -3.00E+02 0.00 101 3.00E+02 0.00 0.00
Mixer a 24-2 -4.51E-03 0.00 0.00 4.50E-03 0.00 0.00
Mixer a E-151 -2.23E401 0.00 0.07 2.23E401 0.00 0.00
Mixer a 107-F -8.60E+02 0.00 2.39 8.60E+02 0.00 0.00
Mixer a 31 -6.78E+03 0.00 2273 6.78E+03 0.00 0.01
Mixer a 112-F -2.19E403 0.00 7.34 2.19E+03 0.00 0.00
Mixer a 32 -3.22E+05 0.00 1080.85 3.22E+05 0.00 0.31
Mixer a 105-J/1T-B -2.32E404 0.00 7767 2.32E+04 0.00 0.02
Mixera 105-1/1T-C -6.36E+04 0.00 21317 6.36E+04 0.00 0.06
Mixer a 105-J/IT-D -1.50E+04 0.00 63.81 1.50E+04 0.00 0.0z
Mixer a 55 -2.27E404 0.00 76.05 2.27E404 0.00 0.02
Mixera 21-2 -1.01E+01 0.00 0.03 1.01E+01 0.00 0.00
Mixera 21-1 -1.34E+01 0.00 0.04 1.34E+01 0.00 0.00
Mixera 111-F -7.78E403 0.00 26.08 7.78E+03 0.00 0.01

Tabla 60. Trabajo Perdido y Exergia para los Mixers empleando la Tecnologia Topsoe
Propuesta.

Compresores (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo AExX [kl/h] W [ki/h] SienTotd [kI/h K] W, [kJ/h] W [kJ/h] %W, clanta
103-J/IT-A 1.45E+07 1.79E+07 11358.94 3.39E+06 1.79E+07 3.24
103-J/JT-B 1.37E+07 1.75E+07 12665.73 3.78E+06 1.75E+07 3.62
103-J/JT-C 1.41E+07 2.26E+07 2822391 8.41E+06 2.26E+07 8.06
103-J/1T-D 4 92E+06 6.90E+06 6638.38 1.98E+06 6.90E+06 1.90
105-J/IT-A 4.21E+05 5.73E+05 511.18 1.52E+05 5.73E+05 0.15
105-)/JT-B 2.51E+H06 2.94E+06 144677 4.31E+05 2.94E+06 0.41
105-J/JT-C 4 91E+06 5.77E+06 2901.75 8.65E+05 5.77E+06 0.83
105-J/JT-D 8.32E+06 1.01E+07 6062.60 1.81E+06 1.01E+07 1.73

Tabla 61. Trabajo Perdido y Exergia para los Compresores empleando la Tecnologia
Topsoe Propuesta.
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Vélvulas de Expansidn {Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo AEx [ki/h] W [ki/h] ScenTotal [KI/D K] W, [ki/h] W [ki/h] YW e plants
Valvula de 22 -1.75E+06 3.70E-07 5874.97 1.75E+06 0.00 1.68
Valvula de 27 -2.08E+04 0.00E+00 70.07 2.09E+04 0.00 0.0z

Valvula a 111-F -8.74E+04 0.00E+00 326.78 9.74E+04 0.00 0.09
Valvula a 112-F -2.40E+05 0.00E+00 805.33 2.40E+05 0.00 0.23
Valvula a 110-F -3.54E+05 0.00E+00 1186.85 3.54E+05 0.00 0.34
Vélvula de 56 -1.08E+05 0.00E+00 363.48 1.08E+05 0.00 0.10
Valvula de 57 -1.26E+04 0.00E+00 42.40 1.26E+04 0.00 0.01
Valvula de 58 -2.23E+04 0.00E+00 74.76 2.23E+04 0.00 0.02

Tabla 62. Trabajo Perdido y Exergia para las Valvulas de Expansion empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.

Reactor {Tecnologia Topsoe Propuesta)

ECIUi po AEx [kJ/h] Q [kJ/h] S\Een_.Tr;‘(a\ [kj/h K] Weq [kJ/h] %Wp.p\an(a
E-121 -4,19EH)6 0.00 141E+04 4.19E+06 0.00 4.02
E-122 -53.32EH)6 0.00 1.78E+04 5.32E+06 0.00 5.10
E-127 -5.57EH06 0.00 187E+04 5.57E+06 0.00 5.34
Mixer a 105-D-A -8.56E-01 0.00 0.00 9.56E-01 0.00 0.00
Mixer a 105-D-B -4.17E-01 0.00 0.00 4.17E-01 0.00 0.00
Cama | -1.50E+07 0.00 5.04E+04 1.50E+07 0.00 14.39
Cama Il -6.84E+06 0.00 230E+04 6.84E+06 0.00 6.56
Cama Ill -3.83E+06 0.00 128E+04 3.83E+06 0.00 3.67

Tabla 63. Trabajo Perdido y Exergia para los equipos dentro del Reactor de Sintesis
empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.

AEx [kl/h] W, [ki/h] W [Kd/h]
Intercambiadores de KBR Disefio -35.50E+6 35.50E+6 0.00
Calor Topsoe Propuesta -34.61E+6 34.61E+6 0.00
Mezcladores de KBR Disefio -7.14E+6 7.14E+6 0.00
Corrientes Topsoe Propuesta -5.56E+6 5.56E+6 0.00
KBR Disefio 73.68E+6 23.11E+6 96.79E+6
Compresores
Topsoe Propuesta 63.45E+6 20.81E+6 84 .27E+6
: . KBR Disefio -2.73E+6 2.73E+6 0.00
Vdlvulas de Expansién
Topsoe Propuesta -2.61E+6 2.61E+6 0.00
KBR Disefio -53.17E+6 53.17E+6 0.00
Reactor
Topsoe Propuesta -40.78E+6 40.78E+6 0.00
Total KBR Disefio -24 85E+6 121.64E+6 96.79E+6
Topsoe Propuesta -20.11E+6 104.37E+6 84 .27E+6

Tabla 64. Comparacién Energética de los Casos Presentados.

Como se aprecia en la Tabla 64 hay una disminucion considerable del trabajo perdido de la
Tecnologia Topsoe Propuesta (14.19 %) con respecto a la Tecnologia KBR Disefio. Esto
debido, en gran medida, a la eliminacion de los mezcladores de corrientes del reactor KBR

asi como el empleo de la metodologia Pinch al circuito de sintesis. El ahorro de energia
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gque se presentd en este trabajo resultara en ahorro econémico como se presenta en el
Capitulo 7.
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7. Aspectos economicos.

El Gltimo aspecto a considerar es la parte econémica, el cual nos dira la viabilidad
econdmica de las mejoras propuestas y complementa a los demas aspectos considerados
en este trabajo. Dicho esto, se busca obtener una mayor ganancia con la propuesta

realizada comparada con el disefio original.

El algoritmo de calculo para cada aspecto que se muestra en las siguientes tablas se

detalla en el Apéndice F.

A continuacién se muestran los resultados econémicos para el caso donde se emplea la
Tecnologia de KBR disefio.
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Intercambiadores de Calor (Techologia KBR Disefio)

Alm?] Costo [S] Costo Anual [S/afio]
116-C 77186 1,059,010 172,349
117-C 3179.52 2,965,363 482,599
118-C 1818.45 1,968,462 320,358
119-C 1463.84 1,680,625 273,514
120-C 1614.76 1,805,065 293,766
121-C 7131.83 5,386,551 876,636
122-C1 47851 754,404 122,775.76
122-C2 1308.38 1,549,003 252,093
123-C 3290.88 3,041,474 494 986
124-C 877.59 1,160,980 188,944
125-C 43.49 163,678 26,638
126-C 6.17 73,071 11,892
127-C 805.17 1,091,431 177,625
128-C 87.11 244,013 39,712
129-C 58.78 193,482 31,488
139-C 37.22 150,709 24,527
140-C 1708.00 1,880,465 306,037
167-C 33.23 142,177 23,139
170-C 571.14 854,645 139,089

Compresores (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo W kW] Costo [S] Costo Anual [S/afio]
103-1/IT-A 4963.06 61,214,143 9,962,320
103-1/1T-B 4705.62 58,288,385 9,486,166
103-1/1T-C 6428.08 77,649,386 12,637,080
103-1/1T-D 2079.66 27,511,399 4,477,353
105-1/I1T-A 476.23 7,093,889 1,154,498
105-1/1T-B 1408.19 19,222,839 3,128,428
105-J/T-C 2883.74 37,157,439 6,047,202
105-1/IT-D 3941.90 49,529,524 8,060,702

Servicios (Tecnologia KBR Disefio)

Servicio Flujo [kg/h]  Costo Anual [S/afio]
Gas Natural 15938.8 288,505,647
Agua de Enfriamiento 4856748.5 12,573,398

Tabla 65. Costo Anual de los Equipos de Proceso y Servicios Auxiliares para la Tecnologia
KBR Disefio.

Produccién (Tecnologia KBR Disefio)

Produccion Flujo [ke/h] Ingreso Anual [$/afio]

Amoniaco Producto 60060.9 3,802,369,252

Tabla 66. Ingreso Anual de Amoniaco Producto para la Tecnologia KBR Disefio.

A continuaciéon se presenta los resultados econdmicos para la Tecnologia Topsce
propuesta.
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Intercambiadores de Calor (Techologia Topsoe Propuesta)

Equipo Alm?] Costo [S] Costo Anual [S/afio]

E-120 1861.02 2,002,010 325,818
E-121 375.73 637,202 103,702
E-122 705.05 992,608 161,542
E-123 48.89 174,465 28,393
E-124 59.25 194,354 31,630
E-125 145.88 337,283 54,891
E-126 54.30 184,970 30,103
E-127 486.54 763,276 124,220
E-128 5028.62 4,158,757 676,819
E-129 721041 5,430,485 883,786
E-130 8631.97 6,205,844 1,009,973
E-131 678.08 965,392 157,113
E-132 934.46 1,214,580 197,667
E-133 164.78 365,097 59,418
E-134 71332 1,000,901 162,892
E-135 5575.08 4,488,512 730,485
E-136 14.31 97,070 15,798
E-137 27.18 128,696 20,945
E-138 3113.12 2,919,660 475,161
E-139 58432 868,563 141,355
E-140 1943.60 2,066,550 336,321
E-141 26.95 128,179 20,860
E-142 428.83 698,644 113,701
E-143 1673.01 1,852,297 301,453
E-144 20.55 113,033 18,396
E-145 2476.81 2,468,089 401,670
E-146 161.33 360,081 58,602
E-147 379.35 641,460 104,385
E-148 72422 1,011,786 164,663
E-149 1630.80 1,818,113 295,889
E-150 276.83 516,436 84,048
E-151 481.28 757,472 123,275
E-152 9.00 82,008 13,346
E-153 18.21 107,223 17,450
E-154 48.52 173,734 28,274
E-155 593.59 878,306 142 940

Tabla 67. Costo Anual de los Equipos de Proceso y Servicios Auxiliares para la Tecnologia
Topsoe Propuesta.
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Compresores (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo W kW] Costo [S] Costo Anual [S/afio]
103-1/1T-A 4963.06 61,214,143 9,962,320
103-J/JT-B 4866.18 60,114,637 9,783,380
103-J/1T-C 6266.30 75,850,694 12,344,351
103-J/JT-D 1917.34 25,530,664 4,154,998
105-1/1T-A 159.26 2,591,168 421,701
105-J/JT-B 81792 11,664,572 1,898,355
105-J/JT-C 1603.46 21,660,756 3,525,188
105-1/1T-D 281351 36,324,586 5,911,659

Servicios (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Servicio Flujo [kg/h] Costo Anual [S/afio]
Gas Natural 14436.8 261,318,327
Agua de Enfriamiento 4342774.0 11,243,241

Tabla 68. Costo Anual de los Equipos de Proceso y Servicios Auxiliares para la Tecnologia
Topsoe Propuesta. (Continuacién)

Produccion (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Produccion Flujo [kg/h] Ingreso Anual [S/afio]

Amoniaco Producto 62085.2 3,931,155,214

Tabla 69. Ingreso Anual de Amoniaco Producto para la Tecnologia Topsoe Propuesta.

En la tabla siguiente se muestra la ganancia anual para ambas tecnologias.

Comparacion Aspecto Economicos
KBR Disefo Topsoe Propuesta
Costo Anual [S/afio]  Costo Anual [S/afio] Diferencia [S/afio] Diferencia Porcentual
Intercambiadores 4,258,170 7,616,995 - 3,358,825 -78.88
Compresores 54,953,750 48,001,953 6,951,797 12.65
Servicios 301,079,445 272,561,568 28,517,877 9.47
Produccion Ingreso Anual [§/afio] Ingreso Anual [$/afo] Diferencia [$/afio] Diferencia Porcentual
Amoniace Producto 3,802,369,252 3,931,155,214 128,785,963 3.39
Ganancia 3,442,077,887.39 3,602,974,699 160,896,812 4.67

Costos

Tabla 70. Ganancia Anual para Ambas Tecnologias.

La razén por la cual se obtiene un mayor ingreso empleando la Tecnologia Topsoe
Propuesta es la mayor produccion debido a la mayor conversion en el reactor de sintesis
asi como una mayor recirculacion. La disminucién del costo anual en la propuesta se debe
a que el trabajo requerido por los compresores que a su vez impacta en el requerimiento
de vapor en el circuito de agua de caldera y por altimo reduce el uso de gas natural en el
circuito de conveccion, asi mismo debido a la reduccién del requerimiento de agua de
enfriamiento en la propuesta. La siguiente tabla muestra lo mencionado anteriormente

con respecto a los servicios.
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Variable KBR Disefio Topsoe Propuesta Diferencia Porcentual
103-J/JT [kW] 18176.41 18012.88 0.90
105-1/1T [kW] 8710.06 5394.16 38.07
103-1/1AT-A [kg,../h] 14754.5 13650.0 7.49
103-J/JAT-B [kg.,./h] 1750.2 1927.8 -10.15

105-J/JAT [kg,.,./h] 2750.8 1703.8 38.06
New101-B [Gl/h] 28.19 22.10 21.59
101-B [GJ/h] 51.04 40.37 20.91

Caldera Auxiliar [Gl/h] 81.77 40.00 51.08
101-B-SH-A [GJ/h] 67.03 63.20 5.72
101-B-SH-B [Gl/h] 80.44 75.84 572
Agua de Enfriamiento [Gl/h] 181.76 162.52 10.58
Gas Natural [kg/h] 15938.8 14436.8 9.42

Tabla 71. Comparacion de las Variables que Impactan Directamente en el Consumo de
Agua de Enfriamiento y Gas Natural.

De acuerdo a los resultados de la Tabla 70 el costo para los intercambiadores de la
Tecnologia Topsoe Propuesta es mayor al de la planta de disefio, sin embargo, el uso de
los servicios auxiliares es mucho menor al consumido por la Tecnologia de KBR Disefio lo
gque se traduce en un ahorro econémico. El aumento de la produccién incrementa
considerablemente el ingreso anual por la venta del amoniaco debido a las propuestas
realizadas en el Capitulo 5. Un analisis global de las consideraciones mencionadas
anteriormente resulta en una diferencia de $160,000,000 con respecto a la Tecnhologia de

disefio, éste representa un 4.67% de ahorro con respecto a la Tecnhologia KBR Disefio.
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8. Resultados finales de la propuesta.

En este capitulo se presentara los diagramas de flujo resultantes de las propuestas
realizadas a este trabajo. Recapitulando, las modificaciones implementadas al proceso
empleando la Tecnologia KBR Disefio se presentan en la Tabla 46 y el arreglo de lared de

intercambio de calor se presenta en la Seccién 6.1 en la Figura 37.

El siguiente diagrama de flujo de proceso es el correspondiente a la propuesta realizada
en este trabajo.
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En la Figura 41 se muestra la simulacion realizada en Aspen Hysys de la planta de

amoniaco empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Figura 41. Simulacién de la Planta de Amoniaco empleando la Tecnologia Topsoe
Propuesta en Aspen Hysys.
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El cuadro de balance de materia para las corrientes que integran la planta de amoniaco se

presenta en las siguientes tablas, asi como en seguida se muestran los equipos de la

planta y sus variables mas importantes.

PR Twu Madificado
Circuito de Sintesis de Corrientes
Ameniaco [Tecnologia Topsoe 21 2
Propuestal) Fraccion Mol

0.5687 0.4866 0.3965 0.3964
0.2556 0.2486 0.2208 0.2077 0.0011 0.1692 0.1692 0.1692
0.0061 0.0060 0.1194 0.1732 0.0028 0.1415 0.1415 0.1415
0.0031 0.0034 0.0728 0.1058 0.0012 0.0863 0.0863 0.0863
3 0.0181 0.0267 0.9915 0.2064 0.2064 0.2064
H,O 0.0027 0.0003 0.0001 0.0007 0.0001 0.0001 0.0001
Fluje Total [kgnai/h] 73466 7540.0 23426.2 15886.2 3636.4 19769.6 195226 247.1
Flujo Total [kg/h] 65432 65573 292096 226522 61922 292094 288444 3651
Temperatura [°C| 38.0 7.2 235 -22.0 -22.0 128.5 42.0 42,0
Presion [kgf/cmz] 27.00 85.14 156.01 156.91 156.91 160.99 159.30 159.30

PR Twu Medificado
Circuite de Sintesis de Corrientes
Ameniaco [Tecnologia Topsoe 29
Propuesta] Fraccion Mol
0.0033 0.3274 0.1226 0.2872
0.2049 0.0015 0.0001 0.1397 0.0674 0.1255 0.0780
0.1709 0.0035 0.0008 0.2713 0.4657 0.3094 0.0038
0.1044 0.0014 0.0002 0.1297 0.1290 0.1296 0.0101
3 0.039% 0.9896 0.9979 0.1318 0.2153 0.1482
H.O 0.0007 0.0007

Flujo Total [kgmno/h] 203.7 43.4 3652.7 271 6.6 33.7 326.3
Flujo Total [kg/h] 2912 739 62217 444 122 566 1462
Temperatura [°C] 311 -11.0 -18.4 -18.4 -8.0 -16.7 476
PresiGn [kge/cm’] 140.00  157.80 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 72. Circuito de Sintesis para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.

PR Twu Modificedo
Corrientes
53 54
Fraccion Mol
Hz 0.0002
Ny 0.0007 0.0002 0.0001
CHy 0.0049 00014 00007 0.0011 00003
Ar 0.0013 00004 00001 0.0003 00001
NH5 09993 0.9918 09976 1.0000 09990 0.9983 09996 1.0000 1.0000 09987
H, O 0.0007 00013
Flujo Total [kgmei/h] 3646.1 380.1 865.1 1095.7 18206 41616 41550 23343 2030 7989
Flujo Total [kg/h] 62095 6479 14737 18660 31009 70884 70762 39754 3456 13607
Temperatura [°C] -16.6 -31.5 -19.9 2.3 18.6 101.1 38.2 18.7 23 -19.8
Presion [kgy/cim?] 7.53 1.14 1.95 4.02 8.37 17.72 16.60 837 4.02 1.95

Circuito de Refrigeracion
[Tecnol ogia Topsoe Propuestal

Tabla 73. Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.
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PR Twu Modificado
Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnol ogia Topsoe

Propuesta]
H;
Ny
CH,
Ar
NH3
H»0
Flujo Total [kgma/hl
Flujo Total [kg/h]
Temperatura [°C]

Presién [kgf/cmz]

PR Twu Modificado
Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia Topsoe

Propuesta]

10

Corrientes
11

Fraccion Mol

0.5687 0.4878 0.4878 0.4329 0.3965
0.2208 0.1966 0.1966 0.1801 0.1692
0.1194 0.1298 0.1298 0.1368 0.1415
0.0728 0.0792 0.0792 0.0835 0.0863
0.0181 0.1065 0.1065 0.1666 0.2064
0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
23426.2 21554.2 21554.2 204447 19769.6
292096 292095 292095 292094 292094
220.0 4795 350.0 4288 39838
166.8 165.05 164.6 163.3 161.55

AP [kgi/em?] Conversién

Cama Catalitica | 13 0.2108
Cama Catalitica Il 13 0.1249
Cama Catalitica Il 13 0.0760

Total 0.4117

Tabla 74. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson Twu Modificado
empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Total

E12O = PP . - Cantidad € [Gl/h)
E-121 39.87 R Proceso 1 160.34
E-122 53.01 R Agua de Enfriamiento 1z 162.52
E-123 0.51 AR Amonfaco Refrigerante =] 78.18
E-124 4,45 AF Agua de Caldera 2 181.79
E-125 774 AE Reactor 2 93.89
E-126 3.98 AE Total 26 681.72
E:127 58.07 AC

E-128 122773 AC

E-129 24.91 PP

E-130 22.00 PP

E-131 8.29 PP

E=132 6.37 PP

E-133 4.73 AE

E-134 1995 AE

E-135 13.25 AE

E-136 0.25 AR

E-137 0.30 PP

E-138 27.21 AR

E-139 6,29 AE

E-140 770 PP

E-141 0.48 PP

E-142 222 AR

E-143 21.73 AR

E-144 0.36 AR

E-145 877 PP

E-146 3.23 PP

E-147 6.21 PP

E-143 4.40 AE

E-149 17.36 AR

E-150 210 AE

E-151 590 AR

EzLE2: 1.62 AR

E-153 1.03 AF

E-154 4.89 AE

E-155 89.68 AF

Tabla 75. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson Twu Modificado empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.

PR Twu Modificado

Compresor [Tecnologia Topsce

Propuesta]
103-1/1T-A 4963.06 75.59
103-1/1T-B 4866.18 72.57
103-1/1T-C 6266.30 55.35
103-1/1T-D 1917 .34 70.68
Serie 18012.88
105-1/1T-A 159.26 75.00
105-1/IT-B 817.92 83.94
105-1/1T-C 1603.46 82.05
105-J/IT-D 281351 77.99
Serie 5394.16

Tabla 76. Compresores para Peng Robinson Twu Modificado empleando la Tecnologia
Topsoe Propuesta.
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Los siguientes diagramas corresponden a los servicios empleados en la planta de

amoniaco.

Aguade
Enfriamienta :} @

delB,

Erfrizrmiento

Figura 42. Agua de Enfriamiento empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Figura 43. Circuito de Conveccion empleando la Tecnologia Topsoe Propuesta.
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9. Conclusiones.

Para este trabajo se utilizaron los modelos termodinamicos Peng Robinson y Peng
Robinson Twu utilizando los parametros de Aspen Hysys para ambos y posteriormente se
modificaron dichos parametros con base en datos experimentales. Los resultados de estas
modificaciones significaron una mejor representacion de la planta de disefio. El modelo
que se selecciono fue el Peng Robinson Twu Modificado va que es el que presenté un

menor error cuadratico (Tabla 28).

A su vez, se realizé la simulacion de los servicios auxiliares que utiliza la planta de
amoniaco, estos son: circuito de agua de caldera, el circuito de conveccion y las corrientes
de agua de enfriamiento. Con el circuito de conveccion se obtuvo el flujo de gas natural
necesario en el proceso. Con la simulacion de estos servicios auxiliares se ohservé el
impacto economico que repercutieron las modificaciones realizadas que se detallan

posteriormente.

Después de haber seleccionado el modelo termodinamico se realizé un analisis de las
variables operacionales mas importantes de la planta de amoniaco obteniendo el
comportamiento de estas. El analisis de estas variables hizo posible realizar una propuesta
gque permitido obtener mejoras energéticas y de produccion en el proceso. Primeramente
se selecciond la Tecnologia Topsce de acuerdo a beneficios energéticos que se mencionan
mas adelante y el hecho de obtener una mayor conversion, 30.25% para la Tecnologia KBR
Disefio y 32.17 % para la Tecnologia Topsoe Disefic. La conversion del reactor con las
demas modificaciones realizadas al proceso fue de 41.17%. Se obtuvo un ahorro en el
trabajo de compresion del 8.32%, en el uso de refrigerantes del 19.32%, en el consumo de
agua de enfriamiento de 12.30% y un 7.8% de gas natural; asi mismo, se obtuvo una
mayor recuperacion de energia para calentar agua de caldera del 14.78 % y finalmente un
aumento en la produccion de amoniaco de un 3.39%, todos estos valores comparados con
los datos de disefio de la planta original. A esta propuesta se le denominé Tecnologia

Topsoe Propuesta Sin Pinch.

Posteriormente se realizd la metodologia de trabajo perdido al disefio de la Tecnologia
KBR Disefio con el fin de evidenciar las secciones que representaban una mayor pérdida
de energia (el tiro frio y mezclado de corrientes). Con base en lo anterior, se opto por
utilizar la Tecnologia Topsoe ya que presenta un mayor aprovechamiento de la energia del
proceso. Este esquema de proceso se sometié a la metodologia Pinch utilizando la
herramienta Aspen Energy Analizer con el cual disminuyd el uso de refrigerantes en un
27.47%. El esquema resultante de la aplicacion de la metodologia Pinch se nombré como
Tecnologia Topsoe Propuesta y este se sometio al analisis de trabajo perdido resultando

en una disminucion del 14.19 % del trabajo perdido comparando con la Tecnologia KBR
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Disefio. La red resultante de la metodologia Pinch se debera someter a un estudio

posterior del control del proceso.

Por ultimo se calculé el costo de equipos, materias primas, servicios auxiliares, asi como el
precio del amoniaco en México. Esto se realizd tanto para la Tecnologia KBR Disefio como
para la Tecnologia Topsoe Propuesta, resultando en una ganancia del 4.67 % mayor de la

primera con respecto a la segunda, significando un ahorro de $160,000,000.
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10. Apéndices.

A. Grados de libertad de los equipos de proceso.
A continuacion se desarrollan el andlisis de grados de libertad para los equipos de proceso

utilizados en la seccion de la planta de amoniaco que se analizara en este trabajo.

Lo primero a realizar en el analisis de grados de libertad de un sistema, es plantear las

variables del problema y las ecuaciones que se emplearan para resolver el problema.

El proposito de esta seccion es detallar las variables y las ecuaciones Utiles para la
resolucién de los equipos de proceso utilizados en la planta de estudio de este trabajo. Los

grados de libertad se calculan mediante la siguiente ecuacion:
GL =NV — NE

Ecuacion 12. Grados de Libertad.

Donde:
GL: Grados de Libertad
NV: Numero de Variables
NE: Numero de Ecuaciones

A.l. Regla de las fases de Gibbs.
En esa seccion se analiza un sistema cerrado donde la termodinamica se encargara de
definir inicamente variables intensivas (temperatura, presién y composicion de cada fase
del sistema), es decir, la cantidad de materia total y de cada fase no es de interés para
esta seccion. La regla de las fases de Gibbs se empleara para formular los problemas de
equilibrio liquido vapor del Capitulo 2. El siguiente esquema ejemplifica un sistema

cerrado;
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ya o ™~
4 B \
l Y \
- %
Variables
Ty Tg Ty T - ]
P, Pg P, P, -
2a" ZAB 7 za"
% ZBB %' ' - nne
2o Tt iEpd T
Total mnc+ 2mn
Ecuaciones
T, = Tz = T, = . 1TIn Equilibrio Térmico n-1
P = P = P, = .. Py Equilibric Mecanico m-1
fAﬂ = fAB = f # E e FP
fo = Ff = fo = . fy
g B 2 B Equilibrio Fisico ne(m-1)
fncﬂ = fncﬁ = fncv = fﬂCn
¥z%=1 Zziﬁ=1 2z¥= wn (FFE Restricciones b1
Total nnc+3m-2-nc

Grados de Libertad = (mnc + 2n) —{mnc+3n—2—-nc)=nc—m+ 2

La ecuacion anterior dicta que se deben especificar nc — m + 2 variables para determinar

todas las variables intensivas del sistema.

All. Corrientes.
Al especificar un corriente dentro de Aspen Hysys en realidad se esta realizando un calculo
de equilibrio de fases. Para comprender el procedimiento de especificacion de las
corrientes (sin la inclusién de otros equipos que impliquen sistemas de flujo) se partio del
concepto de un sistema termodindamico cerrado, por lo que se retomara el esquema
presentado en la seccion A.l, no obstante, para las corrientes de la planta de amoniaco se
requiere conocer variables tanto intensivas (no dependen de la cantidad de materia)
como variables extensivas (dependen de la cantidad de materia). Estas Gltimas se pueden
determinar de acuerdo al teorema de Duhem que enuncia lo siguiente: “Para cualguier
sistema cerrado que se forma originalmente por las masas conocidas de especies quimicas
prescritas, el estado de equilibrio se determina por completo cuando se fijan dos variables

independientes cualesquiera”. (13)
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Variables

Ty T Ty T -
P« Pp P, .. Pp >
Zpn ZAﬂ ZAB ZAV ZAH
B o ozt oz e "
. 8 ? 8 . Tinc + n¢
Inc chﬂ zn(:B ch\r' chn
M M MmE M . M 2 n+1
Total nnc+nc+3n+1
Ecuaciones
T, = Tz = T, = .. Tn Equilibrio Térmico m-1
P = P = P, = .. Py Equilibric Mecanico n-1
fAu = fAﬁ = fAV = fAn
foo FfB = fr = for
B g g 5 Equilibrio Fisico ne(m-1)
‘iFnCu = fncﬁ = fncv = J.lr:l"lcn
Y] = M* + ME O+ MY O+ . MY Balance de Materia Global 1
M = I+ L PvP o+ M+ L T
M = "M+ PP+ MY e ™™ Balance de Materia por 1
nc-
: : Componente
2o M = 2, "M+ 2 PP+ oz MY+ 2 VT
zz=1 ¥z%=1 zP=1 ¥z¥= w Fp=1 Restricciones m+1
Total mhc+3m-1

Grados de Libertad = (mnc+nc+ 3m+1)—(mnc+ 3m-1)=nc+ 2

Si se fijan las composiciones globales de la corriente asi como el flujo total de la misma,

guedaran por determinar dos variables mas, como dicta el teorema de Duhem.

A.lll. Intercambiadores de calor.
El analisis que se hara en esta seccidn se conoce como el problema general del flash, sin
embargo, se utilizara para describir el sistema donde se involucra un intercambiador de
calor. El esquema de intercambiadores de calor que se muestra a continuacion contempla
la generacion de m fases durante el proceso de intercambio de calor, estas fases se
consideran en equilibrio. El esquema del tanque flash hace referencia a la generacion de
estas fases, sin embargo, no siempre se tendra un tanque flash en seguida del

intercambiador de calor dentro de las simulaciones.
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Variables
Te Ta Tg T,
Pe P, Pg P

ZAG ZAﬂ ZAB ZAV
ZBe ZBa ZBB ZBV
8
e B & B
oo P F
Total
Ecuaciones
T, = Tz = T, =
_VPﬂ = HPB — APV =
T =18 =10 =
fBa = fBB = fBV E
fncﬂ = fncB = fncv =
FFo= F + P + P +
ZABFG - ZA{!F(I + ZABFB + ZAVFV +
ZBBFG = ZB{!F(I + ZBBFB + ZBVFV +

8.8 _
2P = 0 F 2R g S+

heF® = heF* + hgfP + hF +
579= 3201 3zf=1 Er¥=1
Total

o ch

N fnc]T

FV
ZAH Fn
2 T Fn
T FT(

hF"

. Ezinz

— m Fases
Y
i
T > n+1
Pr - n+l
ZAT(
ZBT[
- ne{m+1)
Zne'
" - n+1
Q 1

nnc+nc+3n+4

Equilibrio Térmico
Equilibric Mecanico

Equilibrio Fisico

Balance de Materia Global

Balance de Materia por
Componente

Balance de Energia

Restricciones

Grados de Libertad = (nmnc +nc+ 3n+4)—(nmnc + 3n) =nc+ 4

nc-1

n+1

nnc+ 3mn

Por lo que se deben especificar nc + 4 variables dentro de este equipo para obtener toda

la informacion del sistema.
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AlIV. Compresores.

6
W
V— «
Variables
Ta Ty - 2
Ps Pq > 2
ZAG ZAa
8 o
z Z
. - - 2nc
8
Zne  Znd
S 2
Tcx,rev - 1
w - 1
n = 1
Wiev - 1
Total 2nc+10
Ecuaciones
= = E“ Balance de Materia Global 1
ZAGFB = ZAcha
0.0 — o0
25 F = g F
B ) B Balance de Materia por Componente nc-1
BeF = gRE
hgF® + W = hoF® Balance de Energia 1
hepe + Wiy = hare " Balance de Energia para Proceso Reversible 1
51i9=1 ¥7%=1 Restricciones 2
W
n = @ —= Eficiencia 1
w
So(Te,Po,ze) = Sal(Tusev, Pu Z4) Condicion de Proceso Reversible 1
Total nc+6

Grados de Libertad = (2nc + 10) — (nhc+ 6) =nc + 4
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B. Algoritmos de cdlculo para el cilculo de propiedades, equilibrio
liquido vapor y equipos de proceso.

En el anadlisis de grados de libertad de las corrientes e intercambiadores se trataron desde

un punto de vista general, caso contrario a los algoritmos de calculo para estos equipos de

proceso donde se desarrollara para casos particulares, es decir, se generaran Unicamente

dos fases en equilibrio liquido vapor.

B.1.

Calculo de propiedades termodinamicas.

Para describir el calculo de propiedades termodindamicas en este trabajo de recurrird a una

ecuacion de estado explicita en volumen (Ecuacién 1) que se presenta a continuacion. La

ecuacion de estado se aplica tanto al vapor como al liquido.

Dénde:

b, a(T)

RT a

“v—b v2+ubv+wh?

Temperatura del sistema
Presion del sistema

Constante universal de los gases cuyas
unidades dependen de las unidades de la

temperatura y presion empleadas
Volumen molar de la sustancia

Constantes asociadas a cada modelo

termodinamico

Parametros asociados al volumen de las
moléculas y las interacciones
intermoleculares, respectivamente

Los valores de ¢ y w dependen de cada ecuacion de estado; para Peng Robinson y Peng

Robinson Twu los valores son los mismos, siendo estos de u=2 y w=-1; cabe recalcar que la

diferencia entre estos modelos se encuentra en la expresion para el cdlculo de o; de la

Ecuacién 14, estas expresiones se presentan en las Ecuaciones 2 y 3.
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A continuacion se presentara el algoritmo de calculo para resolver la ecuacion cubica de
estado para el caso de mezclas multicomponente. Para el cédlculo de las constantesa y b

se deben calcular los valores de éstas para cada sustancia i, con las formulas siguientes:

Ecuacién 13. Calculo de b para cada sustancia i.
RT.)?
Qa ( CL) a
Pei

Ecuacién 14. Calculo de a para cada sustancia i.

Ta Temperatura critica de la sustancia i
P.: Presion critica de la sustancia ;

Constante universal de los gases cuyas
R: unidades dependen de las unidades de la
temperatura y presion empleadas
Es una variable en funcion de la
o;:
' temperatura

Los valores para las constantes Qp y (, de las Ecuaciones 13 y 14 para los modelos Peng
Robinson y Peng Robinson Twu son 0.077796 y 0.457235, respectivamente.

Al conocer los valores de a; y b; para cada sustancia i presente en la mezcla, se debe
recurrir a una regla de mezclado. La regla de mezclado mas simple es la proporcionada por
Van Der Waals.

nc nc ne nc
b—bel, a—ZZxxaU ZZxx,/aa(l ku) =k k=0
i=1j=1 i=1j=1

Ecuacidn 15. Regla de Mezclado de Van Der Waals en términos de ay b.

Se introduciran los siguientes términos para facilitar la compresion de las ecuaciones que

se presentan mas adelante.
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bip . aiP

S RN 5

Las ecuaciones anteriores en combinacion con las expresiones de la Ecuacion 15 dan como

resultado las siguientes expresiones.

nc nc nc no
B= ZXBL, A= ZZXXA” zz x |AA(L—ky)s ky =ki; ky =0
i=1j= i=1j=

Ecuacién 16. Regla de Mezclado de Van Der Waals en términos de A y B.

Resulta conveniente escribir la ecuacion de estado (Ecuacion 1) en términos del factor de

compresibilidad z, a partir de la definicién de esta variable.

Pv

“TRT

La Ecuacion 1 se transforma en la siguiente expresion.

1 A
z—B z¢?+uBz+ wB?

La anterior ecuacion se puede presentar como una ecuacién cubica para z, resultando en

la siguiente expresion.

3 _[1—Bu—1]z2+[wB? —uB? —uB + Alz— [wB® +wB? + AB] =0

Ecuacion 17. Ecuacion de Estado Cubica Explicita en Presion en términos del Factor de
Compresibilidad z.

El siguiente paso en la resolucion del calculo de propiedades es resolver la Ecuacion 17, la
solucion de esta ecuacion presenta dos casos, el primer caso presenta una raiz real y en el
segundo caso se obtienen tres raices reales. Las isotermas de las ecuaciones cubicas se

muestran en seguida y se explica cada uno de los casos de la Grafica 10.
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Regién [

/ S Mg

- “-‘_‘— \\\——“
Region III 1

v

Isoterma Sub-critica Isoterma Super-critica

Grafica 10. Isotermas de la Ecuacién de Estado Cubica. (14)

Las regiones | y lll de la isoterma sub-critica asi como la isoterma sUper-critica
presentan el caso de solucién que presenta una raiz real.

La region |l de la isoterma sub-critica presenta el caso de solucion de la ecuacion
cubica con tres raices reales.

Para efectuar cdlculos de propiedades de equilibrio liquido vapor la regién Il es la de

interés. Se estableceran las siguientes variables para la resolucién de la ecuacién clbica.

a: 1—Bu—1)

B: wB? —uB? —uB + A
Vi wB3 + wB? + AB
(3 38 — a?

D: —a + 4.5ap — 13.5y
Q: C* + D?

Ecuacion 18. Parametros para la Solucién de la Ecuacién de Estado Cibica.

Si Q<0 la solucion de la ecuacion clbica tendra tres raices reales, en cambio, si Q>0 s6lo se
tendrd una raiz real. Para el caso de tres raices reales la raiz de menor valor correspondera
a la fase liquida, la raiz de mayor valor sera la correspondiente a la fase vapor y la raiz con
valor intermedio no tendra significado fisico, esto se puede apreciar a partir del diagrama
p-v de la Grafica 8 de la isoterma sub-critica en la region |l. Los valores de las raices para la

fase vapor como para la fase liquida se calculan por medio de las siguientes expresiones.
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8: arccos

\/_ 8
=§ a+2\/—_Ccos(§)]

1
Liguido: =3 [a’ + 2v— Ccos( + 120°)]

Vapor:

Ecuacion 19. Calculo de las Raices de la Fase Vapor y de la Fase Liquida. Solucion de la
Ecuacién de Estado Cubica.

Para el calculo de las propiedades termodinamicas como la entalpia y entropia se
empleard el enfoque de propiedades residuales. La definicion de una propiedad residual

es la que se muestra a continuacion.

MR =M —M*

Ecuacién 20. Expresion para el Calculo de las Propiedades Residuales.

Donde:
M Propiedad residual
M: Propiedad real
M*: Propiedad del gas ideal

Las siguientes expresiones se utilizan para el calculo de propiedades termodinamicas a

partir de una ecuacion de estado para mezclas multicomponente.
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=) [hi(“’er’) +]
=1 e
2z + B(u + \m} §oz= 1)

h=h®+ h%
A'—-A z
hR=RT( ln[ —
2z + B(u —Vuc — 4%)

cpfdr]

Bvu? — 4w

]-1‘1’11’1){L

5#:21‘1 " g '-,]
“Trsf

i=1

ne - Cp.
S Tyor, Pye { ——dT —Rln
[( Al Wy [R#

2z+B(u+ \mJH

s=s"%4s%
Al
g = 1’ln['f—B]+ ‘,A—ln[ _—
1 Bvu® —4w |2z + B(-u —yu? — 4w]

B, 4 [& ;blk+3@+fﬁ—mﬂ
w ol e al>2 — .
BVu?—4w|B A 2z + B(u — = — 414-j

In®, = —In[z—B]+(z-1) =

T da;

= (v )m ZZ 4 (7
_ P _1 - Tdg
0T/ (RT)? a; ar a; dT
1dN%a\ P ji )
NN, J(RD)Z ‘_1%‘“

Utilizanda la regla de mezcladn de Van der Waals ( Ecuacién 16) se tiene que
T da;
= |; k;; independientede T

e

(5

Ecuacién 21. Calculo de Propiedades Termodinamicas para Mezclas a partir de la
Ecuacion de Estado Cubica.

Para el caso de una sustancia pura se obtienen los siguientes cocientes para el calculo del

coeficiente de fugacidad de la Ecuacién 21

Haciendo las consideraciones anteriores y sabiendo que para una sustancia pura x;=1, el

calculo de las propiedades termodinamicas para sustancias puras se presenta en la
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T
h* = hy(Trer ) +J’ Cp;"dT
T?’ef

h=h* + RF

hR—RT{ A'— A ][22+B(u+\f —4w)
B BvVu? — 4w 22+B(u—\f w)

=

T
C
! :Si(TrefJPref)_‘_f _?L dTl — Rln[
Tref

P ]
Pref

s =s"+ 5"

SR=R{]1’1[Z—B]+ n
BvVu? — 4w

A : [22+B(u+\/u2—4wi]}
27 + B(u —Vu? — 4w)

In®,=—In[z—Bl+(=z—-1)—

In
BvVu?Z — 4w

A [22+B(u+\/u2—4w)
2z + B(u —vVu? — 4w)

Ecuacién 22. Calculo de Propiedades Termodinamicas para un componente puro a partir

de la Ecuacion de Estado Cubica.
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B.II. Calculo de la presion de vapor de un componente puro.
De acuerdo a la regla de las fases de Gibbs desarrollada en el apéndice A.l para una
sustancia pura en equilibrio liquido vapor se debe especificar una variable para
determinar todas las demads variables termodinamicas del sistema. Con base en la
informacion obtenida de la bibliografia que se utilizara para resolver el equilibrio de fases
del Capitulo 2 se cuentan con datos de presion de vapor a distintas temperaturas, por lo
que la variable que se fijara sera la temperatura y obtener la presion de vapor con la
ecuacion de estado. Se debe comenzar con un estimado inicial de presion por lo que se

utilizara la siguiente ecuacion para obtener dicho valor.

T,
P, = Rexp [537(1 + a)) (1 — FC)]

Ecuacion 23. Calculo de la Presién de Vapor Estimada para una Sustancia Pura a una
Temperatura Dada.

Con la temperatura fija y la presion de vapor estimada se resuelve la ecuacion cubica
encontrando los valores de las raices para la fase vapor y fase liquida. La condicién que se
debe cumplir para conocer la presion de vapor real a una temperatura dada es la igualdad
de fugacidades (equilibrio fisico), sin embargo, con la primera estimacién de la presién de
vapor lo mas probable es que no se cumpla esta condicién por lo que se recurrira a la
misma condicion de equilibrio fisico para estimar una nueva presién de vapor y por medio

de iteraciones va a converger a la presion de vapor real como se muestra a continuacion.
fiV = fiL
yi(pi P = xi(pi P
Para una sustancia pura.
o,"p=0olp

La nueva estimacion de la presion de vapor se realizard mediante la ecuacion anterior
resultando en la expresién siguiente.

RE

i

Pnueva est — Pest %
P;

El sistema va a converger cuando:

,:.S*|:S‘
S
L
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B.IIl. Corrientes de proceso.

El sistema que se muestra en la figura anterior describe un sistema cerrado en equilibrio
liquido vapor. Para comenzar con el desarrollo del algoritmo de cdlculo se retomaran las

ecuaciones utilizadas en el analisis de grados de libertad. Como primer paso se tiene que:

TV=TL=T

PV:PL:P

En cuanto a las fugacidades se introducira el concepto de razon de vaporizacion K;; si el
sistema liquido-vapor es descrito por una ecuacion de estado para ambas fases se tiene

gue el calculo de fugacidades sera:

Vi
Ki =
Xi
w ~L
i — Fi

El calculo de los coeficientes de fugacidad, los coeficientes de actividad y las variables

termodinamicas como entalpia y entropia se presentan en el apéndice B.l.

El balance global de materia en términos del cociente del flujo de vapor entre el flujo de

entrada (fraccion vapor o V/F) es:
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L 4
oy
F F
Donde:
Ls Flujo molar de la corriente liquida
Vi Flujo molar de la corriente vapor
B Flujo molar de la corriente a la entrada del

intercambiador

El balance por componente sera:

4 L

G=YgT E

L

Se introducen los términos de K; y F por lo que la ecuacién anterior queda en términos de

estas dos variables. Despejando la fraccion mol de la sustancia i en la fase liquida se

obtiene:
A
X; =
V
1-— o (K; —1)
Asi como:
zZ; K;
Yi=
1- —(K 1)

Se sumaran todos los componentes del sistema, por lo cual las ecuaciones anteriores

quedan:
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I Tar . — Flay. — .. .
Usando las restricciones #%; = 1 y<Yi 1  restando estas dos restricciones se obtiene

la funcién objetivo para resolver el problema planteado:

DY =Y =Y —p =0
Yi— /) X = - =
1 et 1 -2 (K — 1)

— 2~ 1)

La funcién objetivo quedaria como se muestra a continuacion:

z 7 (K — 1) =i

vV
1-5(K-1)

En algunos problemas se especifica la entalpia molar del sistema por lo que se debe

agregar el balance de energia del sistema para poder resolver este caso.

FhF = VhV + LhL

En términos de V/F seria:

vV vV

hF_FhU_(]‘_F)hLZO

Para este caso se deberan resolver las dos funciones objetivo referente al balance de
masa y el del balance de energia. Se logra estimando una temperatura y calculando asi
una V/F, si con estas variables se cumple el balance de energia, se aceptan estos valores;

en caso contrario, estimar otra temperatura.

Los casos de solucién seran:

Variables Fijas Variables Calculadas
T P V/F Yi..nc Xi..nc
T V/F P Yi..nc Xi...ne
P V/F T Yi..nc Xi...nc
he P T V/F Yi..nc Xi..nc

Tabla 77. Diferentes Casos para Especificar una Corriente.
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B.IV. Intercambiadores de calor.
Para los intercambiadores de calor que generan fases en equilibrio se desarrollara un
algoritmo de calculo similar al presentando en el Apéndice B.lIl para el caso donde se
generan dos fases en equilibrio liquido vapor. La siguiente figura esquematiza lo dicho

anteriormente:

Como se desarroll6 en el analisis de grados de libertad se deben especificar nc+4 variables
para determinar completamente el sistema, para todos los casos de estudio se conocera
el flujo de entrada asi como la composicion global del sistema fijando nc variables (una
por el flujo de entrada y nc - 1 por la composicion), asi mismo siempre se conoceran la
temperatura y presion a la entrada fijando dos variables mas, por lo que resta fijar dos
mas. Sabiendo que K=K{(T, P, z;) y se tiene la relacion de flujos V/F, se pueden escoger las
variables entre la temperatura, la presién y la V/F. Mientras que las composiciones en
ambas fases seran calculadas por las ecuaciones para y; y X del Apéndice Bl A

continuacion se presenta una tabla con los tipos de flash mas comunes:

Variables Variables
Fijas Calculadas
ToAT PoAP|(V/F Q vy, .

ToAT V/F P Q Yi.ne Xine
PoAP V/F T Q Yiine Xinc
Q PoAP| T V/F Yi.nc Xi.nc

-.NC

Tabla 78. Diferentes Casos para Especificar un Intercambiador de Calor.

La diferencia de temperatura y presion de la tabla anterior se refiere a la diferencia de
estas variables a la entrada y los valores que asumen las fases generadas. La carga térmica

(Q) se obtiene mediante el balance de energia entre las corrientes de salida de entrada.
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B.V. Compresores.

De acuerdo al analisis de grados de libertad, obtenemos que se tiene que especificar nc+4
variables, por lo que, fijaremos el flujo molar de entrada, asi como la composicién global
de la corriente, la temperatura a la entrada y la presion a la entrada del compresor. Eso

nos da nc+2 variables especificadas, por lo tanto, nos restaria fijar dos variables mas.
Para calcular los compresores, se tienen dos diferentes algoritmos.
* Se conoce la presion a la salida y la eficiencia del compresor.

Al fijar la temperatura, presion y composicion de la corriente a la entrada se conocera la
entalpia y la entropia de esta. El primer paso consiste en considerar un proceso reversible

(isoentrépico) por lo cual se conoceran la temperatura del proceso reversible:
SE‘(TE' Pg,ﬁ."g) = er{Ts:,rsv' Pa:' Zs:)

Con la temperatura conocida se sabra la entalpia molar a la salida del compresor y

utilizando el balance de energia se calcula el trabajo reversible molar:
Wrey = ha(Tﬂ,r*szr-P&' Zr:r) — hg(Tg.Pg.2g)

Sabiendo el trabajo reversible molar y la eficiencia, calculamos el trabajo real molar:

Una vez que se conoce el trabajo real molar, se calcula de nuevo la entalpia a la salida del

compresor para después calcular la temperatura de salida del compresor ya que
R

+ Se conoce la presion y la temperatura a la salida del compresor.
Sabiendo la temperatura y presion real a la salida del compresor se calcula el trabajo real:

w=h,(T,.B,.z,) — hg(Tg.Pg.2g)
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El trabajo reversible molar se calcula como en el inciso anterior.

A partir de estos dos datos (w, w.,) se calcula la eficiencia de la siguiente manera:

1”’?%??-.-‘
f=——7m0
w
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C. Resultados de las simulaciones

C.I. Resultados de los modelos empleados.
En este apéndice se presentan los resultados obtenidos en el simulador Aspen Hysys para

los cuatro modelos empleados.

Modelo Peng Rohinson:

PR
Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 21 22
Disefio] Fraccién Mol
0.5870
0.2556 0.2486 0.2154 0.2441 0.0014 0.2041 0.2041 0.2041
0.0061 0.0060 0.0419 0.0468 0.0053 0.0541 0.0541 0.0541
0.0031 0.0034 0.0180 0.0199 0.0041 0.0230 0.0230 0.0230
5 0.1376 0.0244 0.9825 0.1844 0.1844 0.1844
H.O 0.0027 0.0002 0.0001 0.0005

Flujo Total [ke, ./h] 73466 75392 297136 262031 35105 226639 221744 4895
Flujo Total [kg/h] 65432 65558 325453 265634 59819 265632 259895 5738
Temperatura [°C] 38.0 Fil 51.0 -22.0 -22.0 376.2 40.7 40.7
Presion [kgg/ ‘] 27.00 85.14 159.25 156.22 156.22 161.10 159.30 159.30

PR
Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnoloegia KBR 29
Disefio] Fraccien Mol
0.0077 0.4850 0.0664
0.2415 0.0018 0.0001 0.1082 0.0106 0.0660 0.0780
0.0627 0.0078 0.0033 0.1783 0.3709 0.2615 0.0038
0.0262 0.0055 0.0030 0.0974 0.3343 0.1998 0.0101
3 0.0376 0.9772 0.9924 0.1311 0.2178 0.1685
H.O 0.0005

Flujo Total [kg,o/hl 413.1 76.5 3545.0 42.0 319 739 326.3
Flujo Total [kg/h] 4433 1304 60578 546 749 1295 1462
Temperatura [°C] 315 -11.0 -18.3 -18.3 -8.0 -14.1 47.6
Presion [kescm’] 140.00 158.69 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 79. Circuito de Sintesis para Peng Robinson empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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PR

Corrientes
53 54
Fraccion Mol

Circuito de Refrigeracion

[Tecnologia KBR Dis efo]

Ha 00001  0.0004
N 00003 00000 0.0001
00083 00010 00050 00032 00012
Ar 00081 00009 00064 00033 00016
NHs 09995 09811 09980 10000 09884 09931 09972 10000 10000 09979
H0 0.0005 0.0021
Flujo Total [keye/h] 35130 11878 12894 21684 14899 61356 61036 46137 10027 86.1
Flujo Total [ke/h] 59829 20412 21980 36930 25584 104907 104158 78574 17075 1466
Temperatura [°C] 9.9 314 -19.6 2.0 18.5 1044 36.2 18.9 2.0 -19.5
Presin [kgi/cm’] 7.53 1.14 1.95 4.02 8.37 17.72 16.60 837 402 1.95

Tabla 80. Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson empleando la Tecnologia KBR
Disefio.

PR
Reactor de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 1=
Diseo] Fraccidn Mol
Hs 0.6081
Na 0.2441 02197 0.2267 0.2131 0.2041 0.2441 02441 0.2441 0.2441
CHy 0.0468 00513 0.0500 0.0525 0.0541 0.0468 0.0468 0.0468 0.0468
Ar 0.0199 00218 0.0212 0.0223 0.0230 0.0199 00199 0.0199 0.0199
NH3 0.0244 01220 0.0940 0.1483 0.1844 0.0244 00244 0.0244 0.0244

Hz0

Flujo Total [kgmei/h] 26203.1 174860  24537.1 233765 226639 70511 84343 6239.0 44731
Flujo Total [ke/h] 265634 194153 265633 265633 265632 71481 85508 63248 45397
Temperatura [*C] 146.0 497.8 4030 4795 4497 146.0 146.0 146.0 1460
Presién [kge/om’] 166.8 164.9 164.9 1636 161.7 166.8 166.8 166.8 166.8

PR

Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia KBR AP [kg:/cm?] Conversicn

Disefio]
Cama Catalitica | 13 0.1434
Cama Catalitica || 1:3 00999
Cama Catalitica |1l 13 00614
Total 03047

Tabla 81. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson empleando la Tecnologia
KBR Disefio.

153



Total

B Canfidad 0 [GlH]
116-C 16.98 0.50 0.50 AE s
117-C 34.85 0.61 0.00 AR Proceso 3 131.00
118-C 19.54 0.61 0.00 AR Agua de Enfriamiento & 182.80
119-C 2267 051 0.00 AR Amonfaco Refrigerants 7 116.85
120-C 21.06 0.50 0.90 PP Agua de Caldera 1 16531
121-C 99.36 0.90 0.50 PP Reactor 2 121.67
122-C1 62,92 0.60 0.60 R Total 19 717.63
122-C2 5874 0.60 0.60 R
123-C 165.31 0.90 0.50 AC
124-C 817 0.68 0.50 AE
125:C 157 0.31 0.00 AR
126-C 872 013 0.00 AR
127-C 127.58 0.99 0.50 AE
128-C 936 0.50 0.50 AE
129-C 783 0.50 0.00 AR
139-C 057 0.31 0.50 PP
140-C 2167 0.61 0.00 AR
167-C 293 0.50 0.50 AE
170-C 17.78 1.50 0.50 AE

Tabla 82. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson empleando la Tecnologia KBR
Disefio.

PR

Compresor [Tecnologia KBR Disefio]

103-J/1T-A 4926.63 75.67
103-J/1T-B 4648.45 72.66
103-J/IT-C 6324.48 55.11
103-J/)T-D 1931.74 70.61
Serie 17831.30
105-J/1T-A 498.04 75.00
105-J/IT-B 1726.63 81.00
105-J/IT-C 3076.79 84.93
105-J/JT-D 4166.88 78.67
Serie 9468.34

Tabla 83. Compresores para Peng Robinson empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Modelo Peng Robinson Modificado:
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PR Modificado

Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 21 22
Disefio] Fraccion Mol
0.5679 0.0033
0.2556 0.2486 0.2032 0.2289 0.0013 0.1886 0.1886 0.1886
0.0061 0.0060 0.0612 0.0688 0.0013 0.0791 0.0791 0.0791
0.0031 0.0034 0.0359 0.0404 0.0005 0.0464 0.0464 0.0464
0.1317 0.0222 0.9931 0.1742 01742 01742

H.O 0.0027 0.0002 0.0001 0.0005

Fluje Total [kg.a/h] 73466  7539.2 308611 273817 3479.4 238367 233219 514.9
Flujo Total [ke/h] 65432 65558 354847 295675 59171 295674 289288 6387
Temperatura [°C] 380 7.2 515 22.0 220 364.1 407 407
Presion [kei/cm’] 27.00 8514 15925 15622 15622 16110 15930  159.30

PR Medificade

A . ’ Corrientes
Circuito de Sintesis de

Amoniaco [Tecnclogia KBR 29
Ehi] Fraccien Mol
0.2368
0.2205 0.0017 0.0002 0.1897 0.1300 0.1787 0.0780
0.0922 0.0022 0.0005 0.1385 0.3310 0.1740 0.0038
0.0542 0.0008 0.0001 0.0614 0.0884 0.0664 0.0101
3 0.0345 0.9912 0.9984 0.1303 0.2137 0.1457
H;0 0.0005
Flujo Total [kgy,.i/h] 439.7 75.2 3532.7 219 5.0 269 326.3
Flujo Total [kg/h] 5108 1279 60161 289 82 372 1462
Temperatura [°C] 314 -11.0 -18.3 -18.3 -8.0 -16.6 47.6
Presion [kgi/cm’] 140.00  158.69 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 84. Circuito de Sintesis para Peng Robinson Modificado empleando la Tecnologia
KBR Disefio.

PR Modificado
Corrientes

53 54
Fraccion Mol

Circuito de Refrigeracion

[Tecnologia KBR Dis efio]

Hz
Nz
CH,
Ar
NHz 0.9950
Hy O 0.0005 0.0050
Flujo Total [kgue/hl 35276 11606 9380 21480 15696 58162 58112 42417 1499 859
Flujo Total [kg/h] 60078 19764 15974 36581 26732 99050 9R9G7 72236 2553 1464
Temperatura [°C] 3.1 -31.4 -19.8 23 18.6 1044 385 18.7 23 -19.8
Brssiion [kaei] 753 1.14 1.95 402 837 1772 1660 8.37 202 1.5

Tabla 85. Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Modificado empleando la
Tecnologia KBR Disefio.
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PR Modificado
Reactor de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 12 13
Disefio] Fraccion Mol
Hz 0.5820 0.5393 05117 0.6397
Nz 0.2289 02038 0.2107 0.1973 0.1886 0.2289 0.2289 0.2289 0.2289

CH, 0.0683 00752 00735 0.0769 00791 00688 00683 0.0688 0.0688
Ar 0.0404 00442 00431 0.0451 00464 00404 00404 0.0404 0.0404
NHs 0.0222 01167 00908 01414 01742 00222 00222 0.0222 0.0222

1,0
Flujo Total (kgmei/h) 273817 186205 256604 245213 238367 70399  8205.1 745722 46795
Flujo Total [ke/h] 295675 219656 295674 295674 295674 76019 83600 80525 50531
Temperatura (°C) 146.0 491.7 403.0 4738 4452 146.0 146.0 146.0 1460
Presidn (kgg/om?) 166.8 164.9 164.9 1636 161.7 166.8 166.8 166.8 166.8

PR Modificado

Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia KBR AP [kgyfcm?] Conversion

Disefio]
Cama Catalitica | 1.3 0.1474
Cama Catalitica || 1.3 00976
Cama Catalitica || 1.3 00586
Total 03036

Tabla 86. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson Modificado empleando
la Tecnologia KBR Disefio.

Inter cambi Total

Canfidad

AE
117-C 3571 0.61 AR Proceso 3 137.28
118-C 19.98 0.61 AR Agua de Enfriamiento & 181.81
119-C 22,77 0.51 AR Amonfaco Refrigerante 7 111.86
120-C 32.54 0.50 PP Agua de Caldera 1 162.42
121-C 10413 0.90 PP Reactor 2 130,14
122-C1 61.67 0.60 R Total 19 723.50
122-C2 68,46 0.60 X
123-C 16242 0.90 AC
124-C 890 068 AE
FA5C 162 031 AR
126-C 121 013 AR
127-C 127.10 0.99 AE
128-C 8.56 0.50 AE
FR9:C 783 0.50 AR
1239-C 061 031 PP
140-C 2274 0.6l AR
167-C 243 0.50 AE
170-C 17.78 1.50 AE

Tabla 87. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson Modificado empleando la
Tecnologia KBR Diserio.
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PR Modificado

Compresor [Techologia KBR Disefio]

103-JAT-A 4926.63 75.67
103-J/1T-B 4648.45 72.66
103-J/1T-C 6324.48 55.11
103-J/JT-D 2016.27 70.59
Serie 17915.82
105-J/1T-A 486.45 75.00
105-J/1T-B 1418.75 84.21
105-J/IT-C 2884.83 82.27
105-J/JT-D 3980.56 77.89
Serie 8770.60

Tabla 88. Compresores para Peng Robinson Modificado empleando la Tecnologia KBR

Disefio.

Modelo Peng Robinson Twu:
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PR Twu
Circuito de Sintesis de Corrientes

22
Disefio] Fraccién Mol

0.5902 0.0022
0.2556 0.2486 0.2102 0.2382 0.0012 0.1972 0.1972 0.1972
0.0061 0.0060 0.0436 0.0488 0.0050 0.0564 0.0564 0.0564

0.0031 0.0034 0.0197 0.0218 0.0038 0.0252 0.0252 0.0252
0.1362 0.0222 0.9870 0.1826 0.1826 0.1826

H,O 0.0027 0.0003 0.0001 0.0007

Amoniaco [Tecnologia KBR 21

Flujo Total [kg,./h] 73466 75400 296688 261649 35039 22617.3 221288 4885
Flujo Total [ke/h] 65432 65573 322958 263068 59890 263066 257384 5682
Temperatura [°C] 38.0 7.2 46.5 -22.0 220 377.2 40.7 40.7
Presion [kgi/cm’] 27.00 85.14 159.25 15622 15622 16110 15930  159.30

PR Twu
Circuito de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 29
Disefio] Fraccicn Mol
0.6378 0.0029 0.0168
0.2334 0.0015 0.0001 0.1765 0.0147 0.0779 0.0780
0.0655 0.0073 0.0038 0.2183 0.4119 0.3362 0.0038
0.02%0 0.0049 0.0031 0.1232 0.3351 0.2523 0.0101
3 0.0344 0.9833 0.9920 0.1324 0.2215 0.1867
H:O 0.0007
Flujo Total [kg,,../h] 412.2 76.3 3559.0 21.2 33.0 54.2 326.3
Flujo Total [ke/h] 4377 1305 60850 346 800 11446 1462
Temperatura [°C] 318 -11.0 -18.6 -18.6 -8.0 -12.2 47.6
Presion [kgi/cm’] 140.00  158.69 17.72 17.72 16.60 16.60 66.60

Tabla 89. Circuito de Sintesis para Peng Robinson Twu empleando la Tecnologia KBR
Disefio.

PR Twu
Corrientes

53 54
Fraccion Mol

Circuito de Refrigeracion
[Tecnologia KBR Disefo]
H
Nz

Ar

NH3

H,0
Flujo Total [kgwei/h] 12112 62566 62236 45986
Flujo Total [ke/h] 60049 20849 21920 36346 27828 106942 106143 78314 19544 1460
Temperatura [*C] -12.3 -31.9 -20.0 23 184 1044 362 187 23 -19.9
Presicn [kegi/cm’] 7.53 1.14 1.95 4.02 8.37 1772 1660 8.37 4.02 1.95

Tabla 90. Circuito de Refrigeracidn para Peng Robinson Twu empleando la Tecnologia
KBR Disefio.
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PR Twu
Reactor de Sintesis de Corrientes
Amoniaco [Tecnologia KBR 12 13
Disefio] Fraccion Mol
Hz 0.6124 0.5680 0.5386 0.6690
Ny 0.2382 02132 0.2204 0.2065 0.1972 0.2382 0.2382 0.2382 0.2382

CHa 0.0488 00534 00521 00547 00564 00488 00483 0.0488 0.0488
Ar 0.0218 00239 00233 00244 00252 00218 00218 0.0218 00218
NH5 0.0222 01201 00918  0.1464  0.1826 00222 00222 0.0222 0.0222

H:0
Flujo Total [kgs/hl 26164.9 174167  24497.1 233315 226173 70805  8474.1 61388 44716
Flujo Total [ke/h] 263068 191878 263067 263066 263066 71188 85200 61721 44953
Temperatura [°C] 146.0 4987 403.0 480.1 4500 146.0 146.0 146.0 1460
Biesion [kecns] 166.8 164.9 164.9 1636 1617 166.8 166.8 166.8 1668

PR Twu

Reactor de Sintesis de

Amoniaco [Tecnologia KBR AP [kg/em?]  Conversion

Disefio]
Cama Catalitica | 13 0.1429
Cama Catalitica || 13 00999
Cama Catalitica Il 1.3 00612
Total 03040

Tabla 91. Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson Twu empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

Total

& Enfriari

A KB

117-C 33.49 0.61 0.00 AR Proceso 3

118-C 18.90 0.61 0.00 AR Agua de Enfriamiento & 180.11
119-C 22.83 0.51 0.00 AR Amonfaco Refrigerante 7 117.80
120-C 30.96 0.50 0.90 PP Agua de Caldera 1 169.99
1214 99,28 0.90 0.50 PP Reactor 2 121.19
122-C1 63.17 0,60 0,60 R Total 19 719,90
122-C2 58.02 0.60 0.60 R

1230 163.99 0.30 0.50 AC

124-C 380 0.68 0.50 AE

125:C 1.50 031 0.00 AR

126-C 838 013 0.00 AR

Le7-C 12935 0.99 0.50 AE

128-C 932 0.50 0.50 AE

129-C 790 0.50 0.00 AR

139-C 057 0.31 0.50 PP

140-C 24.30 0.61 0.00 AR

167-C 295 0.50 0.50 AE

170-C 17.69 1.50 0.50 AE

Tabla 92. Intercambiadores de Calor para Peng Robinson Twu empleando la Tecnologia
KBR Disefio.
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PR Twu

Compresor [Tecnologia KBR Disefio]

103-JAT-A 4963.06 75.59
103-J/IT-B 4705.62 72.57
103-J/1T-C 6428.08 55.35
103-J/JT-D 1575.50 70.92
Serie 18076.26 o
105-J/IT-A 506.86 75.00
105-J/IT-B 1748.03 80.57
105-J/1T-C 3061.97 85.11
105-J/JT-D 4264.15 78.30
Serie 9581.02 =

Tabla 93. Compresores para Peng Robinson Twu empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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C.II.  Errores cuadraticos para los modelos empleados.
A continuacion se muestran los errores cuadraticos calculados entre los datos de disefio y
cada modelo empleado. Los nimeros en negrita se refieren a valores que no aparecen en
los datos de disefio o en los resultados de la simulacién, por lo que en ese caso se les dara
un valor de uno para los errores cuadraticos que presenten esta situacion. No se calculo el
error cuadratico asociado al flujo de masa de las corrientes

Modelo Peng Robinson:

Corrientes

20 21 22 23 24
Error Cuadratico Circuite de Sintesis de Amoniaco

Comparacion Disefic/PR
[Tecnologia KBR Disefic]

H.O
Flujo Total [kg,, :-I/h]
Temperatura [°C]

Presion [kei/em?]

Corrientes
27 28 29 30 31
Error Cuadratico Circuite de Sintesis de Amoniaco

Comparacion Disefio/PR
[Tecnologia KBR Disefic]

H.0
Flujo Total [kg, :-I/h]
Temperatura [°C]

Presion [kgi/fcm’]

Tabla 94. Error Cuadratico del Circuito de Sintesis para Peng Robinson empleando la
Tecnologia KBR Diserio.
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Corrientes

5 53 54 5731
Error Cuadratico Circuito de Refrigeracion

Comparacion Disefno/PR
[Tecnologia KBR Disefio]

Hy 0.99 0.18 027 0.05 1.00
No 0.13 0.52 1.00 0.18
CHy 138.46 495 5423 4749 26.60
Ar 634774 5985 403063 103767 100
NHs 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H0 1.00 1.00
Flujo Total [kgmer/h] 0.00 0.00 0.11 0.00 0.02 0.00 0.00 0.01 32.16 0.00
Temperatura [°C] 361 0.00 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00
Presion [keg/cm’] 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Tabla 95. Error Cuadratico del Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson empleando
la Tecnologia KBR Disefio.
Corrientes

e, 12, 13 14 15

Error Cuadratico Reactor de Sintesis de Amoniaco

Comparacion Disefio/PR
[Tecnologia KBR Disefio]

H;
Nz
CH,
Ar
NHs
H,0
Flujo Total [kgmne/h]
Temperatura [°C]

Tabla 96. Error Cuadratico del Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson
empleando la Tecnologia KBR Disefio.

PR

Error

103-J/0T-A
103-1/1T-B
103-4/0T-C
103-J/41T-00

Cama Catalitica |

Cama Catalitica |l 0.00

Cama Catalitica 1l 0.00

Serie 0.00
105-1/0T-A
105-171T-B
105-470T-C
105-1/07-D

Serie 0.00

Tabla 97. Error Cuadratico de los Equipos de Proceso para Peng Robinson empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

Modelo Peng Robinson Modificado:
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Comparacioén Disefic/PR
Modificade [Tecnologia KBR
Disefio]

H,0
Flujo Total [kg, :-I/h]
Temperatura [°C]

Presion [kgg/cm?]

Comparacion Disefio/PR
Modificade [Tecnol ogia KBR
Disefio]

H:0
Flujo Total [kg../h]
Temperatura [°C]

Presion [kgi/cm?]

Corrientes
20 23 22 23 24
Error Cuadratico Circuite de Sintesis de Amoniaco

Corrientes
27 28 29 30 31
Errer Cuadratico Circuite de Sintesis de Ameniaco

Tabla 98. Error Cuadratico del Circuito de Sintesis para Peng Robinson Modificado

Comparacion Diseno/PR
Modificado [Tecnologia KBR
Disefic]

Hz
Nz
i
Ar
NH3
H, O

empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Corrientes
52 53 54 55

Error Cuadrdtico Circuito de Refrigeracion

Flujo Total [kgmei/h]
Temperatura [°C]

Presion [kg,/cmz]

Tabla 99. Error Cuadratico del Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Modificado
empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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Comparacion Disefio/PR Corrientes
Modificado [Tecnologia KBR 11 L2 13 14 15
Disefio] Error Cuadratico Reactor de Sintesis de Amoniaco

H;
Nz
CH,
Ar
NH3
H;0
Flujo Total [kgmwei/h]
Temperatura [°C]

Tabla 100. Error Cuadratico del Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson
empleando la Tecnologia KBR Modificado Disefio.

103-J/0T-A
Cama Catalitica | 0.00 117-C 0.01 103-1/1T-B
Cama Catalitica || 0.00 118-C 0.00 103-J4T-C
Cama Catalitica |l 0.00 119-C 0.01 103-1/0T-D =
120-C 0,00 Serie 0.00
121-C 0.00 105-J/1T-A =z
132-C1 0.03 105-1/T-8
122-C2 0.00 105-J/1T-C
1323.C 0,00 105-J/7-D ---
124-C 0.0z Serie 0.00
135.C 0.00
126-C 011
127.C 0.00
128-C 0.00
129-C 0.00
139.C 0.00
140-C 0.00
167-C 0.00
170-C 0.00

Tabla 101. Error Cuadratico de los Equipos de Proceso para Peng Robinson Modificado
empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Modelo Peng Robinson Twu:
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Corrientes
20 23 22 23 24
Error Cuadratico Circuite de Sintesis de Amoniaco

Comparacion Disefio/PR Twu
[Tecnologia KBR Disefna]

H,0
Flujo Total [kg, :-I/h]
Temperatura [°C]

Presion [kgg/cm?]

Corrientes

27 28 29 30 31
Errer Cuadratico Circuite de Sintesis de Ameniaco

Comparacion Disefio/PR Twu
|Tecnologia KBR Disefic]

H:0
Flujo Total [kg../h]
Temperatura [°C]

Presion [kgi/cm?]

Tabla 102. Error Cuadratico del Circuito de Sintesis para Peng Robinson Twu empleando
la Tecnologia KBR Disefio.

Corrientes
52 53 54 55
Error Cuadratico Circuito de Refrigeracion
Ha 0.22 1.00 1.00 0.48 1.00
Ny 0.00 1.00 1.00 0.04
CHy 197.27 1.50 46.81 5630 26.70
Ar 717261 19.62 1798.77 784.96 1.00
NHz 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H0 1.00 1.00
Flujo Total [kgme/hl 0.00 0.00 0.11 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 44.03 0.00
Temperatura [°C) 6.86 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Presion [kee/cm'] 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Comparacion Disefiof/PR Twu

[Tecnologia KBR Disefo]

Tabla 103. Error Cuadratico del Circuito de Refrigeracion para Peng Robinson Twu
empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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Corrientes
11 fiel 13 14 15

Error Cuadratico Reactor de Sintesis de Amoniaco

Comparacicn Disefio/PR Twu
[Tecnologia KBR Diseric]

H;
Nz
CH,
Ar
NH3
H;0
Flujo Total [kgmwei/h]
Temperatura [°C]

Tabla 104. Error Cuadratico del Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson
Twu empleando la Tecnologia KBR Disefio.

103-J/0T-A
Cama Catalltica | 117-C 0.00 103-141T-B
Cama Catalitica Il 0.00 118.-C 0.00 103-J4T-C
Cama Catalitica |l 0.00 119-C 0.01 103-1/4T-D e
120-C 0.00 Serie 0.0o
121-C 0.00 105-J/1T-A
1221 0.03 105-)/1T-8
122-C2 0.03 105-J/1T-C
1323.C 0.00 105-1/07-D ---
124.C 0.41 Serie 0.00
125-C 0.00
136-C 76.21
127-C 0.00
128-C 0.00
139.C 0.00
139-C 0.01
140.-C 0.00
167-C 0.02
170-C 0.00

Tabla 105. Error Cuadratico de los Equipos de Proceso para Peng Robinson Twu
empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Modelo Peng Robinson Twu Modificado
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Comparacion Disefio/PR Twu
Modificade [Tecnelogia KBR
Disefic]

H,0
Flujo Total [kg, :-I/h]
Temperatura [°C]

Presion [kgg/cm?]

Comparacion Disefio/PR Twu
Modificade [Tecnelogia KBR
Disefic]

H:0
Flujo Total [kg../h]
Temperatura [°C]

Presion [kgi/cm?]

Corrientes
20 23 22 23 24
Error Cuadratico Circuite de Sintesis de Amoniaco

Corrientes
27 28 29 30 31
Errer Cuadratico Circuite de Sintesis de Ameniaco

Tabla 106. Error Cuadratico del Circuito de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson

Comparacion DisefiofPR Twu
Modificado [Tecnologie KBR
Diseno]

Hz

Nz
CH,
Ar
NHs
Hy O

Twu empleando la Tecnologia KBR Disefio.

Corrientes
52 53 54 55

Error Cuadrati co Circuito de Refrigeracion

Flujo Total [kginei/h]
Temperatura [°C)

Presion [kg,/cmz]

Tabla 107. Error Cuadratico del Circuito de Refrigeracién para Peng Robinson Twu
Modificado empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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Comparacicn Disefiof/PR Twu Corrientes
Modificado [Tecnologia KBR 11 L2 13 14 15

Disefio] Error Cuadratico Reactor de Sintesis de Amoniaco

H;
Nz
CH,
Ar
NH3
H;0
Flujo Total [kgmwei/h]
Temperatura [°C]

Tabla 108. Error Cuadratico del Reactor de Sintesis de Amoniaco para Peng Robinson
Twu Modificado empleando la Tecnologia KBR Disefio.

103-J/0T-A
Cama Catalltica | 117-C 0.01 103-141T-B
Cama Catalitica |l 0.00 118.-C 0.00 103-J4T-C
Cama Catalitica |l 0.00 119-C 0.00 103-1/4T-D e
120-C 0.00 Serie 0.0o
121-C 0.00 105-J/1T-A
122-C1 0.03 105-1/T-8
122.C2 0.00 105-J/T-C
133.C 0.00 105-1/07-0 ---
124-C 0.00 Serie 0.00
125-C 0.00
126-C 0.05
127.C 0.00
128-C 0.00
139.C 0.00
139-C 0.00
140.-C 0.01
167-C 0.00
170-C 0.00

Tabla 109. Error Cuadratico de los Equipos de Proceso para Peng Robinson Twu
Modificado empleando la Tecnologia KBR Disefio.

168



D. Propiedades termodinamicas de los equipos de proceso para el
calculo de exergia y trabajo perdido.
Las siguientes tablas son las propiedades termodinamicas de los equipos de proceso
empleando la Tecnologia KBR Disefio (D.lI) que se utilizaran como referencia para la
propuesta hecha en el siguiente trabajo; y la Tecnologia Topsoe propuesta (D.ll). Cabe
recalcar que los Mixers no son equipos como tal, simplemente se refiere a la mezcla de
corrientes de la planta de amoniaco. Para el reactor de sintesis se incluirdn todos los
equipos dentro de la configuracion de este, como intercambiadores y mezcladores de

corrientes,

D.I. Equipos para la Tecnologia KBR disefio.

Intercambiaderes de Calor (Tecnol ogia KBR Disefio)
Equipe Corriente Fluje [kgya/nl hat [k /kg]

Bt Bl kgmotl  Seat I/ kBra K] Sare kg K1 Ty [C

116-C Caliente 7631.1 -615.17 1610.17 99.17 105.50 350
Fria 23337.2 -284631.74 -285359.41 58.76 56.41

117-C Caliente 19847.6 -13566.56 -11761.10 96.35 102.62 50
Fria 17723 -48815.38 -69034.92 148.36 7372

118.C Caliente 19847.6 -14583.38 -13566.56 9256 96.35 350
Fria 962.7 -49630.57 -70593.33 151.14 68.39

119-C Caliente 31026.5 -14946.89 -14230.41 91.15 9391 150
Fria 2546.4 -62821.33 -71551.21 100.95 64.85

120-C Caliente 11178.8 -13603.71 -10654.49 96.17 106.23 50
Fria 27549.1 -6788.63 -7985.36 98.62 94.12

131.C Caliente 24005.0 -14282.77 -9888.34 108.80 120.59 350
Fria 27549.1 -2687.78 -6516.87 109.72 98.89

133.¢ Caliente 24005.0 -9888.34 -3084.61 120.59 13334 350
Fria 10460.9 -262495.66 -278108.42 108.46 76.46

124.C Caliente 31026.5 -10654.49 -10331.62 106.23 107.20 5.0
Fria 31869.2 -285045.07 -285359.41 57.43 56.41

125.C Calit’ente 518.5 -18617.32 -15486.97 93.89 10491 150
Fria 86.1 -53259.23 -72115.19 146.44 68.57

126-C Calit?nte 51.9 -66422.36 -45047 .86 78.16 148.75 50
Fria 150.4 -61660.95 -69035.36 103.04 73.96

127-C Caliente 5765.4 -65379.26 -43514.20 86.08 154.38 50
Fria 169677.3 -284616.47 -285359.41 58.81 56.41

128.C Caliente 42357 -45803.94 -43786.98 153.45 159.04 350
Fria 17146.0 -284861.14 -285359.41 58.03 56.41

139-¢ Calit’ente 7631.1 -1650.58 -615.17 93.73 99.17 350
Fria 2308.4 -63903.18 -67326.05 92.67 80.03

139.C Calit?'nte 518.5 -15486.97 -14282.77 104.91 108.80 750
Fria 443.3 -8662.41 -10070.94 102.77 97.77

140-C Caliente 19847.6 -11761.10 -10654.49 102.62 106.23 50
Fria 5280.3 -63177.36 -67336.86 03:97 79.71

167.C Caliente 2077.8 -45509.08 -44323 .82 160.23 162.93 350
Fria 4590.0 -284822.87 -285359.41 58.15 56.41

170-C Caliente 7306.7 -729.67 1691.65 104.10 110.74 150
Fria 16406.1 -284281.04 -285359.41 59.86 56.41

Tabla 110. Propiedades Termodinamicas para los Intercambiadores de Calor empleando
la Tecnologia KBR Disefio.

169



Mixers (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo Corriente Flujo [kg../h] h [kJ/kgail s [kl/kgrq K] T, [°C]
Entrada 1 326.3 397.15 95.39

Mixer a 142-F Entrada 2 7306.7 -729.67 104.10 25.0
Salida 7633.0 -681.50 103.87
Entrada 1 7540.0 1975.76 99.64

Mixer a 20 Entrada 2 23486.5 -14282.74 108.80 25.0
Salida 31026.5 -10331.62 107.20
Entrada 1 11178.8 -13603.71 96.17

Mixer a 119-C Entrada 2 19847.6 -14583.38 92.56 250
Salida 31026.5 -14230.41 93.91
Entrada 1 214 -17347.17 124.29

Mixer a 31 Entrada 2 4.6 -35151.92 140.59 25.0
Salida 259 -20475.01 127.83
Entrada 1 75.2 -68986.77 72.65

Mixer a 107-F Entrada 2 3477.3 -70099.25 69.24 25.0
Salida 3552.6 -70075.70 69.31
Entrada 1 877.2 -70394.76 69.19

Mixer a 111-F Entrada 2 150.4 -61660.95 103.04 25.0
Salida 1027.7 -69116.18 74.16
Entrada 1 2654.0 -70394.76 69.33

Mixer a 112-F Entrada 2 86.1 -53259.23 146.44 25.0
Salida 2740.0 -69856.44 71.76
Entrada 1 5713.5 -65563.97 85.51

Mixer a 55 Entrada 2 474 -69429.44 72.15 25.0
Salida 5760.8 -65595.75 85.41
Entrada 1 1603.8 -71644.21 64.96

Mixer a 32 Entrada 2 1922.8 -67326.05 79.75 25.0
Salida 3526.6 -69289.88 73.37
Entrada 1 941.6 -47409.27 159.31

Mixer a 105-J/1T-B Entrada 2 1136.2 -46228.59 163.68 25.0
Salida 2077.8 -46763.65 161.76
Entrada 1 2077.8 -45509.08 160.23

Mixer a 105-J/IT-C Entrada 2 2157.9 -46939.65 155.29 25.0
Salida 4235.7 -46237.90 157.80
Entrada 1 1529.6 -46450.89 151.39

Mixer a 105-1/1T-D Entrada 2 4235.7 -45803.94 153.45 25.0
Salida 5765.4 -45975.59 152,92

Tabla 111. Propiedades Termodinamicas para los Mixers empleando la Tecnologia KBR
Disefio.
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Compresores (Tecnologia KBR Disefio)

Eqg ui po Fl UjO [kgmo\/h] hsa\ [kJ/kgmo\] hent [kJ/kgmo\] Ssal [kJ/kgmoI K] Sent [kJ/kgmoI K]
103-J/IT-A 7346.6 1691.65 -740.36 110.74 109.19 25.0
103-)/JT-B 7631.1 1610.17 -609.73 105.50 103.89 250
103-J/IT-C 7540.0 1975.76 -1093.34 99.64 95.82 25.0
103-J/JT-D 27549.1 -6516.87 -65788.63 98.89 98.62 25.0
105-J/IT-A 1136.2 -46228.59 -47737.51 163.68 162.33 25.0
105-)/JT-B 2077.8 -44323.82 -46763.65 162.93 161.76 25.0
105-J/IT-C 4235.7 -43786.98 -46237.90 159.04 157.80 25.0
105-J/JT-D 5765.4 -43514.20 -45975.59 154.38 152.92 25.0

Tabla 112. Propiedades Termodindamicas para los Compresores empleando la Tecnologia
KBR Disefio.

Valvulas de Expansidn {Tecnologia KBR Disefio)

Equipa Flujo [kgnoi/hl  hex [KI/kg0l Dert [k/kgino 1] Sca [KIfKBuol K] e [KI/KGo K] To [°C]
Vélvula de 22 34773 -70089.25 -70099.25 69.24 67.64 25.0
Vélvula de 27 75.2 -68986.77 -68986.77 7265 71.04 25.0

Vélvula a 111-F 877.2 -70384.76 -70394.76 69.19 68.98 25.0
vélvula a 112-F 2654.0 -70394.76 -70394.76 69.33 6398 25.0
Vélvula a 110-F 5760.3 -65585.75 -65595.75 85.70 85.41 25.0
Vélvula de 56 23084 -67326.05 -67326.05 80.03 7975 25.0
Vélvula de 57 1504 -69035.35 -69035.35 73.96 7372 25.0
Vilvula de 58 86.1 -72115.13 -72115.19 68.57 63.48 25.0

Tabla 113. Propiedades Termodinamicas para las Valvulas de Expansidon empleando la
Tecnologia KBR Disefio.

Reactor (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo Corriente Flujo [kgyouhl b [klfkgrol B (K kBoo] S [k kBuo K] Sene [kI/kEno K1 To [°C]

9.4 Call('ente 246901 -155.95 234033 133.31 136.80 S50
Fria 8173.0 4853 .36 -2687.78 123.97 109.72

9. Call('ente 24005.0 -3084.61 -160.40 13334 137.63 St
Fria 76488 648957 -2687.78 126.36 109.72

Reactor (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo Corriente Flujo [kg,..ifh] h [kifkg..1] s [kifkg... K]

Entrada 1 18806.2 407573 13587

Mixer a 11 Entrada 2 7019.2 -2687.78 109.72 25.0
salida 258255 223744 12993
Entrada 1 8173.0 485336 12397

Mixer a Cama | Entrada 2 7648.8 648957 12636 250
Entrada 3 4708.1 -2687.78 109.72
Salida 205299 3733.54 12222

Reactor (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo Flujo., [kgmafhl Flujog.; [kgnaifhl hey [kI/KEimo hent [k kol Sod [k kgno K] St [kIfkE 0

Cama | 18806.2 205299 407573 373354 135.87 122.22 250
Cama Il 24690.1 258255 234033 223744 136.80 129.93 250
Cama Il 24005.0 24690.1 -160.40 -155.95 137.63 133.31 250

Tabla 114. Propiedades Termodinamicas para los equipos dentro del Reactor de Sintesis
empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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D.II.

Equipos para la Tecnologia Topsoe propuesta.

Intercambiadores de Calor {Tecnologia Topsoe Propuesta)

EqUipo Corriente FlUjO [kgm-:wl/h] hsa\ [kJ/kgmcnl] hent [kJ/kgmcnl] Szzf [kj/kgm-:w\ K] Sent [kj/kgm-:w\ K] T[I [“C]
—— Caliente 73049 -17466.58 -7562 .87 123.34 142.08 -
Fria 234262 -3886.41 -6565.28 118.53 111.55 '
Caliente 2471 -23134.24 -21053.19 106.43 113.21
E-123 250
Fria 23550 -67107.91 -67325.92 80.50 78.75
Caliente 7306.7 1077.66 1691.65 109.22 110.74
E-124 250
Fria 6654.2 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41
Caliente 7540.0 872.47 1898.52 96.76 99.56
E-125 250
Fria 11475.2 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41
Caliente 7631.1 1164.88 1685.92 104.23 105.55
E-126 250
Fria 58576 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41
A Caliente 124648 -17438.75 -7592 .87 123.41 142.08 S
Fria 104609 -266376.49 -278108.42 101.49 76.46 '
Ei3H Caliente 15769.6 -18708.92 -17445.04 120.14 123.39 i
Fria 234262 -6965.28 -8028.51 111.55 108.73 '
BT Caliente 104531 -20812.11 -18708.52 113.95 120.14 e
Fria 14006.5 -8022.89 -9593.27 108.74 104.07 '
Caliente 76311 78.58 1164 .88 101.21 104.23
E-131 250
Fria 5368.6 -8045.20 -9593.27 108.67 104.07
Caliente 4173.2 -443.05 1077.66 104.90 109.22
E-132 250
Fria 4051.0 -8020.53 -§563.27 108.75 104.07
Caliente 31335 -432.23 1077.66 104.95 109.22
E-133 25.0
Fria 7017.7 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41
Caliente 93115 -20851.52 -18708.92 113.82 120.14
E-134 25.0
Fria 265924 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41
- Caliente 135226 -21731.96 -21053.22 111.06 113.21 -
’ Fria 15654.4 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41 '
Caliente 2471 -24165.84 -23134.24 102.88 106.43
E-136 25.0
Fria 2146 -67846.95 -65034.93 78.13 73.72

Tabla 115. Propiedades Termodinamicas para los Intercambiadores de Calor empleando
la Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Intercambiadores de Calor {Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo Corriente FlUjO [kgm-:wl/h] hsa\ [k-I/kgmcnl] hent [k-I/kgmcnl] Sl [k-l/kgm-:w\ K] Sent [k-l/kgm-:w\ K]
Caliente 2118 -23145.11 -21731.96 106.41 111.06
E-137 250
Fria 203.7 -14881.14 -16350.46 108.38 103.16
i Caliente 183108 -23141.27 -21731.86 106.42 111.06 e
Fria 38139 -60204.23 -67339.92 104.16 79.70 '
Caliente 76311 -746.12 78.58 98.70 101.21
E-135 ’ 250
Fria 9334.8 -284685.22 -285359.41 58.59 56.41
R Caliente 5105.2 -24645.00 -23141.31 101.17 106.42 o
Fria 149914 -14995.09 -15508.52 105.99 104.14 '
Caliente 9538 -1227.73 -746.12 §97.15 §8.70
E-141 B 250
Fria 8948 -14995.09 -15508.52 105.99 104.14
Caliente 66772 -1227.86 -746.12 §97.15 §8.70
E-142 5 250
Fria 2513.0 -66045.99 -67326.01 84.14 79.75
B Caliente 144174 -24648.79 -23141.31 101.18 106.42 P
’ Fria 1288.7 -50590.58 -6732581 141.81 80.03 '
Caliente 2471 -25625.97 -24165.84 97.55 102.88
E-144 250
Fria 8146 -70263.18 -70706.12 70.24 68.45
E145 Caliente 6549.8 -25987.18 -24648.84 96.18 101.18 550
’ Fria 1173158 -15516.20 -16263.38 104.11 101.23 '
Caliente 7631.1 -1650.58 -1227.85 95.73 97.15
E-146 25.0
Fria 41542 -15486.84 -16263.38 104.21 101.23
Caliente 75400 45 .46 87247 94.31 96.76
E-147 ’ 250
Fria 234262 -9593.27 -9858.16 104.07 103.19
o Caliente 15769.6 -21053.18 -20830.68 113.21 113.89 o
Fria 6525.0 -284685.22 -285359.41 58.59 56.41 '
E145 Caliente 129728 -25887.18 -24648.84 56.18 101.18 550
Fria 1567.2 -58527.47 -70605.61 112.07 638.33 '
Caliente 7306.7 -729.67 -441.83 104.10 104.92
E-150 5 250
Fria 31195 -284685.22 -285359.41 58.59 56.41
By Caliente 165226 -26289.62 -25987.18 §5.01 96.18 P
Fria 2856.9 -69474.35 -71541.01 73.33 64.78 '
RlEs Caliente 757 -67396.74 -46025.37 78.71 145.28 o
Fria 203.0 -61071.13 -69045.29 105.39 73.52 '
E153 Caliente 12452 -45529.20 -44704.50 160.36 161.99 550
’ Fria 1523.2 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41 '
K Caliente 2341.0 -45813.08 -43723.53 153.53 155.32 25
’ Fria 72554 -284685.22 -285355.41 58.56 56.41 '
BEE Caliente 4161.6 -65210.00 -43661.52 86.68 154.06 355
i Fria 1330136 -284685.22 -285359.41 58.59 56.41 '

Tabla 116. Propiedades Termodinamicas para los Intercambiadores de Calor empleando

la Tecnologia Topsoe Propuesta. (Continuacién)
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Mixers (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Genera Corriente Corriente Flujo [kgmai/h] h [kl/ kel s [kI/kgma K] Ty [7C]
Entrada 1 4173.2 -449.05 104.90

Mixer a E-150 Entrada 2 31335 -432.23 104.95 25.0
Salida 7306.7 -441.83 104.92
Entrada 1 326.3 397.15 95.39

Mixer a 142-F Entrada 2 7306.7 -729.67 104.10 25.0
Salida 7633.0 -681.50 103.87
Entrada 1 953.9 -1227.73 97.15

Mixer a E-146 Entrada 2 6677.2 -1227.86 97.15 25.0
Salida 76311 -1227.85 97.15
Entrada 1 7540.0 49.46 94.31

Mixer a 20 Entrada 2 15886.2 -14995.09 105.99 25.0
Salida 23426.2 -10152 .81 10291
Entrada 1 14006.5 -8022.89 108.74

N Entrada 2 53638.6 -8049.20 108.67 -
Entrada 3 4051.0 -8020.53 108.75
Salida 23426.2 -8028.51 108.73
Entrada 1 73049 -17466.59 123.34

Mixer a 23 Entrada 2 12464.8 -17438.75 12341 250
Salida 19769.6 -17449.04 123.39
Entrada 1 10458.1 -20812.11 113.95

Mixer a E-148 Entrada 2 93115 -20851.52 113.82 250
Salida 19769.6 -20830.68 113.89
Entrada 1 19310.8 -23141.27 106.42

Mixer a 24-1 Entrada 2 211.8 -23145.11 106.41 25.0
Salida 195226 -23141.31 106.42
Entrada 1 5105.2 -24649.00 101.17

Mixer a 24-2 Entrada 2 14417.4 -24648.79 101.18 25.0
Salida 195226 -24648 .84 101.18
Entrada 1 6549.8 -25987.18 96.18

Mixer a E-151 Entrada 2 12972.8 -25987.18 96.138 25.0
Salida 195226 -25987.18 96.18
Entrada 1 43.4 -69168.37 72.84

Mixer a 107-F Entrada 2 3636.4 -70090.64 69.45 25,0
Salida 3679.8 -70079.76 69.49
Entrada 1 271 -27872.11 132.50

Mixer a 31 Entrada 2 6.6 -46116.70 146.54 25.0
Salida 337 -31450.26 135.92

Tabla 117. Propiedades Termodinamicas para los Mixers empleando la Tecnologia

Topsoe Propuesta.
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Mixers (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Genera Corriente Corriente Flujo [kgmai/h] h [kl/ kel s [kI/kgma K] Ty [7C]
Entrada 1 798.9 -70711.81 68.58

Mixer a 112-F Entrada 2 21916 -70393.19 69.39 25.0
Salida 2990.5 -70478.31 69.17
Entrada 1 2610.4 -71502 61 64.95

Mixer a 32 Entrada 2 1035.7 -6732591 79.75 25.0
Salida 3646.1 -70316.22 69.45
Entrada 1 380.1 -46257.37 163.93

Mixer a 105-1/IT-B Entrada 2 865.1 -47425.83 159.37 25.0
Salida 1245.2 -47069.15 160.83
Entrada 1 1245.2 -45529.20 160.36

Mixer a 105-1/IT-C Entrada 2 1095.7 -46939.65 155.29 25.0
Salida 2341.0 -46189.39 158.08
Entrada 1 2341.0 -45813.08 153.53

Mixer a 105-J/JT-D Entrada 2 1820.6 -46458.28 151.37 25.0
Salida 4161.6 -46095.35 152.60
Entrada 1 4085.9 -65565.57 85.52

Mixer a 55 Entrada 2 69.1 -69434.36 72.21 250
Salida 4155.0 -65629.92 85.32
Entrada 1 14991.4 -14995.09 105.99

Mixer a 21-2 Entrada 2 894.8 -14995.09 105.99 25.0
Salida 15886.2 -14995.09 105.99
Entrada 1 11731.9 -15516.20 104.11

Mixer a 21-1 Entrada 2 4154.2 -15486.84 104.21 250
Salida 15886.2 -15508.52 104.14
Entrada 1 203.0 -61071.13 105.39

Mixer a 111-F Entrada 2 1461.1 -70393.19 69.24 25.0
Salida 1664.0 -69256.21 73.67

Tabla 118. Propiedades Termodinamicas para los Mixers empleando la Tecnologia
Topsoe Propuesta.

Compresores (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo Flujo [kgmei/h]  hene [kI/kgraall hea [kl/kgmal Sene [KI/kgral K sea [KI/kgma K] To [
103-)/IT-A 7346.6 -740.36 1691.65 109.19 110.74 250
103-)/IT-B 7631.1 -609.73 1685.92 103.89 105.55 25.0
103-)/IT-C 7540.0 -1093.34 1898.52 95.82 99.56 25.0
103-)/IT-D 23426.2 -10152.81 -9858.16 10291 103.19 25.0
105-J/IT-A 380.1 -47765.72 -46257.37 162.59 16393 250
105-)/IT-B 1245.2 -47069.15 -44704.50 160.83 161.99 25.0
105-)/IT-C 2341.0 -46189.39 -43723.53 158.08 159.32 25.0
105-)/IT-D 4161.6 -46095.35 -43661.52 152.60 154.06 25.0

Tabla 119. Propiedades Termodinamicas para los Compresores empleando la Tecnologia
Topsoe Propuesta.

175



Equipo
Valvula de 22
Valvula de 27

Valvula a 111-F

Valvula a 112-F

Vdlvula a 110-F
Valvula de 56
Valvula de 57
Valvula de 58

Flujo [kg..i/h]
3636.4
43 .4
1461.1
21816
4155.0
1258.7
203.0
798.9

Vdlvulas de Expansién {Tecnologia Topsoe Propuesta)

h=i [k)/kgmal
-70090.64
-69168.37
-70353.19
-70353.19
-65625.52
-67325.51
-69045.29
-70711.81

hert [k1/KBma]
-70090.64
-69168.37
-70393.15
-70393.19
-65629.92
6732591
-65045.29
-70711.81

69.45
72.84
65.24
65.35
8561
80.03
7392
63.58

Scal [kJ/kngI K]

Sent [kJ/kngI K]

67.83
71.22
65.02
659.02
85.32
79.75
73.71
68.49

Ta [°C]

25.0
25.0
25.0
25.0
25.0
25.0
25.0
25.0

Tabla 120. Propiedades Termodinamicas para las Valvulas de Expansion empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.

Reacter {Tecnolcgia Topsce Prepuestal

Eguipo Corriente Aujo [kgma/h] heal [kl /kgall henr [kl /kErol) 5.l [kl /Kgrn| K] Sen [KIfkEmai Kl T [°C]

— Caliente 8687.1 -4226.01 363.85 132.77 139.44 —
Fria 94416 336.67 -3886.41 126.15 118.53

i Caliente 20444 7 -7342.23 -4455.73 136.76 141.10 s
Fria 139846 333.50 -3886.41 126.14 118.53

—_— Caliente 12867.0 -4226.59 363.85 132.77 139.44 -
Fria 10460.9 -260730.17 -266376.49 111.50 101.49

Reactor {
Equipo
Cama |
Cama |l

Cama Il

Fujosg [kgmna/h]
21554.2
204447
19765.6

Tecnologia Topsoe Propuesta}

Flujo s [kgma/h]
23426.2
21554.2
204447

higl [kl kgl
363.85
-4455.73
-7592.87

hie [kl fkgme]
334.78
-4226.36
-7342.23

Ssa) [Kl/Kgrial K]

139.44
141.10
142.08

Senr [kl /kgral K]

126.14
132.77
126.76

25.0

25.0
25.0

Genera Corriente

Reactor {Tecnologia Topsce Propuesta}

Corriente

A ujo [kgmu\/h]

h [kl kgrall

s [lekamu\ K]

Entrada 1 94416 336.67 126.15

Mixer a 105-D-A Entrada 2 139846 333.50 126.14 25.0
Salida 23426.2 334.78 126.14
Entrada 1 8687.1 -4226.01 132.77

Mixer a 105-D-B Entrada 2 12867.0 -4226.59 132.77 25.0
Salida 21554.2 -4226.36 132.77

Tabla 121. Propiedades Termodinamicas para los equipos dentro del Reactor de Sintesis

empleando la Tecnologia KBR Disefio.
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E. Datos para el cilculo del area de los intercambiadores de calor.
Se utilizaron coeficientes globales de transferencia de energia recomendados para
diversos sistemas. (15) (16)

Sistema U[kJ/h m? °C]
Gas-Agua 1022
Gas-Amoniaco 1022
Amoniaco-Amoniaco 6133
Amoniaco-Agua 6133
Gas-Gas 818

Figura 45. Coeficientes de Transferencia de Calor para algunos Sistemas.

En las siguientes tablas se muestran los datos utilizados en el cdlculo del area para los
intercambiadores de calor utilizados en cada caso.
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Intercambiadores de Calor (Tecnologia KBR Disefio)

Equipo Corriente Tea [°C] Tent [°C] LMTD (°C) Q [Gl/h] U [ki/h me °C]

116-C kaltente hel - 215 1698 1022
Fria 408 32.0

117-C Caliente 1.4 240 11.0 35.83 1022
Fria -2.3 -2.3

118-C Caliente it 10 109 20.18 1022
Fria -19.7 -20.2

119-C Caliente 9.4 220 149 2223 1022
Fria -31.3 -31.6

120-C Caliente 05 42.8 25.0 32.97 818
Fria 15.2 -22.0

121-C Calferte A1 16524 18.1 105.49 818
Fria 146.0 24.0

172-c1 Caliente 402.0 473.2 1575 6163 818
Fria 385.0 146.0

177-C2 Caliente 362.6 4449 65.6 20.20 818
Fria 435.8 146.0

123-C Caliente 1655 3626 48.6 163.32 1022
Fria 301.6 1275

124-C Laltente it 923 112 10.02 1022
Fria 408 320

125.¢ Calienic <414 9.5 S5 162 1022
Fria -30.3 -31.2

126-C Glienie 800 288 293 111 6133
Fria -19.9 -19.9

127-C Caliente 389 104.4 Lok 126.06 6133
Fria 40.8 32.0

128-C Calferte il HLE 16.0 854 6133
Fria 40.8 32.0

129-C Callents 4.2 .8 219 7.90 6133
Fria -2.3 -2.3

139-C Cal |?nte 295 40.7 205 0.62 318
Fria 32.2 -11.0

140-C Caliente 24.0 4238 12.6 21.96 1022
Fria 18.7 18.5

167-C kaltente i . 121 2.462741 6133
Fria 408 32.0

170-C Calkene 3.2 1211 303 17.69182 1022
Fria 408 320

Tabla 122. Datos para el Calculo del Area de los Intercambiadores de Calor empleando la
Tecnologia KBR Disefio.
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Intercambiadores de Calor (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo Corriente Teu [°C] Tanel €] LMTD (°C) Q[Gl/h] U [ki/hm? oC]

120 Caln’ente 128.0 398.8 47.4 27.13 218
Fria 220.0 1235

E-121 Galicnte 359.4 4755 129.7 39.87 818
Fria 350.1 2200

122 Galiente 320.0 1288 102.3 59.01 818
Fria 350.0 2200

123 Caliente 22.0 420 10.3 051 1022
Fria 18.7 18.7

124 Callc’ante 100.2 1211 741 1.49 1022
Fria 40.8 32.0

E-125 Galiente i 1062 51.9 7.74 1022
Fria 40.8 32.0

E-126 Caliente 99.4 1169 71.6 398 1022
Fria 40.8 32.0

E-127 Galiente AHed 9932 120.3 59.07 1022
Fria 314.0 265.7

E-128 Caliente 128.8 3988 33.7 122.73 1022
Fria F65'7 126.0

129 Caliente 93.6 1285 43 24.91 218
Fria 1235 90.1

E-130 Rl e oy 3.1 22.00 818
Fria 90.3 41.2

E-131 aliEne & 934 14.9 .29 818
Fria 89.5 41.2

137 Caliente 48.2 100.2 8.3 6.37 818
Fria 90.4 412

E-133 Rl i 8.4 28.1 473 1022
Fria 40.8 32.0

E-134 Rl 188 . 27.4 19.95 1022
Fria 40.8 32.0

E-135 Caliente 36.0 20 2.3 13.25 1022
Fria 40.8 320

Tabla 123. Datos para el Calculo del Area de los Intercambiadores de Calor empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta.
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Intercambiadores de Calor (Tecnologia Topsoe Propuesta)

Equipo Corriente Teu [°C] Tanel €] LMTD (°C) Q[Gl/h] U [ki/hm? oC]

E-136 Callente 78 224 17.4 0.25 1022
Fria -2.3 -2.3

E-137 Galicnte 215 454 135 0.30 818
Fria 32.2 -11.0

E-138 Galiente 28 364 86 3771 1022
Fria 18.7 185

E-139 Caliente 36.0 627 10.5 6.29 1022
Fria 40.8 32.0

E-140 Callente 34 219 4.8 7.70 818
Fria 15.2 0.0

E-141 Callente 209 360 20.8 0.46 818
Fria 15.2 0.0

E-142 Caliente 20.9 36.0 73 322 1022
Fria 18.7 18.7

E-143 Galiente B 219 12.7 21.73 1022
Fria -2.3 -2.3

E-144 Caliente -11.0 98 17.2 036 1022
Fria -19.8 -19.8

E-145 Caliente 464 S 43 8.77 818
Fria -0.2 -22.0

E-146 Edliente #2 249.5 24.4 §94 818
Fria 0.6 998

E-147 Caliente 45.0 72.3 20.0 6.71 218
Fria 41.2 33.0

E-148 Caliente 42.0 44.0 59 440 1022
Fria 40.8 32.0

E-149 Caliente 163 34 10.4 17.36 1022
Fria -19.8 204

E-150 Caliente 39.2 485 74 210 1022
Fria 40.8 32.0

E-151 Glente 220 162 12.0 5.90 1022
Fria -31.3 -31.8

E-152 Caliente 8.0 389 29.3 162 6133
Fria -19.9 -19.9

E-153 Caliente . il 9.2 1.03 6133
Fria 40.8 32.0

E-154 Caliente 35.0 89.7 16.4 4.89 6133
Fria 40.8 320

E-155 ERlieste o 1rel 24.6 89.68 6133
Fria 40.8 320

Tabla 124. Datos para el Calculo del Area de los Intercambiadores de Calor empleando la
Tecnologia Topsoe Propuesta. {Continuacion)
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F. Datos econémicos.
Para el presente trabajo se calcularon los costos de intercambiadores de calor y de los
compresores de la planta de amoniaco. Los costos de estos equipos se encuentran
tabulados en una pagina web. Con dichos costos se obtuvo una ecuacion para cada equipo

de proceso segun la siguiente formula. (17)

Costo(2002)[$] = a + bx?

Ecuacion 24. Calculo del Costo de los Equipos de Proceso.

Donde: a, b y ¢ son constantes para cada equipo, mientras que x es la variable asociada a
i i % . . 2

cada equipo, para los intercambiadores serd el drea en m” y para los compresores la

potencia en kW.

Se utilizo el siguiente tipo de cambio de pesos a dolares.

Cambio [$/Dlls] 12.89 |

En las siguientes dos tablas se muestra de lado izquierdo los valores tabulados en la

referencia y de lado derecho los resultados de la ecuacion con los parametros a, b y c asi
como el error cuadratico calculado como en la Ecuacién 8. El ajuste de los tres parametros

mencionados se realizé con la herramienta Solver de Microsoft Excel.

a b c
29298.66 451172 | 0.7476

Intercambiadores de Tubo Fijo Acero al Carbén

Am’] Costo [Dlls] Costo [S] Costo [S] Error Cuadratico

352 3179 40977 40858 0.00
50 8655 111563 113329 0.00
100 13201 170161 170382 0.00
150 17174 221373 220335 0.00
200 20797 268073 266171 0.00
250 24169 311538 309172 0.00
300 27346 352490 350040 0.00
350 30364 391392 389216 0.00
400 33247 428554 426998 0.00
450 36013 464208 463604 0.00
500 38677 498547 499195 0.00
550 41248 531687 533897 0.00
600 43737 563770 567810 0.00
635 45434 585644 591125 0.00
P =152.95 kgi/em” tubos Total | 0.00

Tabla 125. Costo en el Afio 2002 de Intercambiadores de Calor y Parametros para el
Calculo del Equipo.
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Compresores Centrifugos-Turbina Acerc al Carbén

a b c
| 000 |15701.96] 0.9195 |

W kW] Costo [Dlls] Costo [5] Costo [S] Error Cuadratico
75 64525 831727 831815 0.00
500 369245 4759568 4759820 0.00
1000 698412 9002531 9002854 0.00
1500 1013976 13070151 13070488 0.00
2000 1321018 17027922 17028245 0.00
2500 1621875 20905969 20906256 0.00
3000 1917894 24721654 24721879 0.00
3500 2209949 28486243 28486389 0.00
4000 2498652 32207624 32207690 0.00
4500 2784457 35891651 35891620 0.00
5000 3067712 39542808 39542667 0.00
5500 3348691 43164627 43164380 0.00
6000 3627619 46760009 46759641 0.00

Total 0.00

Tabla 126. Costo en el Afio 2002 de los Compresores y Parametros para el Calculo del

Equipo.

En las siguientes graficas se muestran los datos obtenidos de la fuente de informacion asi

como el costo del equipo utilizando la ecuacion correspondiente.

Costo [$]

Costo Intercambiadores
P=152.95 kg./cm? tubos

600000

500000

400000

300000

200000

100000

0]

0 200

400
A[m?]
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m—— CO510
Calculado por
la Ecuacién

Grafica 11. Costo de los Intercambiadores de Calor en el Ano 2002.
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Grafica 12. Costo de los Compresores en el Afio 2002.

Los costos anteriores fueron tabulados en el afio 2002 por lo que es necesario introducir
un factor para calcular el costo del equipo en el afio 2012, ya que el costo de servicios se
tiene Unicamente hasta este afioc como se mostrara mas adelante. Para esto se utilizara el
indice de Marshall que contiene el factor hasta el afio 2011 por lo que se extrapolaran los

datos para el afio 2012 mediante una ecuacion lineal de los afios 2009, 2010 y 2011. (18)

indices de Marshall

Afio indice
2000 3941
2001 394.3
2002 3956
2009 52159
2010 550.8
2011 585.7
Proyeccidn 2012 616.6

Tabla 127. indice de Marshall para Varios Afios.

El costo del equipo para el afio 2012 se calculara de la siguiente manera.

Indice de Marshall 2012

Costo(2012) [§] = Costo(2002) [$] X =
osto( ) [8] G ) 191 Indice de Marshall 2002

Ecuacidn 25. Costo del Equipo en el Ao 2012,
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Para convertir el costo del equipo a un costo anual, se debe incluir un factor de

anualizacién que se calcular mediante la siguiente formula.

i1+ 0"

FA=—7—7"7——
1+ -1

Ecuacion 26. Factor de Anualidad.
Donde:
i: Interés
n: Numero de periodos

Se utilizaron los siguientes valores para la Ecuacion 26.

Factor de Anualidad

i 10
n 10
Factor de Anualidad 0.1627

Tabla 128. Calculo del Factor de Anualidad.

Mediante la siguiente ecuacién se calcula el costo del equipo anual.

Costo Anual del Equipo(2012) |%] = Costo del Equipo (2012)[$] X F. A.

Ecuacidn 27. Costo Anual de los Equipos de Proceso en el Afio 2012.

Por dltimo se investigaron los costos asociados a los servicios utilizados en la planta de
amoniaco y el precio del amoniaco producto todos los anteriores para el afio 2012 asi

como los dias laborales de la planta por afio. (19) (20) (21)

Costo Unitario

Agua de Enfriamiento $/m’ 0.3

$/G! 37.87
Gas Natural
$/Ton  2097.46
Amoniaco S/Ton 7336.00

Poder Calorifico Gas Natural kJ/m3 40053
p kg/m° 0.72

Tabla 129. Costo de los Servicios en el afio 2012 utilizados en la Planta de Amoniaco.

184



Produccion [Mton/afio] 520
Produccién [kg/h] 60256
Dias Laborales 360

Tabla 130. Dias Laborales de la Planta de Amoniaco.

Los flujos de los servicios (agua de enfriamiento y gas natural) se obtuvieron a partir del
simulador Aspen Hysys, estos servirdan para calcular el costo anual de los servicios

auxiliares por medio de la siguiente expresion.

kg 24 h 360 Dias Laborales o o
= Flujo [—] X X X Costo Unitario del Servicio

$
Costo Anual del Servicio(2012) [— = % Toia T Afs

ane

Ecuacion 28. Costo Anual de los Servicios Auxiliares en el Afio 2012.

El costo unitario de cada servicio que se encuentra en la Tabla 129; se convertira a las

unidades convenientes.

El ingreso anual por la venta del amoniaco producto se calcula de la siguiente manera.

k

. $ . [kgl 24h 360 Dias Laborales
Ingreso Anual del Servicio(2012) = Flujo [—] X

1 Dia & 1 Ao

T X Precio Unitario del Amoniaco

Ecuacién 29. Ingreso Anual por la Venta del Amoniaco Producto.

La ganancia es definida con la siguiente expresion.

S
— Costo Anual de Equipos v Servicios Auxiliares [ﬁ

5 $
Ganancia Anual(2012) [ﬁ = Ingreso Anual i

Ecuacion 30. Ganancia Anual en el Ano 2012.
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