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Resumen. El vapor, es un servicio industrial que se ha venido demandando a gran escala
debido a la revolucion industrial, ya que el mismo tiene asociada una energia térmica que es
transformable posteriormente en energia mecéanica, mediante el movimiento de equipos
rotatorios. Tanto asi, que muchos de los equipos de mayor tamafio en la industria, demandan
vapor. Por tal razén, en este Trabajo Especial de Grado se evalu6 un sistema de generacién
de vapor de alta presion, asociado a las unidades de un complejo de gasificacion de coque. Se
disefid un sistema de vapor con la finalidad de accionar turbinas acopladas a las platas de
obtencién de metanol y amoniaco, que forman parte del Complejo Industrial. El estudio se inicid
estableciendo parametros claves para el funcionamiento de la generacién de vapor. Se
configurd un sistema eficiente de generacion de vapor y se determind el balance de masa y
energia asociado al proceso. Adicionalmente, se determinaron las capacidades de la planta de
metanol y amoniaco a una carga determinada, a fin de conocer el consumo de vapor. La
configuracion de equipos fue representada en Diagramas de Flujo de Procesos, mediante el
empleo de las normas actuales de PDVSA y se determinaron los servicios industriales que
demandan cada una de las plantas para su correcto funcionamiento. La capacidad de
produccion de metanol encontrada estuvo alrededor de 7.200 t/d, mientras que la produccion
de amoniaco se encontré alrededor de 715 t/d, aunado a estos resultados se produjo un flujo
masico de vapor de 2.865.642 kg/h, a 10.693 kPa de presion y 538 °C, el cual fue destinado a
turbinas de alta presion, que accionan compresores de la secciones de compresion de las
plantas antes mencionadas. De igual forma, se obtuvo un flujo masico de vapor de media
presion de 3.483.997 kg/h, alrededor de 3.200kPa y 378 °C, donde una fraccion fue destinada
a cubrir la demanda de vapor de media del complejo industrial, mientras que la otra parte se
destind a generar energia eléctrica Se corrobor6 la autosustentabilidad del parque industrial en
cuanto al consumo de vapor y se obtuvieron cerca de 245 MW de energia adicional.
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INTRODUCCION

Actualmente, en Venezuela existen altos volumenes de coque de petrdleo almacenados en los
patios de los Mejoradores de Crudo del Complejo Industrial Jose Antonio Anzoategui (CIJAA).
Dicho coque se obtiene como subproducto en las unidades de Coquificacién Retardada y gran
parte del mismo no tiene utilidad econémica alguna.

Por tal razon, en el afio 2014, se planted un estudio destinado a la implementacion de la técnica
de gasificacion de coque de petréleo como alternativa para la generacion de un gas de sintesis
y su posterior uso en la manufactura de productos petroquimicos. Dicho estudio, abordo el
desarrollo de un parque industrial utilizando el coque de petroleo para generar materia prima,
que luego puede ser transformada en productos de alto valor comercial: metanol, amoniaco y
urea.

Sin embargo, la industria petroquimica consume cantidades exorbitantes de energia. Dicho
consumo estd destinado a satisfacer las necesidades de calentamiento y movimiento de
equipos rotatorios, que operan las maquinarias de mayor dimension. El consumo eléctrico es
demandado principalmente por bombas de menor tamafio, mientras que los compresores estan
acoplados a turbinas que consumen vapor de alta presion.

Cabe destacar que la ingenieria ha alcanzado disefios cada vez mas independientes. Logrando
disefiar sistemas integrados que producen vapor en los propios complejos. Esto disminuye
significativamente los costos asociados a la importacién de servicios industriales.

Uno de los retos del estudio anterior fue desarrollar dicho parque industrial de manera
autosustentable en cuanto a servicios industriales. Es por ello, que surgio el desarrollo de una
nueva investigacion, titulada “Evaluacién de un sistema de generacion de vapor de alta presion,
asociado a las unidades de un complejo de gasificacién de coque”, el cual tiene como objetivo
general “Disefiar un sistema de generacién de vapor, adaptado a un complejo de plantas e
integrado con las secciones de gasificacion de coque, sintesis de amoniaco y metanol”, esto
con la finalidad de cubrir los requerimientos energéticos demandados por el complejo en

cuestion.



En el capitulo |, se presenta el planteamiento del problema, los antecedentes bibliograficos y
los objetivos planteados; tanto el objetivo general como los objetivos especificos de la
investigacion. En la misma linea de ideas, se ostenta el capitulo I, donde se incluye el marco
tedrico a fin de brindar un acercamiento al tema central; adicionalmente, se plantea en el
capitulo Ill, una estrategia metodolégica con la cual se alcanza un numero finito de resultados;
los cuales se presentan y discuten en el capitulo V. Asociado a estos resultados, se fijaron
conclusiones y recomendaciones que pueden contribuir a futuro al momento de desarrollar

estudios afines.



CAPITULO |

FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En un comunicado oficial emitido por el Ministro de Energia de Venezuela, en el afio 2011, se
afirmé que el pais cuenta con una de las mayores reservas probadas de crudo a nivel mundial,
la cual en su mayoria esta conformada por crudos pesados y extrapesados.

Esta reserva se ha venido explotando y procesando en los ultimos afios con la finalidad de
obtener un crudo mejorado de calidad variable, conocido como crudo sintético con una
gravedad especifica comprendida entre 16-32 °API, el cual es equivalente a un crudo
convencional.

La tecnologia central empleada para el mejoramiento de los crudos pesados y extrapesado es
el proceso de coquificacion retardada, el cual es un proceso de conversion profunda. Esta
tecnologia, se basa en la extraccion del carbon de las fracciones pesadas del crudo mediante
la conversion térmica, generando cantidades apreciables de un subproducto de alto contenido
de carbdn, denominado “Coque”.

Actualmente, Venezuela cuenta con cuatro (4) mejoradores de crudos pesados, que se
encuentran ubicados en la zona oriental del pais. Los cuales producen alrededor de 15.000
toneladas métricas diarias de coque, como subproducto. Ademas, se contempla a futuro la
instalacion de siete (7) nuevos mejoradores de crudo pesados que operaran en areas cercanas
a la Faja Petrolifera del Orinoco (FPO), generando unas 30.000 toneladas métricas diarias
adicionales a las existentes.

Debido a la procedencia de este crudo, el mismo posee alto contenido de azufre y metales, asi
como alta dureza, que lo hace menos competitivo al compararlo con el coque de otras partes
del mundo. Dado estas caracteristicas y debido a las restricciones ambientales cada vez mas

exigentes, el uso del coque venezolano pudiera limitarse disminuyendo asi su venta y



despacho, ocasionando el incremento de los volimenes almacenados que se registran
actualmente en los mejoradores.

En el afio 2014, se inici6 un estudio destinado a establecer y desarrollar en varias fases, la
factibilidad de disponer de un complejo, basado en primer término en la gasificacién del coque
para la manufactura de gas de sintesis y su posterior utilizacién en la obtencién de productos
petroquimicos como metanol y amoniaco (Vasquez, 2014).

La gasificacion de coque consiste en la obtencién de un combustible gaseoso conocido como
gas de sintesis, a partir de un combustible sélido (coque), mediante la oxidacién parcial por
aplicacion de calor. (Rodriguez, 2014).

Este proceso de gasificacion de coque es altamente exotérmico, el mismo emite grandes
cantidades de calor que se pueden aprovechar aguas abajo en el parque industrial. Por tal
razon, se requiere continuar el estudio mencionado, evaluando otras areas que conforman este
complejo de plantas, las cuales estan asociadas en su mayoria al proceso de gasificacion de
coque.

Con la finalidad de recuperar la energia calérica del gas de sintesis producto del proceso de
gasificacién, se propone estudiar el intercambio de calor con agua desmineralizada, para
obtener una corriente de vapor de alta presidn de mayor utilidad.

En esta segunda fase, se procede a evaluar en detalle el disefio del proceso de generacion de
vapor de alta presion y las secciones de sintesis de metanol y sintesis de amoniaco, estos
ultimos como grandes consumidores de este servicio.

El andlisis y la evaluacion estaran orientados a determinar con mayor precision las capacidades
de las plantas y los requerimientos energéticos, considerando la integracion entre ellas.
Especificamente los requerimientos de vapor, ya que el mismo es un servicio industrial que se

genera y utiliza en grandes proporciones en el complejo en cuestion.



I.2. ANTECEDENTES

En la siguiente seccion se muestran trabajos previos relacionados con los procesos de
produccion de productos petroquimicos: metanol y amoniaco, y el proceso de generacion de
vapor. Estas investigaciones tienen como objetivo brindar un acercamiento al tema central a

desarrollar en este trabajo.

Maréchal, Heyen & Kalitventzeff (1997), “Uso de Técnicas de Integracion de Calor y
Herramientas de Simulacién”. Partiendo de un proceso clasico para producir metanol,
empleando reformador y seccion de sintesis, establecieron un modelo de simulacion como
nueva estrategia de sintesis, llamado Efecto Modelizacién y Optimizacién (EMO). El cual se
utilizé para mejorar la eficiencia energética del proceso. La modificacion se realiz6 en el reactor
de sintesis y el reformador, aqui se explot6 una corriente de purga como gas combustible para
satisfacer requerimientos energéticos del proceso, empleando una turbina de gas. El enfoque
EMO permitié conocer el impacto de la modificacion de procesos a nivel mundial con respecto
al costo de energia, incluyendo la produccién combinada de calor, energia mecanica en la

turbina y red de vapor.

Bricefio & Paz (2000), “Analisis y Modificacion del Proceso de Sintesis de Amoniaco”.
Realizaron un estudio para la modificacién fundamental del Proceso de Sintesis de Amoniaco
del Complejo Zulia, El Tablazo, el cual consistid en reubicar la cuarta etapa del tren de
compresion del gas de sintesis a la entrada de los reactores convertidores de amoniaco. En
dicho trabajo, se empleé como herramienta de simulacion Aspen Plus con ajustes
termodindmicos: Peng Robinson, NRTL-RK y LK-PLOCK. Demostraron que una disminucién
en la concentracion del amoniaco que entra a los reactores de sintesis, incide sobre la presion
parcial de los reaccionantes, y por consiguiente se logra aumentar la produccién de amoniaco.
Por otra parte, demostraron que el contenido de agua a la entrada de los convertidores de
amoniaco aumenta e impacta negativamente la actividad del catalizador. Es por ello, que

plantearon alternativas para eliminar la humedad de este gas.

Planas (2003), “Evaluacion Técnica del Proyecto de Inyeccion de CO,, determinando los

Cuellos de Botella en la Planta de Metanol de Metor”. Evalué el impacto sobre el proceso de



produccidn de metanol que causaria la inyeccion de CO2 en la planta Metor. S.A. Por otra parte,
identifico los cuellos de botella que limitarian la ejecucion del proyecto. La técnica de inyeccion
de CO; se realizd con la finalidad de incrementar la produccion de metanol sin modificar
significativamente las instalaciones del proceso. En este trabajo, inicialmente se estudio la
produccion de metanol, se identificaron las variables de produccién de metanol y los equipos
involucrados en el proceso. Se realizé una comparacion directa, evaluando el impacto que
ocasiono la inyeccion de COz en el proceso. Se pudo establecer el punto dptimo de inyeccidn
de COy, se determind el comportamiento de los equipos principales a las condiciones de

operacion y se comparo con las condiciones de disefio.

Achabal & Navas (2005), “Disefio de un Programa de Simulacion de una Central
Termoeléctrica a Vapor”. Realizaron una simulacién del comportamiento de una central
termoeléctrica a vapor, basandose en distintos modelos existentes para generadores de vapor
de alta presion, turbinas, condensadores, bombas y modelos de comportamiento de fluidos en
tuberias. Y crearon un programa que resultdé de gran utilidad para la ensefianza y el
adiestramiento del funcionamiento de una central termoeléctrica a vapor. Se buscd establecer
este aporte como herramienta en el area de ciclos de generacion de energia en materia de
Central Energética, como parte de las practicas explicativas de centrales térmicas a vapor.
Obtuvieron un programa basado en las unidades 7, 8 y 9 de 460 MW, correspondiente a la
planta Ampliacion Tacoa que forma parte del Complejo Generador Ricardo Zuloaga de la
Electricidad de Caracas C.A.

Liset (2011), “Evaluacion del Sistema de Condensacion de Vapor Exhausto Proveniente de
las Turbinas de Vapor en una Planta Productora de Amoniaco y Urea”. Baso su estudio en
recuperar vapor remanente en forma de condensado para emplearlo como vapor de agua de
calderas. Evalué los balances de masa y energia dentro de los equipos: turbinas,
condensadores de superficie, eyectores y condensador interetapas. Los resultados obtenidos
fueron comparados con los valores de disefio para el mes de operacion, mayo 2010. Se not6
aumento en la presion de vacio del proceso. Adicionalmente realizo pruebas de hermeticidad
que fueron indicadas por los fabricantes de los eyectores de vapor. Y demostré que la causa

principal del aumento de presidn de vacio radica en la entrada de aire al proceso. Por otra
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parte, propuso mejoras al sistema mediante el empleo de la herramienta de simulacion, Aspen
HYSYS ®.

Sanchez & Gonzalez (2011), “Control de un Generador de Vapor Didactico”. Elaboraron una
propuesta de control para un Modulo didactico de Generacion de Vapor. En el cual fueron
identificados los equipos y componentes que integraban el médulo de generacion de vapor, asi
como las variables y equipos que se deseaban controlar en el sistema. Como resultado, las
variables a controlar fueron: sistema aire-combustible, presion y nivel del condensador, flujo de
agua de alimentacion y flujo de vapor. En conclusion propusieron dos estrategias avanzadas
de control. La primera abordé el implemento de un sistema de control relacién para los flujos
de aire combustible. Mientras que la segunda, fue un control en cascada en el condensador.
Finalmente, establecieron una propuesta de control que permitiré a futuro integrar la interface

hombre-maquina en este mddulo.

Vasquez (2014), “Aprovechamiento del Coque de Petrdleo en la Generacion de Energia y en
la Manufactura de Productos Petroquimicos en Venezuela”. Evalué el desarrollo de un parque
industrial, utilizando coque proveniente de los complejos de refinacién y mejoramiento de
crudos pesados y extrapesados de la Faja Petrolifera del Orinoco, para la produccién de gas
de sintesis y asi generar insumos para la manufactura de productos petroquimicos de alto valor
y demanda comercial. La ejecucion de este trabajo englobd: la preparacion y gasificacion del
coque de petréleo, conversion de CO, tratamiento de gases, Pressure Swing Adsorption (PSA),
Sulfur Recovery Unit, generacion eléctrica, sintesis de metanol, sintesis de amoniaco y urea.
Se obtuvo el esquema global de cada una de las unidades del complejo industrial, ademas las
capacidades de cada unidad, mediante el empleo de alicuotas de consumo de materias primas

y servicios industriales.



.3 OBJETIVOS DE LA INVESTIGACION

1.3.1 OBJETIVO GENERAL

Disefar un sistema de Generacién de Vapor, adaptado a un complejo de plantas e integrado

con secciones de gasificacion de coque, sintesis de amoniaco y metanol.

.3.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

(a) Establecer via investigacion bibliografica, los pardmetros operacionales de la

generacion de vapor a partir de la gasificacion del coque.

(b) Realizar los balances de masa y energia correspondiente a los esquemas de procesos
de generacion de vapor de alta presion, juntos a las unidades de sintesis de metanol y

amoniaco, empleando un simulador comercial.

(c) Elaborar los diagramas de flujo de proceso (DFP) de los sistemas que involucran las

secciones estudiadas.

(d) Determinarlos consumos de insumos y servicios industriales de los distintos esquemas
de los procesos mencionados. Con énfasis en el consumo de vapor de las unidades

de este complejo.



CAPITULO Il

MARCO TEORICO

1 COQUE DE PETROLEO COMO SUBPRODUCTO DEL MEJORAMIENTO DE LAS
FRACCIONES PESADAS Y EXTRAPESADAS

Los mejoradores de crudo en su conjunto, son instalaciones para procesar crudo pesado 0
extrapesado, con la finalidad de convertirlo en un crudo de mejor calidad. Esta unidad modifica
las caracteristicas fisico-quimicas del crudo para que el mismo sea transportable y refinable.
(Kum, 2013)

Cuando un crudo de residuo o fraccion de crudo atmosférico o de vacio, se somete a
condiciones de craqueo térmico de mediana o alta severidad, se consideran procesos de
conversion térmica. Entre los cuales estan: Viscorreduccion, Aquaconversion y Coquificacion.
(Kum, 2013 a).

En este caso se considerara la coquificacion retardada, el cual es un proceso que se basa en
el craqueo térmico de residuo de vacio por rechazo de carbon donde se obtienen productos
mas ligeros, tales como gases, gasolina, aceites y coque. El residuo de vacio es calentado en
un horno y trasladado a sistemas de tambores, para luego separar los productos por
destilacion. (Fahim, 2010).

Entre los productos y subproductos obtenidos mediante el proceso de coquificacion retardada,
en Venezuela, el coque es vendido y una gran parte es almacenado sin utilidad econdémica
alguna. En la mayoria de los casos estos compuestos carbonosos (coque) que se obtienen
como subproducto de la conversion térmica de fracciones de petréleo, tienen alto contenido de
resinas y asfaltenos, y alta calidad combustible por su contenido de carbén (85%) e hidrégeno
(4%). (Fahim, 2010)



1.2 APROVECHAMIENTO DEL COQUE DE PETROLEO.

En la actualidad, el coque puede ser aprovechado como fuente de energia para la generacion
de electricidad, esto se realiza mediante la combustion del mismo. Ademas, esta materia prima
puede ser sometida a otro proceso térmico, conocido como gasificacién de coque, en el cual,
es transformado a un gas base, conocido como gas de sintesis. Este gas es una mezcla
compuesta principalmente por hidrégeno (Hz), mondxido de carbono (CO), diéxido de carbono
(CO2) y metano (CHs), mediante una serie de reacciones quimicas, que ocurren a un rango de
temperaturas determinadas en presencia de un agente gasificador, el cual puede ser aire,

oxigeno y/o vapor. (Bohdrquez, 2009).

Una vez obtenido el gas de sintesis, el mismo puede ser convertido en diferentes combustibles
liquidos como: metanol, aceites, alcoholes superiores, produccion de hidrégeno y amoniaco.
Ademas este gas puede ser utilizado como gas combustible en calderas generadoras de vapor

para movimientos de motores y turbinas. (Klein & Themelis, 2003)

II.3 GAS DE SINTESIS PARA LA MANUFACTURA DE METANOL

1.3.1 Metanol

Es un compuesto organico polar clave en la industria quimica y petroquimica. El cual se
sintetiza en distintos grados, acorde a la pureza: Grado A con 99.85% p/p, Grado AA >99.9 %
p/p y Grado C de baja pureza. Este se obtiene a nivel comercial a partir del gas de sintesis.
(Romero, 2014)

Al igual que los demas alcoholes, el metanol tiene distintos usos a nivel industrial. A

continuacion en la Figura N°1, se presenta de manera resumida dichos usos:

Componentes  de
gasolina de alto MTBE
octanaje Solventes, plastificadores y disecantes.

Acido Acético
Cloruro de Metilo
METANOL Base quimica Formaldehido Adhesivos, gomas y resinas.

Acido Férmico Farmacos, colorantes y coagulantes.
Formalina

Metil-Metacrilato

Criogénicas y solventes

Resinas, desinfectantes y plasticos.

Resinas y peliculas cobertoras
Uso directo Solvente combustible

Fuente: Curso de Procesos Petroquimicos. (Romero, 2014)

Figura N°1: Productos quimicos y petroquimicos obtenidos a partir del metanol.

-10 -



11.3.2 Proceso de obtencion de metanol a escala industrial

El proceso de obtencién de metanol, a partir del gas de sintesis proveniente de la gasificacion

de coque, puede ser representado de forma global tal y como se muestra en la Figura N°2.

RECICLO SYNGAS

SYNGAS,

BLOQUEDE  comprimido | SECCION DE
COMPRESION SINTESIS

SYNGAS
—ee

SEPARACION
— DE
PRODUCTOS METANOL
—

L.

IMPUREZAS PURGA

Fuente: Curso de Procesos Petroquimicos. Sintesis de Metanol (Romero, 2014)
Figura N°2: Diagrama general de los bloques que constituyen una planta de produccién de metanol.

En el primer bloque, el gas pasa a través de un compresor de tres etapas con la finalidad de
aumentar la presidn hasta las condiciones del reactor de sintesis. El gas se comprime en la
primera etapa hasta una presion de 34 kgflcm? y 129°C. Luego se enfria en un enfriador de
aire hasta una temperatura de 55°C.

A la corriente producto se le retira calor en un enfriador con agua hasta una temperatura de
39°C. Durante este recorrido el gas experimenta una caida de presion de 1 kgf/cm?2 a la misma
temperatura. Seguidamente, el gas es introducido a una segunda etapa de compresién, donde
se alcanza una presion de descarga de 63 kgflcm? y 116°C. El gas es enfriado hasta 39°C.
Luego, de la tercera etapa de compresion el gas sale a 102 kgf/cm2 a 96°C. De alli se introduce

al bloque de reaccion como gas de reposicion (make up). (Planas, 2011)

El gas de sintesis es previamente mezclado con la corriente de recirculacion proveniente de la
etapa de separacion de productos como se aprecia en la Figura N°2. Esta mezcla es calentada
hasta una temperatura de 120°C, para luego ser dividida en dos corrientes. La primera division
de la corriente es enviada como alimentacion fresca al reactor, mientras que la otra parte se
utiliza como gas de enfriamiento (Quench), con la finalidad de controlar la temperatura a la

salida en cada lecho catalitico. Antes de introducir la corriente al reactor de sintesis, la misma
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se calienta hasta una temperatura de 230°C por intercambio de calor con el gas efluente del

reactor, con el fin de aprovechar la energia producida en la sintesis.

La reaccién toma lugar sobre la superficie de un catalizador cobre-zinc dentro del reactor en la

seccion de sintesis (Planas, 2011).

La mezcla bifasica efluente de la seccién de sintesis pasa a la unidad de separacion de
productos (ver Figura N°2), donde se divide el metanol producido y el gas que no reacciond.
Ademas de esta unidad sale una corriente de purga para aliviar la presion, debido a la
acumulacion de inertes. El gas que no reaccion6 es recirculado, comprimido y mezclado con la
corriente de alimentacion al reactor de sintesis. Por otra parte, el metanol crudo obtenido en la
seccion de sintesis contiene alrededor de 80% p/p en metanol y 20% p/p de agua, con

pequefias porciones de impurezas organicas y gases disueltos. (Planas, 2011)

El metanol crudo se envia a un tren de destilacién, donde se separan las impurezas.
Posteriormente, los vapores producidos de metanol son condensados en el tope de la columna

para ser refinado y almacenado en tanques.

1.3.3 Integracion energética entre la generacion de vapor de alta presion y la seccion de

sintesis de metanol

El proceso de obtencién de metanol consume cantidades significativas de energia para
satisfacer las necesidades de calentamiento y energia mecanica. En esencia, es utilizada para
operar las maquinarias, tales como: compresores, bombas y ventiladores. En la mayoria de las
plantas, los equipos de mayor tamafio funcionan con turbinas acopladas, mientras que los

equipos mas pequefios operan con motores eléctricos.

Un compresor es una maquina que esta construida para aumentar la presion y desplazar cierto
tipo de fluido llamado compresible, gases y vapores, mediante un intercambio de energia entre
la maquina y el fluido. El trabajo ejercido por el compresor es transferido a la sustancia que
pasa por él convirtiéndose en energia de flujo, incrementando la presion y energia cinética.
(Diaz, 2009).

-12 -



En laindustria petroquimica, los compresores centrifugos estan constituidos principalmente por
carcasas que encierran multiples efectos, normalmente, estan accionados por turbinas de gas,

turbinas de vapor y motores eléctricos.

Una turbina de vapor es un motor primario capaz de convertir energia de vapor en energia
mecanica por medio de la expansion del vapor, por impulso o reaccion de vapor contra los

alabes de la turbina.

En la mayoria de los casos al emplear turbinas de vapor, el vapor es obtenido dentro de las
mismas instalaciones mediante un sistema de evaporacion de agua y distribuido en redes de
vapor. (Ministerio de Medio Ambiente y Medio Rural y Marino, 2009). Dichas redes, se
establecen para aprovechar grandes cantidades de calor de combustion que se genera en
equipos como el gasificador de coque de petroleo, por ejemplo, mediante un sistema de vapor
eficiente que permite generar vapor a alta presion direccionado a turbinas de vapor que

accionan los compresores del gas de sintesis.

Ademas de vapor de alta presion también se puede generar vapor de media presion. Ya que el
vapor de alta presion al salir de la turbina aun contiene energia. Por tal razén, en muchas
plantas se instalan turbinas intermedias para la generacion de vapor de media presion. El cual
podria ser direccionado a secciones del proceso que requieran este servicio o para accionar
equipos de menor potencia. Una vez que el vapor disipa la energia que contiene, el mismo se
condensa para ser suministrado nuevamente a la caldera de generacidn de vapor, cumpliendo

un ciclo Rankine.

IIl.4 GAS DE SINTESIS EN LA MANUFACTURA DE AMONIACO

11.4.1 Amoniaco

El amoniaco en condiciones ambientales se encuentra en forma de gas incoloro con olor
penetrante y alta solubilidad en agua. Este es utilizado a nivel industrial para la obtencion de
nitrato de amonio, industria textil, plasticos, produccién de papel, refrigerante y sales
aromaticas. (Pérez, 2009).

En la industria de fertilizantes se utiliza solo en forma de sales de amonio. Entre las mas

comunes se encuentran: sulfato de amonio, nitrato de amonio, fosfato de amonio, entre otras.
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11.4.2 Proceso de obtencion de amoniaco a escala industrial

Se obtiene exclusivamente por el método denominado Haber-Bosh (Fritz Haber y Carl Bosh).
Dicho proceso consiste de manera tedrica en la interaccion directa entre el nitrégeno (N2) y el
hidrogeno (H2) gaseoso, en presencia de un catalizador sélido que posee en su fase activa

hierro (Fe).

El proceso de obtencion de amoniaco a partir del gas de sintesis, puede ser esquematizado

en forma global como muestra la Figura N°3.

RECICLO SYNGAS

HIDROGENO
_—
SYNGAS,
SYNGAS comprimido A
BLOQUE DE BLOQUE DE SEQCION DE SEPAEQCION
MEZCLA COMPRESION SINTESIS PRODUCTOS

NITROGENO AMONIACO
e —

L .

PURGA
IMPUREZAS

Fuente: Curso de Procesos Petroquimicos. Sintesis de Amoniaco (Romero, 2014)
Figura N°3: Diagrama general de los bloques que constituyen una planta de produccién de amoniaco.
Inicialmente, el hidrogeno gaseoso proveniente de una unidad de Pressure Swing Adsorption
(PSA), es introducido en el primer bloque para ser mezclado con una corriente de nitrégeno
gaseoso que proviene de una planta de separacion de aire, donde se busca alcanzar una
relacion alrededor de 2,8 molar. Una vez alcanzada la relacion Ho/N2 requerida para la sintesis,
la mezcla es comprimida en un compresor de multiples (3) etapas, y asi se introduce al reactor

donde interaccionara con un catalizador de hierro para producir amoniaco. (Invensys, 2013).

La corriente producto obtenida en la seccién de sintesis se envia al bloque de separacion de
productos donde se obtiene amoniaco liquido, gas que no reacciond y una corriente de purga
(ver Figura N°3). La corriente que no reacciond es recirculada es introducida nuevamente al

bloque de compresion para llevar el gas a las condiciones de presion requeridas en el reactor.
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1.4.3 Integracion energética entre la generacion de vapor de alta presion y la seccion
sintesis de amoniaco (Ministerio de Medio Ambiente y Medio Rural y Marino, 2009)

Debido a la cantidad excedente de energia en la reaccion de sintesis de amoniaco, es
necesario emplear un sistema de vapor para la recuperacién del calor con la finalidad de

generar vapor de alta presion, alrededor de 100 bar.

Al igual que en el proceso de sintesis de metanol, todo el vapor de alta presion producido sera
direccionado hacia turbinas de vapor del proceso que accionan el compresor de gas de sintesis.
Una parte del vapor que abandona la turbina puede ser aprovechado para la generacion de
vapor de media presion, mientras que el resto se condensa. Es importante mencionar que en
la mayoria de las plantas modernas de amoniaco, no se importa energia para el funcionamiento
de los equipos mecanicos, sino que se exporta energia a otros consumidores, en forma de

energia o electricidad.

Por otra parte, los compresores de refrigeracion necesarios para condensar el amoniaco
producto también pueden ser accionados aplicando el método anterior descrito. De esta

manera se logra la integracion eficiente del sistema energético de toda la planta.
II.5 GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION

En esencia, un generador de vapor es un equipo cerrado que utiliza de manera eficiente el
calor producido en la combustion de un combustible de alto poder calorifico, para convertir agua
en vapor. Este proceso se fundamenta en el ciclo de Rankine y la termodinamica gobierna el
rendimiento del mismo. (Goswami, 2007). Los principales componentes del generador de vapor
se describen a continuacion:

= Horno

= Bombas

=  Sobrecalentador

= Economizador

»  Desaireador

=  Tanque de retorno de condensados
= Colector de vapor
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Il. 5.1 Horno

El horno sirve como recinto del proceso de combustion, en este caso al hablar de horno, nos
referimos a los gasificadores de coque, donde se llevan a cabo las reacciones de gasificacion
y produccién de gas de sintesis. Dicho gas con alto contenido de energia, se aprovecha al
intercambiar calor con una corriente de agua desmineralizada para producir vapor. (Black,
1996)

11.5.2 Bombas

Se requieren para trasladar el agua condensada en los distintos sistemas de recuperacion de
agua del proceso. Dichos sistemas pueden ser disefiados con circulacién natural o forzada
empleando bombas de recirculacion. Si se desea disefiar un sistema de circulacion natural, el
sistema debe poseer baja resistencia al flujo de agua. Por otra parte, el disefio de circulacion

forzada, permite el uso de diametros de menor tamafio. (Black, 1996)

11.5.3 Sobrecalentador

Es un equipo de transferencia de calor interno en el sistema de generacion de vapor, el cual
permite aumentar la temperatura del vapor saturado. Son elementos tubulares expuestos a los

gases de combustion de alta temperatura. (Tirado, 2011)
1.5.4 Economizador

Es un intercambiador de calor que ayuda a mejorar la eficiencia del ciclo de vapor, recuperando
la energia residual de los gases de combustion incrementando la temperatura del agua de

alimentacion que entra a la caldera. (Sanchez & Gonzalez, 2011).

11.5.5 Desaireador

Este equipo se instala con la finalidad de disminuir la concentracién de oxigeno disuelto en el
agua de alimentacion a la caldera, ya que el mismo actia como agente corrosivo en el proceso.
(Goswami, 2007).
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11.5.6 Tanque de retorno de condensados

Esta dispuesto con la finalidad de mantener una reserva de agua de alimentacion a la caldera.
Ademas a este tanque retornan los condensados de todo el proceso, los cuales deben
recuperarse, para disminuir los costos de produccion de vapor por disminucién de insumos.
(Goswami, 2007)

11.5.7 Colector de vapor

Son depdsitos de forma cilindrica que se encuentran ubicados dentro de la caldera,
generalmente colocados en posicién horizontal. En este equipo ocurre el cambio de fase del

agua, de igual forma aqui se separa el agua liquida del vapor. (Lopez, 2012)

1.6 PRINCIPIOS DE FUNCIONAMIENTO DE UN GENERADOR DE VAPOR

El agua procedente de la bomba de alimentacion a la caldera, pasa en primer lugar por un
intercambiador de calor conocido como economizador, este intercambia energia residual de los
gases de combustion con el agua de alimentacion a la caldera, éstos, generalmente estén
disefiados modo serpentin. Al salir de este equipo, el agua es direccionada a la caldera
propiamente dicha y entra a la zona del colector de vapor. La mayor parte del calor producido
en la combustién se transmite al agua de caldera a través de las paredes de los tubos
vaporizadores, que por medio de conveccion, producen diferencias de densidades en el agua
(mezcla liquido-vapor). Cabe destacar que este colector de vapor actia como una camara de
expansion y separa a su vez el agua liquida del vapor. Seguidamente, el vapor que abandona
el colector, se encuentra como vapor saturado y es direccionado a un sobrecalentador, donde
aumenta la temperatura con variaciones minimas de presion, para ser expandido en una
turbina. Esta turbina genera potencia que seréa empleada en otros procesos aguas abajo, como

integracion energética de servicios industriales.

Cuando el agua pasa por la turbina, parte de la misma se condensa y retorna a un tanque de
recuperacion de condensados. Alli es mezclada con una corriente de agua make up, que sirve
como reposicion del agua disipada en el ciclo de vapor. Esta agua recirculada tiene alto

contenido de oxigeno, el cual causa un efecto corrosivo conocido como Pitting y se localiza en
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las tuberias del sistema en forma de tubérculos negros. Por tal razén, el agua proveniente del
tanque de retorno de condensados se introduce a un equipos desaireador para elevar su
temperatura y desorber el oxigeno disuelto en el agua antes de ser enviada al economizador,

empleando vapor de baja presion.

II.7 CALDERAS RECUPERADORAS DE CALOR (MOSTOLES, 2012)

Una manera de aumentar la eficiencia energética de un proceso de generacién de vapor es
mediante la recuperacion de calor residual. La industria de procesos puede consumir
principalmente dos tipos de energia: combustibles fosiles para generar calor de proceso y

energia eléctrica para impulsar motores.

En los Ultimos afios, los crecientes costos de la energia han despertado la necesidad de
desarrollar sistemas avanzados para disminuir los costos asociados a la importacion de energia
y aumentar la eficiencia de los ciclos de potencia. En la actualidad, la recuperacion del calor
residual es uno de los métodos que se ha venido utilizando ampliamente, el cual consiste en la
obtencién de energia a partir de fuentes de gran contenido calérico, como gases calientes.
Existen grandes alcances para recuperar calor residual de diversas industrias y generar energia
o calor de proceso, utilizando un Generador de Vapor con Recuperacién de Calor (Heat

Recovery Steam Generator, HRSG).

Como se mencioné con anterioridad, un HRSG se dispone para recuperar calor de una fuente
de gas caliente como los gases de escape de un gasificador, para producir vapor a presion.
Estos, pueden funcionar en modo cogeneracién o en modo de ciclo combinado. En el modo de
cogeneracion, el vapor producido por la caldera de recuperacion es utilizado principalmente

para aplicaciones de proceso, mientras que en el ciclo combinado suele generarse electricidad.

1.8 REDES DE VAPOR

El sistema de distribucion de vapor incluye todas las tuberias de vapor tanto principales como
secundarias; todas las tuberias de retorno y todos los accesorios necesarios para el suministro

del proceso que lo requiera. EI mismo esté constituido por todo el equipo y las instalaciones
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que sirven para transportar el vapor desde la planta de produccion hasta los equipos que lo

utilizaran, incluyendo el sistema de recoleccion de condensado.

1.9 REDES DE VAPOR E INTEGRACION CON PLANTAS DEL PROCESO.

En este trabajo se pretende alcanzar una integracién energética eficiente, considerando todo
el sistema de vapor y las redes de intercambio de calor. A fin de garantizar la transferencia de
energia entre las corrientes de bajo y alto contenido calorico de cada proceso, lo cual incide

directamente en la importacion de servicios auxiliares.

110 SIMULADORES DE PROCESOS

Son herramientas computacionales destinadas a los procesos industriales, que tienen como
objetivo principal incrementar la eficiencia de los procesos. Al emplear los simuladores se
pueden obtener respuestas previas de como reaccionaria el proceso ante una variacion de
alguna variable sin que ocurra en la realidad, y aunado a esto, se toman decisiones que pueden

acarrear cambios significativos en el proceso en pro de mejorar la calidad y la produccion.

Existen distintos simuladores comerciales que se utilizan como herramientas de célculo. Dichos
simuladores poseen librerias que funcionan como base de datos que contienen propiedades
fisicas y quimicas de miles de compuestos y sustancias quimicas, modelos termodindmicos,

resolucion de célculos asociados a equipos y analisis de costo.

Entre los simuladores comercial de mayor auge en la actualidad, se encuentra el simulador
Aspen HYSYS ®, el cual sera empleado como herramienta para el desarrollo de este Trabajo

Especial de Grado.

1.10.1 Aspen HYSYS ®

Es un simulador de procesos de fuerte aplicacion a nivel industrial, principalmente en las fases
del disefio conceptual, control, optimizacion y monitoreo de procesos. Las aplicaciones méas
importantes desarrolladas por Aspen HYSYS corresponden a la industria de crudo,

procesamiento de gas, refineria y otras industrias en general.
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CAPITULO Il

MARCO METODOLOGICO

En esta seccion se presentan los métodos, estrategias y procedimientos empleados durante el

desarrollo del presente trabajo, con la finalidad de cumplir los objetivos planteados inicialmente.

A continuacion, la Figura N°4 muestra de manera esquematica la estrategia metodolégica

empleada:
Investigacion | —| Fijacion de parametros Elaboracion de
Bibliogréafica Operacionales Diagramas de Flujo

Y 1

Elaboracion de Balances de Masa y Energia para cada proceso, empleando
un simulador comercial (capacidades de las plantas)

Y

Determinacion de las cantidades de
vapor de alta presion requerida en —»
cada proceso

Determinacion de los insumos y
servicios industriales

Y

Integracidn de la generacién de vapor con las plantas de metanol y amoniaco

Figura N° 4 Representacion esquematica de la metodologia desarrollada

1. 1 INVESTIGACION BIBLIOGRAFICA. FIJACION DE PARAMETROS OPERACIONALES

Partiendo de una revisién bibliografica se pudo establecer variables indispensables para el
funcionamiento correcto de las plantas: sintesis de metanol, sintesis de amoniaco y generacion
de vapor de alta y media presion.
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A continuacion se describen cada una de las plantas.

Unidad de generacion de vapor

Se disefié un sistema de generacion de vapor de alta y media presién, basado en las calderas
existentes en el complejo industrial planteado en el estudio de Vasquez (2014). Dicho sistema
de generacion de vapor esta conformado por cuatro calderas. La primera caldera, genera vapor
de alta presion y se encuentra ubicada en la secciéon de gasificaciéon del coque, el vapor
generado se encuentra a las condiciones de 10.693 kPa de presion y 538 de temperatura (ver
Figura N°6).

Por otra parte, existen tres calderas adicionales que generan vapor de media presion a 3.338
kPa y 330°C de temperatura. Dichas calderas se encuentran ubicadas en: la seccién de
gasificacion, la seccion de conversion de CO y en una planta HRSG destinada a la generacién

de energia eléctrica (ver Figura N°7)

Las calderas empleadas en el sistema fueron Calderas Recuperadoras de Calor para
Generacion de Vapor, las cuales no utilizan combustién internamente; en su lugar usan una
corriente de alto contenido caldrico como fuente de energia, en este caso se empled gas de

sintesis a 1200°C proveniente del gasificador de coque de petréleo.

Ruta de Procesamiento del Gas de Sintesis.

El gas de sintesis, se obtiene a una temperatura de 1200 °C y es direccionado en primer lugar,
a una set de recuperacion de calor conformada por tres intercambiadores de calor y un colector
de vapor como se explico anteriormente. Los intercambiadores de calor se conocen como:

economizador, evaporador y sobrecalentador.

Fue dispuesto un set de alta presion en el cual se genera vapor a condiciones de alta presion
y dos (2) set que generan vapor de media presion. En el set de alta presién se retira gran
cantidad de calor del gas de sintesis, disminuyendo su temperatura hasta 350 °C.

Inmediatamente, el gas es direccionado a la caldera de media presion donde se retira calor
hasta alcanzar una temperatura de 220°C. Posteriormente, es introducido a una seccién de
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conversion de mondxido de carbono (CO), (High Temperature Shift, HTS), que contiene un
reactor de alta temperatura (ver Figura N°7). En este reactor el gas de sintesis aumenta su
temperatura hasta 450°C. Por lo que se intercambia calor en una caldera de generacién de
vapor de media perteneciente a la unidad de remocién de CO. Dicha caldera retira calor hasta
reducir la temperatura del gas de sintesis hasta 240°C. Adicionalmente, es necesario
mencionar que aguas abajo del proceso, se encuentra una Caldera Recuperadora de Calor
para la Generacién de Energia Eléctrica (HRSG), la cual esta ubicada fuera de los limites de
bateria establecidos en este proyecto. Sin embargo, es necesario direccionar el vapor de media
presion generado en esta unidad al cabezal de media presion de la planta y suministrar la
cantidad de agua desmineralizada requerida, ambos flujos son conocidos y se encuentran
integrados al proyecto con la finalidad de totalizar el vapor producido y agua neta demandada

por la planta. (Vasquez, 2014)

Ruta de Procesamiento del Agua para Producir Vapor

Como se describi6 con anterioridad el recorrido del agua comienza en un tanque de retorno de
condensado y alimentacion de agua de reposicion, para ser enviado mediante bombas de
circulacion de fluidos a un desaireador. Una corriente de agua de caldera abandona el
desaireador para distribuirse de manera eficiente hacia las cuatro calderas antes descritas, y

producir vapor de alta y media presion. (Vasquez, 2014)

Parte del vapor producido es enviado a turbinas para accionar compresores de los procesos
de sintesis de metanol y amoniaco, este vapor fue expandido hasta condiciéon de vapor de

media presion y direccionado a un cabezal que se encuentra a las mismas condiciones.

Adicionalmente, a dicho cabezal ingresa vapor proveniente de: la caldera de gasificacion, la
unidad HTS, la unidad de HRSG y la expansion del vapor de alta presién mediante el

estrangulamiento en una valvula de expansion.

Parte del vapor de media presidn obtenido fue enviado hacia los procesos que demandan este
vapor en el Parque Industrial, otra fraccion es enviada a la generacion de energia eléctrica y el
resto a un cabezal de baja presion para la generacion de vapor a baja presion, el cual es un

servicio industrial demandado en el complejo en cuestion.
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Es importante mencionar que uno de los retos de este proyecto fue determinar la cantidad de
agua desmineralizada demandada por el Parque Industrial, con la finalidad de abastecer en su

totalidad todas las calderas encargadas de producir vapor de media y alta presion.

Para determinar dicha cantidad de agua desmineralizada, se fijaron las condiciones del vapor
a generar, tanto de media como de alta presion, las condiciones de saturacion del vapor a
sobrecalentar, la cantidad de energia demandada para vaporizar el flujo de agua en el

evaporador y las condiciones de liquido saturado, basado en el Diagrama de Mollier.

Enla Figura N°5, se muestra de manera general el complejo industrial antes mencionado donde
cada bloque representa una unidad del proceso. Como se mencioné anteriormente el bloque
de gasificacion contiene una caldera de alta presion y una caldera de media presion. Por otra
parte, hay una unidad de conversion de mondxido de carbono que genera gas caliente como
fuente de calor para la caldera de media presion y la planta de Generacion de Energia Eléctrica

contiene una caldera de generacion de vapor de media presion.

sintesis de

Tratamiento
de Gas | METANOL

>

‘ L+ €

Planta de ‘ Compresién |
AIRE N N, P

(Criogénica) | AMONIACO
v

€0, Gas da Cola envisdo a la

notas: i unidod de genaracian da

UREA potencia.

Fuente: (Vasquez, 2014)

Figura N° 5 Unidades del Parque Industrial para la obtencién de gas de sintesis y su posterior utilizacién en la

manufactura de Productos Petroquimicos.

En la Figura N°6, puede apreciar las calderas que estan contenidas en el bloque de gasificacion

de coque de petroleo.
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LODO DE COQUE

DESDE DFRO1 )

VAPOR

5G-201 5G-202
caldera de caldera de
Recuperacion de calor Recuperacién de calor
(vapor de alta) [vapor de media)
VAPOR DE ALTA VAPOR DE MEDIA

02

¥-201

5G-202

AGUA DE ENFRIAM.

DEL 5LAG AGUA DE
CaLDERR. AGUA DE CALDERA

GAS DEPURADD DE AGUAS AGRIAS
R-201

Gasificador de
coque de
petraleo

= separader de
Fuente: (Vasquez, 2014)

Figura N° 6: Equipos contenidos en el bloque de gasificacion de coque de petréleo.

Se puede apreciar la Figura N°6, dos calderas que generan vapor; una de alta presion (SG-
201) y una de media presion (SG-202), dichas calderas fueron desarrolladas en el presente
trabajo. En el mismo orden de ideas, la Figura N°7, presenta la caldera de generacidn de vapor

de media presion, ubicada entre los reactores de conversidn de CO de alta y baja temperatura.

AGUA DL CALDERA

o ) N

L1

VAPOR DE MEDIA ‘

- . i
Fuente: (Vasquez, 2014)
Figura N° 7: Caldera de Recuperacion de Calor perteneciente al bloque de Conversién de mondxido de carbono

(CO).

Uno de los propositos del Parque Industrial es el aprovechamiento del coque de petréleo para
la generacién de gas de sintesis que serd destinado a la manufactura de productos

petroquimicos, entre los cuales se encuentran la sintesis de metanol y amoniaco.
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Sin embargo, debido al alto consumo energético demandado por los procesos petroquimicos,
se plante6 estudiar los procesos de sintesis de metanol y amoniaco de forma individual con la
finalidad de determinar el consumo energético que demanda cada proceso.

Por tal razon, se describe a continuacién la metodologia experimental empleada en los
procesos de sintesis de metanol y amoniaco, como unidades asociadas a la generacion de

vapor.

Unidad de obtencién de Metanol (MeOH)

En primer lugar, se indagd en distintas fuentes de informacion disponible tales como:
bibliotecas, sitios web, revistas en linea y en el centro de informacion de Tecnoconsult S.A. con

la finalidad de seleccionar el proceso de obtencién de Metanol.

Se investigo el proceso con la finalidad de recopilar la mayor cantidad de informacién
disponible, esencialmente las secciones de: compresion, sintesis y separacion de productos.
Para la seccion de compresion del gas de sintesis, se destacaron como variables de interés: la
presion de succion y descarga de los compresores, la temperatura de succion y descarga de

los compresores, asi como el nimero de etapas de compresion.

En la seccién de sintesis, se identifico: la temperatura y presion de descarga de cada lecho, la
cantidad de fluido a recircular, el porcentaje de conversién alcanzado a la salida del reactor y
los intercambiadores de calor requeridos para alcanzar las temperaturas de las corrientes del

proceso.

La seccion de separacion de productos, estuvo conformada por una torre de lavado de metanol
y una torre de destilacion de metanol. Por lo tanto, se indagd sobre los parametros claves
relacionados con estos equipos, resaltandose, la composicion del destilado, la relacién de

reflujo y la alimentacion de las columnas.

Para describir la seccion de sintesis del proceso, se tomd como referencia un diagrama
produccion de metanol con una capacidad de 2200 ton/d, donde se resaltd con exactitud las
condiciones de presion y temperatura. La reaccién tomé lugar en un reactor tipo Quench con

cinco (5) lechos de reaccién, donde se mantuvo la temperatura en un rango de 225-260 °C.
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Los lechos de reaccion fueron considerados como reactores de conversion, especificando la
conversion alcanzada en cada lecho y la temperatura de salida. Adicionalmente, fueron

establecidas dos (2) reacciones: una reaccion principal, la cual se muestra a continuacion:
CO+2H, <= CHsOH Ecuacion (1)

Sin embargo, el dioxido de carbono produce directamente metanol cuando el mismo se

combina con hidrdégeno a las condiciones de presion y temperatura del reactor de sintesis.
Lo anterior se describe mediante la siguiente reaccion quimica:
CO2 +3H2 &= CH3OH + H0 Ecuacion (2)

Es necesario mencionar que existe una amplia lista de reacciones que se pueden dar de
manera paralela, generando impurezas en el proceso. Sin embargo, para efectos del presente

estudio se consideraron solo las Ecuaciones 1y 2.

La presion a la cual se llevan a cabo estas reacciones oscila alrededor de 100 k9/¢m?g, @ una
temperatura entre 225 °C y 260 °C. (Molina, Rosales & Papa, 2014).

En el estudio del proceso no se considero la catalisis asociada, ya que el propdsito de simular
la planta de produccion de metanol es determinar la capacidad de la planta conociendo una
carga determinada y de esta manera poder determinar los servicios industriales demandados.
Es importante mencionar que en esta etapa de la investigacion se desconoce el impacto de las
limitaciones antes descritas, sin embargo, se estima profundizar dichos items en estudios

posteriores.

Una vez que la reaccidn toma lugar y abandona el reactor de sintesis, es enviada como fluido
de intercambio de calor con la finalidad de aprovechar el contenido energético que posee y de

esta manera acondicionar la misma antes de ser enviada a la seccién de destilacion.

La mezcla efluente del reactor contiene alrededor de ochenta por ciento (80%) en metanol,
veinte por ciento (20%) en agua y pequefias porciones de gases disueltos. Es por ello que se
envia esta corriente a una seccion de purificacion (destilacion), para alcanzar una composicién

maésica alrededor de 99.85 %, el cual es considerado como metanol de grado A.
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La seccion de purificacion estuvo conformada por dos equipos principales: una torre de lavado
de metanol y una columna de destilacion. La torre de lavado o destilacion extractiva emplea
agua. Los vapores que abandonan la torre de destilacion extractiva contienen impurezas de
gases disueltos contenidos en la corriente de metanol crudo, la cual se destina hacia

tratamiento de efluentes.

Por otra parte, el liquido que sale del condensador de tope es enviado de vuelta a la columna.
La mezcla obtenida como producto de fondo es usada como alimentacion a la columna de

destilacion.

La columna de destilacion es empleada para recuperar el contenido de metanol presente en la
corriente que sale de la torre de lavado. Los vapores que se obtienen del tope de la columna
son condensados en un condensador de tope y separados. Parte del flujo obtenido en el tope
se retira como metanol producto, mientras que otra parte del flujo se envia de vuelta a la
columna como condicion de reflujo. Por el fondo de la columna se retira una corriente rica en

agua, la cual es direccionada a tratamiento de efluentes.

Unidad de Obtencion de Amoniaco (NHs)

De manera analoga al proceso de obtencién de metanol, se selecciond un proceso de
produccion de amoniaco ya existente, dicho proceso corresponde a la planta Fertinitro, ya que

el mismo tenia disponible mayor cantidad de informacién.

Las variables mas importantes en el proceso de obtencion de amoniaco estuvieron
relacionadas con las secciones de: compresion, sintesis y refrigeracion. En la seccion de
compresion del gas de sintesis, se destacaron como variables de interés: tanto la presion como
la temperatura de succidén y descarga de los compresores, y el numero de etapas de
compresion. Dichos compresores funcionan con turbinas de vapor acopladas que aprovechan
el contenido calorico del vapor para convertirlo en energia mecanica. Este tren de compresion

posee cuatro etapas de compresidn y enfriamiento intermedio interetapas.
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Para describir la seccién de sintesis del proceso se empled como referencia un diagrama de
proceso con una capacidad de 1787 t/d, donde se extrajo las condiciones de presion y

temperatura del reactor.

El reactor empleado fue un reactor de tipo Quench de dos (2) lechos, cada lecho fue simulado
como reactor de conversion, especificando el porcentaje de salida de amoniaco en cada reactor

y la temperatura de descarga. La reaccidn quimica que rige este proceso fue la siguiente:
N2+3H, & 2NH3 Ecuacion (3)

De igual manera que en el proceso de metanol, el propdsito de simular la planta de produccion
de amoniaco es determinar la capacidad a una carga determinada y asi conocer los servicios

industriales demandados en el proceso.

A medida que ocurre la reaccion exotérmica la temperatura en el reactor de sintesis aumenta,
es por ello que se controld la temperatura de reaccion empleando parte de la alimentacion al
reactor como fluido de enfriamiento Quench. Cuando la corriente producto abandona el reactor
de sintesis, es enviada como fluido de intercambio de calor para aprovechar el contenido
energético que posee y de esta manera acondicionar la misma antes de ser enviada a la

seccion de refrigeracion de amoniaco.

La corriente obtenida se envia a un tambor de separacion, donde se obtiene amoniaco liquido
para almacenar y la corriente de tope es enviada a un segundo tambor de recuperacion de
amoniaco. Posteriormente, la corriente que abandona el segundo tambor de separacion es
comprimida en un compresor de una etapa y la misma se envia a un tercer tambor de

recuperacion para extraer el resto de amoniaco contenido en dicha corriente.

IIl.2 ELABORACION DE LA SIMULACION DE CADA PROCESO. DETERMINACION DE
LOS BALANCES DE MASA Y ENERGIA

Las composiciones del gas de sintesis a tratar en los distintos procesos para la manufactura
de metanol y amoniaco, fueron tomadas de un proyecto previamente desarrollado por Vasquez,
(2014). Con la finalidad de continuar evaluando otras areas que conforman el complejo en

cuestion, se realizé un estudio detallado abordando estos procesos.
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11.2.1 Balance de masa y energia en la seccion de sintesis de metanol.

La determinacion del balance de masa y energia del proceso de obtencion de metanol es de
suma importancia para el desarrollo del tema principal, el cual esta relacionado con la
generacion de vapor de alta presién. Como se ha mencionado con anterioridad, a partir de los
requerimientos energéticos demandados por los procesos de sintesis de metanol y amoniaco
se generara la cantidad de vapor de alta presion, como integracion energética de los procesos

de manufactura de productos petroquimicos.

El proceso de sintesis de metanol a partir de la gasificacion de coque de petroleo es mas
simplificado comparandolo con procesos convencionales de obtencion de metanol a partir de
gas natural o nafta, este considera las secciones de: compresién, sintesis y separacion de

productos.

Para la elaboracién de los balances de masa se empled Aspen Hysys® V.8.4 como herramienta
computacional, empleando el paquete termodinamico de Soave Redlich Kwong (SRK), debido
a que representa de manera confiable el comportamiento de la reaccion, ademas es el mas
utilizado en este proceso (Queen's University Department of Chemical Engineering, 2014).
Dicha simulacién permitié obtener las composiciones de los componentes a la salida de cada

equipo, asi como la temperatura y presion de los mismos.

Se empleo un flujo masico de 362.000 kg/h de composicidn conocida y se introdujo al tren de
compresion con etapas de enfriamiento intermedias, para elevar la presion de dicha corriente
en varias etapas, desde la presion de captura hasta la presion requerida en la seccion de

sintesis.

En la Tabla N°1, se especifica la corriente empleada en la alimentacion al bloque de

compresion.
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Tabla N°1: Caracteristicas de la corriente de gas de sintesis a introducir al proceso de obtencién de metanol.

Temperatura (°C) 31
Presion (bar) 24
Flujo molar (kgmol/h) 43.556
Flujo masico (kg/h) 362.016
Flujo volumétrico (m%h) 1.323

Fuente: (Vasquez, 2014)

Después del bloque de compresion, dicha alimentacion se divide en dos flujos: uno de los
fluidos es direccionado al reactor, mientras que el otro fluido se divide en distintas corrientes
para ser empleado como fluido de enfriamiento (fluido Quench). En la mezcla enviada al primer
lecho toman lugar las reacciones antes descritas (ver Ecuacion 1 y Ecuacion 2), luego se
especifica la temperatura de salida del lecho y la conversion de metanol que abandonaba cada
lecho. Para ser mezclada con el primer fluido Quench y la mezcla resultante se introduce al
segundo lecho de reaccion; analogamente se emplea ese mecanismo hasta cubrir la totalidad
de los lechos fijos del reactor. Cabe resaltar que las reacciones que se llevan a cabo son
reacciones exotérmicas, las mismas emiten grandes cantidades de calor al producirse, por lo
que el fluido Quench se emple6 como fluido de control de temperatura. Aunque se menciond
que se dan dos reacciones en cada lecho, la reaccion principal es la que se favorecié a las

condiciones de presion y temperatura de operacion.

Tabla N°2: Condiciones de entrada y salida de los lechos cataliticos del reactor.

Lecho % Metanol % Metanol Temperatura entrada Temperatura de salida
entrada salida (°C) (°C)
1 0,40% 1,50% 225,0 250,0
2 1,25% 2,10% 2220 2470
3 1,90% 3,00% 2270 255,0
4 2,50% 3,80% 231,0 260,0
5 3,00% 4,00% 232,0 258,0

Fuente: (Molina, Rosales & Papa, 2014)

Es de suma importancia comparar el caso simulado (caso estudio) con los valores de referencia

reportados por el licenciante, esto con la finalidad de validar los resultados obtenidos en la
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simulacién del proceso. Es por ello, que en la mayoria de los resultados obtenidos se muestran

los valores de referencia del licenciante del proceso.

Por otra parte, se determin6 el consumo energético demandado por la planta considerando los
requerimientos de energia de las bombas de desplazamiento de fluidos, la carga térmica de
cada intercambiador de calor auxiliar y los requerimientos de vapor de las turbinas en funcién
de la demanda de potencia de los compresores. Estos valores fueron tomados del simulador
Aspen HYSYS ® V 8.4.

I11.2.2 Balance de masa y energia en la seccion de sintesis de amoniaco.

Al igual que el proceso de obtencion de metanol, en la sintesis de amoniaco, se aliment6 una
corriente especificada de hidrogeno proveniente de una planta PSA, previamente mezclado
con una corriente de nitrogeno, con la finalidad de mantener la relacion molar de flujo entre los
gases; Ha/N2 de 2.80.

Esta mezcla fue introducida a un tren de compresion, para cumplir los requerimientos
demandados por el reactor de sintesis de amoniaco. A continuacion en la Tabla N°3, se pueden
apreciar las caracteristicas de las corrientes de gas de nitrdgeno e hidrogeno introducida al

proceso de obtencidn de amoniaco.

Tabla N°3: Caracteristicas de la corriente de gas de sintesis a introducir al proceso de obtencion de amoniaco.

Parametro Corriente de Corriente de Hidrégeno Puro
Nitrégeno Puro proveniente de PSA
Temperatura (°C) 110 33
Presién (bar) 30 24
Flujo molar (kgmol/h) 1019 2.854
Flujo masico (kg/h) 28.558 5.800
Flujo Volumétrico (m3/h) 35 741
Composicion (% molar)
Hz 0,0 99,9
Hz0 0,0 0,1
N2 100 0,0

Fuente: (Vasquez, 2014)

Conocidas las condiciones del gas de sintesis introducido en el reactor de lecho fijo, se fija
tanto la temperatura de descarga de cada lecho, como el porcentaje de amoniaco a la salida y

se determina la corriente producto que contiene en esencia amoniaco caliente y gas de sintesis,
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cabe resaltar que el reactor utilizado emplea dos lechos cataliticos en los cuales se alcanza un

conversion especifica, reportado en la Tabla N°4.

En la Tabla N° 4, se muestran las composiciones de amoniaco a la entrada y salida de cada
lecho. Esto valores fueron establecidos con la finalidad de simular el comportamiento del

reactor de sintesis.

Tabla N°4: Condiciones de entrada y salida de los lechos cataliticos del reactor.

Lecho % molar NH3, entrada. %molar NHs, salida.
Lecho 1 4,0 12,5
Lecho 2 12,5 17,5

Fuente: (Fertilizer Manual, 1998).
Una vez determinada la cantidad de flujo que abandona al reactor de sintesis, el efluente del
reactor es direccionado a una serie de intercambiadores de calor que retiran calor del gas como

integracion energética.

Parte de la corriente obtenida es direccionada a un tambor de separacion final y posteriormente
a la seccidn de refrigeracion conformada principalmente por dos tanques de separacion flash y

un compresor, mientras que el resto se envia a un tambor de purga.

Posteriormente, se realiz6 la comparacion entre el Caso de estudio y los valores de referencia
del licenciante del proceso con la finalidad de poder validar los resultados obtenidos en la

simulacién.

11.2.3 Balance de masa y energia en la seccion de generacion de vapor

Una de las premisas a considerar para la generacion de vapor de alta y media presion es
disminuir el contenido calérico del gas de sintesis desde una temperatura de 1200 °C hasta

240 °C, utilizando una unidad de recuperacion de calor para generar vapor (ver Tabla N° 5).
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Tabla N°5: Temperaturas del gas de sintesis a la entrada y salida de cada unidad.

Unidad Temperatura, entrada (°C) Temperatura, salida (°C)
Gasificacion alta presion 1.200 350
Gasificacion media presion 350 240
Conversion de CO 450 240

Elaboracién propia

Basados en la disminucidn del contenido calorico del gas de sintesis descrito anteriormente,
se determind la cantidad de agua demandada por cada una de las unidades de generacion de

vapor.

Se empleo el simulador Aspen HYSYS ® V.8.4, empleando el paquete termodinamico Peng-
Robinson (PR), ya que el mismo es recomendado en la bibliografia, (Invensys, 2013). El disefio
del sistema de generacion de vapor de alta y media presion, inicia en un tanque de retorno de
condensado y agua de reposicion, el volumen de este tanque viene establecido por la cantidad
de agua requerida por cada una de las unidades de recuperacién de calor. Sin embargo, es
necesario mencionar que por condiciones de disefio, se consideré una purga de caldera
equivalente al 3% del vapor producido. Por tal razon, el agua de reposicion fue dispuesta con
la finalidad de reponer dicha purga. Las condiciones del vapor de alta y media presion se fijaron
acorde a los requerimientos de vapor demandado por el Parque Industrial y las condiciones de
operacién de los equipos dispuesto para producir vapor, basados en las propiedades
termodinamicas del agua, mediante el empleo de una curva de saturacion de agua (Diagrama
de Mollier). En la Tabla N°, se presentan los requerimientos de vapor de media y alta presion

para el Parque Industrial.

Tabla N°6: Requerimientos de vapor de media y alta presion del Parque Industrial.

Tipo de Vapor Presion del Vapor (kPa) Temperatura del Vapor (°C)
Media presion 3.236 330
Alta presion 10.591 540

Elaboracién Propia.
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lIl.3 CONSTRUCCION DE LOS DIAGRAMAS DE FLUJO.

Para la elaboracion de los diagramas de flujo de procesos se emplearon los manuales de
Ingenieria de Disefio, Volumen 15 de PDVSA. Especificamente la norma N° L-TP 1.1:
Preparacién de Diagramas de Flujo y la norma N° L- TP 1.2: Simbologia para Planos de

Procesos.
En los mismos se indico:
(a) Distribucién de Equipos, Condiciones de Operacion de los equipos y control basico.

Para cada equipo del proceso se especificod: codigo de identificacion, nombre del equipo,

caracteristicas de operacion normal y el control basico si el equipo lo requiere.
(b) Balance de Masa

Para el balance de masa se especificd: propiedades de las corrientes de alimentacion,
intermedias, reciclo y productos; presentandose en una tabla resumen en la zona inferior del
diagrama. Dicha tabla contiene de las corrientes principales: flujo masico, flujo volumétrico y

flujo molar, composicion molar, temperatura y presion de operacion.

lil. 4 CONSUMOS DE INSUMOS PARA LA GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION
Y SERVICIOS INDUSTRIALES DE LOS PROCESOS.

Los servicios industriales requeridos por cada una de las plantas para su correcto

funcionamiento, fueron los siguientes:

a) Electricidad

b) Agua de proceso y agua desmineralizada (agua demi o desmi)

)
)
c) Agua de enfriamiento
)
)

(
(
(
(d) Vapor de media y alta presion
(e) Aire comprimido

(

f) Agua potable
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Los mismos fueron determinados de la siguiente manera:

= Electricidad: este representa los consumos eléctricos demandados por las bombas de
operacion y los intercambiadores de calor que emplean aire para enfriar en cada una de las
plantas: metanol, amoniaco y generacion de vapor. De manera general, se determina este
consumo de potencia considerando la diferencia de potencia en la bomba, el flujo de liquido a
transportar y la densidad del fluido. Adicionalmente se consideré la eficiencia de las bombas
establecidas por defecto por el simulador Aspen HYSYS ® V.8.4, en un valor de 75%. Es
importante mencionar que para determinar esta cantidad de potencia se asume que el liquido
trasladado es de caracter incompresible y densidad constante. Es importante mencionar que
estas bombas suelen operar con vapor de media presion, sin embargo la determinacion de la

electricidad es necesaria para garantizar el funcionamiento de la planta.

La Tabla N° 7, resume las bombas que se emplean en las plantas de generacion de vapor de

alta y media presion, metanol y amoniaco.

Tabla N°7: Bombas e intercambiadores de calor de aire, utilizados en los procesos de sintesis de metanol,

sintesis de amoniaco y generacién de vapor de alta y media presion.

Unidad Nombres de las bombas N° Equipos
Generacion de Vapor P-101, P-102, P-103, P-104, P-201, P-202 6
Sintesis de Metanol P-601, P-602, P-603, P-604, P-605, E-401, E-403, E-504 5
Sintesis de Amoniaco P-901 1

= Agua de Proceso y agua desmi: el proceso de obtencion de metanol consume agua de proceso
en la torre de lavado, mientras en el proceso de generacion de vapor consume agua desmi,
que se determina mediante el empleo de los diagramas de Mollier como se indicd
anteriormente.

= Agua de enfriamiento: estd representada por los requerimientos de agua de los
intercambiadores de calor dispuestos en la simulacion Aspen HYSYS ® V.8.4; a la corriente de
entrada al equipo se le retira cierta cantidad de calor, dicho calor se determina conociendo el

flujo de calor de entrada, flujo de calor de salida y la cantidad de energia almacenada en el
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equipo. Una vez determinada la cantidad de calor se emplea el mismo calculo para el lado del

agua de enfriamiento y se determina el flujo de agua de enfriamiento demandado por el equipo.

Los equipos que requieren agua de enfriamiento para cada uno de los procesos son descritos
en las Tabla N°8.

Tabla N°8: Equipos que requieren agua de enfriamiento en los distintos procesos evaluados.

Unidad Nombres de los Equipos Numero de Equipos
Generacion de Vapor E-1001 1
Sintesis de Metanol E-402, E-404, E-503, E-505, E-603, E-605 6
Sintesis de Amoniaco E-701, E-702, E-805, E-804, E-806, E-901 6

= Vapor de Media y alta presion: la planta de metanol es la unica de las tres plantas que requiere
vapor de alta presion, mientras que las plantas de generacion de vapor de media y alta presion,
asi como el proceso de obtencion de amoniaco demandan vapor de media presion. En el caso
de la planta de metanol, el vapor es requerido en el rehervidor de la columna C-602. Por otra
parte, en el proceso de generacion de vapor de media y alta presion se requiere vapor de media
presion en el intercambiador de calor E-101 y para accionar las bombas presentes en el
complejo en cuestion. El proceso de obtencion de amoniaco demanda vapor de media presion
para accionar la bomba P-901 que traslada el amoniaco producto.

= Aire comprimido: el aire comprimido es empleado para accionar las valvulas de control de los
lazos de control existentes en cada uno de los procesos. Es importante mencionar que este
estudio no involucra el disefio detallado de estrategias de control; ya que, se busca representar
de manera sencilla los posibles lazos de control requeridos por los procesos con la finalidad de
realizar un estudio de instrumentacion en el futuro. Por tal razon, se utilizd lazos de control
sencillos que requieren una cantidad de 0,3 estandar metros cubicos por hora (Sm3/h) por cada

lazo de control recomendado.

En la Tabla N°9 se pueden observar los distintos lazos de control requeridos en la planta de

metanol, amoniaco y generacion de vapor de alta y media presion.
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Tabla N°9: Lazos de control de los procesos estudiados.

Generacion de vapor

Obtencion de Metanol

Obtencion de Amoniaco

Nivel: T-101, DH-101, V-101, V-201

y V-202

Temperaturas de las corrientes: 9,
20,23,16y 33.

Flujos de las corrientes: 11,12, 13,
29y 30.

Relacion corriente (18-19)

Presion cabezal: alta presion, media
presion y baja presion.

Valvula de alivio: media y baja

presion.

Anti-surge : K-401 (3), K-402 (1)
Nivel: V-401, V-501, V-502, V-
601, C-601, C-602 y V-602.
Punto mezcla (49-67)
Temperatura en: R-401 (5), tope
C-601, fondo C-601, tope C-602 y
fondo C-602.

Presion en: R-401, tope C-601,
media C-601 y fondo C-601.

Punto bifurcacion relacion R

Relacién: Hz/N2 y corrientes
(106-107)

Anti-surge: K-701(4) y K-901 (1)
Nivel: V-701, V-702, V-801. V-
802, V-901 y V-902.
Temperatura en: R-801 (3)

Fuente: Elaboracién propia

Agua potable: esta cantidad de agua esta relacionada con las estaciones de servicios

existentes en las plantas de obtencion de metanol, amoniaco y generacion de vapor de media

y alta presion, para la determinacion de las estaciones de servicios se empled la heuristica

practicada por los licenciantes de los procesos, utilizando manuales de Tecnoconsult S.A.

Dichas estaciones de servicios consideran areas auxiliares a las plantas, area de bebederos y

bafios. En La tabla N°10, se muestran los valores empleados de caudal en cada una de las

secciones antes descritas.

Tabla N°10: Cantidad de agua potable demandada por cada unidad de servicio.

Agua Requerida (m?/d)
Areas Auxiliares 4,54
Areas de Bebederos 0,06
Barios 0,45
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CAPITULO IV

RESULTADOS Y DISCUSION DE RESULTADOS

A continuacion, se exponen los resultados obtenidos una vez aplicada la metodologia

descrita en el capitulo anterior, asi como la discusion que genera cada uno de ellos.

IV.1 PARAMETROS OPERACIONALES DE LA GENERACION DE VAPOR.

En esta seccion se muestran los parametros operacionales empleados en los equipos del
sistema de generacion de vapor, los cuales se fijaron con la finalidad de garantizar el
funcionamiento correcto de las plantas, tanto de sintesis de metanol, como amoniaco y
abastecer los requerimientos de vapor de media y baja presién demandados por el Parque

Industrial.

IV.1.1. Condiciones del gas de sintesis, fuente de calor.

Una de las variables a conocer de mayor interés es la temperatura de entrada de la fuente
de calor al sistema de generacion de vapor, ya que esta directamente relacionada con la
cantidad de calor a transferir en el proceso. Aunque este valor no es resultado de este
trabajo, el mismo es de gran interés en el proceso de generacidn de vapor.

La mezcla gaseosa que abandona la unidad de gasificacién representa el flujo de gas que
entra a la unidad de recuperacién de calor. En el proceso de gasificacion de coque, se
obtiene un gas caliente con una temperatura de 1200 °C (Vasquez, 2014).

En general, la gasificacion implica reacciones exotérmicas entre carbén, oxigeno y vapor,
tal que se produce una mezcla de gases calientes que se encuentra en el rango de
temperaturas entre 800-1800 °C (Bohérquez, 2009).

Por tal razoén, el valor de la temperatura del gas de alto contenido calérico concuerda con
lo reportado en la bibliografia. Dicho gas, es utilizado como flujo salvaje en las calderas

recuperadoras de calor que se encuentran acopladas al proceso de gasificacion de coque.
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IV.1.2 Tanque desaireador

Este tanque opera a una presién de 270,5 kPa y a una temperatura de 130°C. Estos
equipos poseen una configuracion sencilla y de baja inversién. Adicionalmente, dichos
equipos pueden operar tanto en condicién de vacio como a presiones mayores a la
atmosférica. Esta temperatura se fijé acorde al diagrama de Mollier, y a las condiciones
antes descritas, el agua se mantiene en estado liquido sin entrar en ebullicidon, éstas
condiciones son idoneas para operar acorde al Ciclo de Rankine (Cengel, 1986). En la
Figura N°8, se presentan las condiciones de operacién del tanque desaireador en el

diagrama de Mollier, punto 1.
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Figura N° 8 Representacion de la condicion de agua liquida saturada en el Diagrama de Mollier.

IV.1.3. Bombas

Se necesitan dos tipos de bombas para alimentar el agua al sistema de generacion de
vapor. En primer lugar, se encuentra la bomba de alimentacion de vapor de alta presion
con una presion de descarga de 11.080 kPa, y por otra parte se encuentran las bombas
de alimentacion al sistema de generacion de media presion con una presion de descarga
de 3.338 kPa. (Vasquez, 2014)

Las bombas, comprimen el agua desde liquida saturada hasta obtener una corriente de

agua comprimida a las condiciones de operacion de las calderas.
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En la Tabla N°11, se muestran las bombas requeridas en cada uno de los ciclos de
potencia, tanto para generacion de vapor de alta presion como para la generacion de vapor

de media.

Tabla N°11: Incremento de la presion para cada sistema de generacion de vapor.

Equipo Presién entrada (kPa) Presion de Salida (kPa)
P-102 271 11.085
P-103 271 3.534

Fuente: Elaboracion propia

Estas bombas estan dispuestas con la finalidad de aumentar la presién del agua hasta la
presion que se desea generar el vapor. Sin embargo, el incremento de la presion esta
limitado por posibles problemas de disefio que se pueden presentar en las turbinas de
generacion de energia eléctrica o en las turbinas de los procesos asociados, el valor de
presion maxima que se recomienda emplear se encuentra alrededor de 150 bar
(Fernandez & Arsenio, 2012).

La representacion de la compresion del agua liquida saturada a liquida comprimida para
el vapor de alta, puede ser observado en la Figura N°9, punto 2.

Es importante mencionar que este proceso de generacion de vapor de alta y media presion
son comunes hasta la bifurcacién de los flujos para alimentar las bombas. Es por ello que
se describira el ciclo de Rankine empleando el diagrama de Mollier para el proceso de
generacion de vapor de alta presion, debido a que los procesos son idénticos a diferentes

presiones y diferentes temperaturas.
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Figura N° 9 Compresion desde agua saturada, hasta agua liquida comprimida a alta presién.

IV.1.4. Economizadores

Estos equipos son disefiados para reducir la temperatura del gas entre 150- 200 °C,
incrementando la temperatura del agua hasta 150 °C. (Vandagriff, 2001). Se puede
apreciar en la Tabla N°12, los resultados obtenidos en los economizadores de cada una
de las unidades de generacion de vapor. La disminucion del contenido caldrico del gas,
tanto para el sistema de vapor de alta presion como para el vapor de media, se encuentra
en el rango de temperaturas aceptadas segun lo reportado en la bibliografia. El sistema
de generacién de vapor de alta presion retira mayor carga calérica en el economizador
debido al alto contenido caldrico que el gas posee, ya que se busca disminuir la

temperatura desde 1200°C hasta 450°C, aproximadamente.
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Tabla N° 12: Operacion de los economizadores del sistema de generacion de vapor.

Temperatura de Temperatura de Temperatura de Temperatura de

Economizador entrada del gas salida del gas entrada del agua salida del agua
(°C) (°C) (°C) (°C)
Caldera de alta
presion, 546,4 350,0 130,0 284,0
gasificacion.
Caldera de media
presion, 2497 222,7 130,0 240,6
gasificacion.
Caldera de media
presion, 289,5 240,7 130,0 240,5

convertidor de alta.

Fuente: Elaboracién Propia.

La variacion de la entalpia obtenida en el economizador empleando el diagrama de Mollier
para el sistema de generacion de vapor de alta presion, se puede observar en la Figura
N°10, punto 3. La funcién del economizador es aumentar la temperatura del agua de
caldera, mediante el intercambio de energia, lo cual se traduce a una disminucion de la

carga térmica de los gases de escape. (Vandagriff, 2001).
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Figura N° 10: Representacion de la salida del agua liquida del economizador.
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IV.1.5 Colector de vapor

El colector de vapor funciona como separador de una mezcla liquido — vapor, el mismo tiene
acoplado un evaporador que vaporiza el flujo de agua liquida saturada que sale del separador.
En este evaporador ocurre un cambio de fase a la presion del vapor y temperatura de operacion
de la caldera, la cual permanece constante alrededor de 340°C en el caso de vapor de alta
presion (Chang, 2007).

En la Tabla N°13, se muestran los valores de temperatura de operacién del colector de vapor,
donde se puede observar que ocurre la evaporacion del agua liquida saturada hasta la
condicion de vapor saturado. Inmediatamente, dicho vapor es enviado al sobrecalentador para
alcanzar las condiciones de vapor sobrecalentado, esto se puede apreciar en la Figura N°11,

punto 4.

Tabla N° 13: Operacién del evaporador de agua, acoplado al colector de vapor.

Temperatura de entrada del | Temperatura de salida del agua

Colector agua al separador (°C) del separador (°C)
Caldera d.e.alta. presion, 316,0 340,0
gasificacion.
Caldera de. r_nedlf presion, 2406 240,8
gasificacion.
Caldera de media presion, 240.6 241,0

convertidor de alta.
Elaboracién Propia
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Figura N° 11: Representacion de la salida del vapor saturado del colector de vapor.

IV.1.6 Sobrecalentadores

La temperatura del vapor de alta presion se encuentra alrededor de 537°C, mientras que para
el vapor de media presion esta a 331 °C. (Palomo, s.f). Es importante mencionar que la
temperatura maxima del vapor sobrecalentado esta limitada por los materiales empleados en
la zona de sobrecalentamiento de la caldera, dicha temperatura se encuentra en el orden de

540°C. (Fernandez & Arsenio, 2012). Considerando la bibliografia recomendada se

sobrecalenté el vapor hasta 537, 8°C.

La Tabla N°14, presenta en resumen las condiciones del vapor generado, donde es apreciable

el resultado central de mayor relevancia de este estudio, ya que aborda tanto el vapor de alta

presion como el de media presion.
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Tabla N° 14: Resultados obtenidos de la operacion de los sobrecalentadores.
Temperatura de salida del

Sobrecalentador Temperatura de entrada vapor
(°C) vapor (°C)
Caldera d.e.alta. !oreswn, 340,0 537.8
gasificacion.
Caldera de. r.nedlla’ presion, 240.0 330,0
gasificacion.
Caldera de media presion, 241.0 330,0

convertidor de alta.

Se puede observar en la Tabla N°14, que el vapor saturado es llevado hasta la temperatura
de 537,8 °C, mientras que el vapor de media presioén se calienta hasta 330 °C. La

importancia de sobrecalentar el vapor radica en evitar la condensacién del vapor de agua

en los alabes de la turbina.
La salida del vapor sobrecalentado que abandona el sobrecalentador en el sistema de alta

presion es mostrado en la F|gura N°12, punto 5.
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Figura N° 12: Representacion de la salida del vapor sobrecalentado del sobrecalentador

El vapor de alta presion generado, es enviado a un set de turbinas donde se expande
hasta la condicién de vapor de media presion (3.239 kPa y 378,1 °C). Luego, es enviado
a un cabezal de media presién con la finalidad de abastecer la demanda de vapor de

media del Parque Industrial. Parte de este vapor de media presion se envia a turbinas
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generadoras de energia eléctrica, donde se obtiene un vapor exhausto que es condensado
y recirculado al proceso. En este proceso se genera energia eléctrica (alrededor de 245
MW) que puede ser empleada en el complejo o exportada. La Figura N°13, presenta el
vapor expandido en las turbinas; tanto de sintesis de metanol y amoniaco, punto 6, como

en la generacion de energia eléctrica, punto 6.
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Figura N° 13 Ciclo de potencia de vapor con generacion de energia eléctrica.

El vapor exhausto que abandona la turbina generadora de electricidad se envia a un
condensador que emplea agua de enfriamiento con la finalidad de retirar el contenido
caldrico, condensarlo y recircularlo al ciclo de vapor. En la Figura N°14 se describe la
recuperacion y el acondicionamiento del vapor exhausto que proviene de las turbinas
generadoras de electricidad y las turbinas acopladas a los compresores de sintesis de

metanol y amoniaco, punto 7.
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Figura N° 14: Condiciones del agua a la salida del condensador del proceso.

Una vez acondicionada el agua, la misma se envia al tanque de retorno de condensados,
mediante el empleo de una bomba de recirculacién, punto 8. Este tanque funciona como
tanque reservorio para garantizar el flujo de agua en el proceso y evitar cavitacion en la
bomba principal de suministro de agua desmineralizada.

La bomba de recirculacién de condensado succiona el fluido a 5,08 kPa y lo descarga a
condiciones atmosféricas al tanque de retorno de condensados (101,3 kPa). Por otra
parte, la bomba principal (punto 9) envia el agua a un precalentador, que posteriormente
alimenta el desaireador (punto 10) y de esta manera queda expuesto y concluido el ciclo
de vapor del agua para la generacion de potencia y energia eléctrica.

En la figura N° 15, se puede observar la descripcion del parrafo anterior delimitado por el

diagrama de Mollier.
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Figura N° 15: Ciclo total del vapor para la generacion de potencia.

IV.2. BALANCE DE MASA Y ENERGIA DE LOS PROCESOS DE GENERACION DE
VAPOR, JUNTO A LAS SECCIONES DE SINTESIS DE METANOL Y AMONIACO.

Basados en la primera ley de termodinamica y en la ley de difusion de especies, se determinan
los balances de masa y energia de los procesos empleando la herramienta computacional
Aspen HYSYS® V8 4.

IV.2.1 Balance de masa en la seccion de generacion de vapor

En la generacion de vapor, no existe ningun tipo de reaccion quimica, ya que el ciclo de
generacion de potencia se basa en comprimir, calentar, expandir y condensar. EI componente
presente en este proceso es agua, pudiendo encontrarse como liquido comprimido, liquido

saturado, mezcla liquido — vapor, vapor saturado o vapor sobrecalentado.

Este sistema de generacién de vapor de alta presion, esta dividido internamente en tres
secciones: generacion de vapor de alta presion, generacion de vapor de media presion a partir
de la gasificacion y generacion de vapor de media a partir de los convertidores de CO. Sin
embargo, se incorpord una seccién adicional que se encuentra fuera del alcance de este

proyecto, pero de igual manera consume agua desde el sistema de generacion de vapor. En
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conclusion, el agua liquida demandada por el sistema de vapor, surtié en su totalidad cuatro

plantas.

En la Tabla N°15, se presentan los requerimientos de agua de caldera de cada uno de las

unidades asociadas a la generacion de vapor y los flujos de vapor producidos.

Tabla N° 15: Demanda de agua de caldera y vapor generado en cada una de las unidades.

Seccion dﬁ?nuaan::::l(?((;ﬁ) Purga(l((ige/ﬁ)a Idera Vapor Producido (kg/h)
Vapor de alta (gasificacion) 2.954.262 88.620 2.865.642
Vapor de media (gasificacion) 118.484 3.555 114.929
Vapor de media (HTS) 199.650 5.988 193.662
Vapor de media (HRSG) | == | e 309.763

Fuente: Elaboracion propia.

Aplicando la ley de la conservacion de las masas se puede observar en la Tabla N°15, que el
vapor generado es practicamente igual al agua requerida en el ciclo; sin embargo, la diferencia
se debe a una salida de agua, conocida como purga de agua de caldera. Dicha purga equivale
al 3% del flujo que circula por la caldera, esta dispuesta con la finalidad de minimizar el efecto

conocido como ciclo de concentracidn de impurezas y la misma se retira en el colector de vapor.

Es de gran importancia purgar la caldera, ya que el agua desmineralizada empleada en las
mismas, no se encuentra libre de minerales en su totalidad (posee una cantidad maxima de
minerales permisibles para poder ser empleada en las calderas). Entre las impurezas que se
desean minimizar empleando la purga de calderas, se encuentran: posible presencia de solidos
disueltos, contenido de silice, hierro y alcalinidad. (THERMAL Engineering LTDA, 2013).

IV.2.2 Balance de masa en la seccion de sintesis de metanol

La unidad de obtencién de metanol esta conformada por las secciones de compresion, sintesis
y destilacion (ver Figura N°2). En la seccién de compresion se elevo la presion y la temperatura

a las condiciones demandadas en el reactor.

La Tabla N°16, muestra las condiciones del gas de entrada y el gas enviado a la seccion de

sintesis.
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Tabla N° 16: Condiciones de entrada y salida del gas de sintesis de la seccién de compresion.

Propiedad Entrada Salida
Temperatura (°C) 31 100
Presion (kPa) 2400 10.104
Flujo Mésico (kg/h) 361.474 361.474

El gas se envia a la seccion de sintesis donde intercambia calor empleando ambos fluidos de
proceso (intercambiador proceso-proceso) de manera eficiente con la finalidad de aprovechar
el contenido caldrico del gas de descarga del reactor de sintesis y posteriormente ser
introducido al reactor de sintesis. En la Tabla N°17, se pueden observar las composiciones de

entrada y salida del reactor de sintesis de metanol.

Tabla N° 17: Composicién de entrada y salida del reactor de sintesis de metanol del Caso de Estudio.

Parametro Entrada Salida
Flujo Molar (kgmol/h) 283.556 265.624
Composicién (% molar)
Hidrégeno 91,2 90,0
Agua 0,0 0,7
co 6,3 4,0
CO2 1,9 1,3
CHsOH 0,6 4,0

De igual manera en la Figura N° 16.a, se puede observar el comportamiento ideal de los

reactores de lechos cataliticos reportados en la bibliografia.
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Figura N° 16.a: Composicion de metanol a la entrada y salida de cada lecho de reaccion (Molina, Rosales, &
Papa, 2.014).

Mientras que la Figura N°16.b, se presenta el comportamiento de los reactores simulados en

el presente trabajo.
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Figura N° 16.b: Composicidn de metanol a la entrada y salida de cada lecho de reaccion simulado.
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En ambas figuras se puede observar que las composiciones de entrada de metanol al reactor
no son iguales, esta presenta una desviaciéon minima. Sin embargo, la diferencia de valores
radica en las consideraciones tomadas en cuenta por el licenciante. Ya que considero:
direcciones axiales de flujo dentro del reactor, caida de presion en el reactor, efectos de difusion
interna y desactivacion del catalizador, mientras que en la elaboracion de la simulacion estos

factores no se tomaron en cuenta.

Tabla N° 18: Validacion de la entrada y salida del reactor del reactor del licenciante.

Parametro Entrada Salida
Flujo Molar (kgmol/h) 81.330 75.508
Composicién (% molar)
CHq4 12,54 13,51
co 4,01 1,76
CO2 3,40 2,36
Hidrégeno 79,51 76,62
Agua 0,05 1,36
CHsOH 0,47 4,36

En la Tabla N°18, se puede apreciar las condiciones de entrada y salida reportadas por el
licenciante del proceso. Dichos valores son diferentes a los reportados en la Tabla N°17. Cabe
resaltar que entre los alcances planteados en este proyecto no estuvo previsto realizar una
simulacién minuciosa del reactor de sintesis de metanol. Dicha simulacion se realizd con la
finalidad de determinar la capacidad de la planta para una alimentacién determinada. Por otra
parte se determinaron los requerimientos de vapor de alta y media presion, y los servicios

industriales de la planta.

En esencia, la bibliografia consultada para la elaboracion de la simulacién del proceso aport6

los valores de conversién y temperatura en cada lecho del proceso.

La corriente producto del reactor de sintesis fue separada con la finalidad de enviar una fraccion

como gas de reciclo, mientras que la segunda fraccidn se direccion6 a la seccion de destilacion
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de metanol. Adicionalmente, se purgo el proceso empleando una tercera corriente. La Tabla

N°19, presenta la distribucion de flujos consideradas en el proceso.

Tabla N° 19: Bifurcaciones de las corrientes en el caso de estudio y las consideradas por Licenciantes del

proceso.

Proceso Purga Reciclo(™ A destilar(”)
Licenciantes de Metanol() 4,00% 90,83% 517%
Caso de estudio 5,30% 90,36% 4,34%

("Manual de Licenciantes: Obtencion de Productos Petroquimicos, Tecnoconsult S.A.
(") En kgmol de la corriente /kgmol de salida del reactor.

Es importante mencionar, que el proceso reportado por el licenciante procesa una cantidad
molar de flujo en el orden de magnitud de 75.507 kgmol/h, mientras que el caso de estudio se
encuentra alrededor de 265.600 kgmol/h, obteniendo alrededor de 3,5 veces la produccion por
encima del licenciante. Por tal razon, es de esperar mayor cantidad de purga en el sistema.
Por otra parte, el metanol crudo obtenido con una composicion masica alrededor de 90%
metanol y 10% en agua, se envia a la seccion de destilacion para alcanzar las especificaciones
de mercado. Se puede observar que la cantidad de flujo a recircular en los dos procesos es
similar, con una desviaciéon menor al 1%, lo cual hace que el proceso sea reproducible.

En la Tabla N°20, se puede observar la composicién masica de metanol obtenida a la salida de
la torre de lavado y a la salida de la torre de destilacion alcanzadas en el Caso de Estudio y

adicionalmente se muestran las condiciones reportadas por el licenciante.

Tabla N° 20: Porcentaje masico de metanol producto.

Porcentaje masico (%)
Equipo Producto Metanol
Licenciante Caso de Estudio
Tope 0,00 0,00
Torre de lavado
Fondo 74,15 83,03
Tope 99,99 99,47
Torre de destilacion
Fondo 0,00 0.02

Fuente: Elaboracion propia.

Se puede apreciar en la Tabla N°20, que la composicién masica de metanol en el fondo de la
torre de lavado es mayor en el Caso de Estudio en comparacion al licenciante. Esto se debe a

la cantidad de agua de lavado empleada en cada proceso. Cabe destacar que para el Caso de
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Estudio la cantidad de agua empleada fue menor, lo cual incide sobre la fraccién masica de
salida, obteniéndose mayor fraccién de metanol a la salida de la torre de lavado cuando se
emplea una cantidad de agua minima requerida.

En este punto es importante resaltar la validacion de la capacidad de la planta, lo cual se realiz6
mediante la relacion obtenida entre la corriente de gas de reposicién (make up) introducida al
compresor y la capacidad de produccion de cada planta.

En la Tabla N°21, se exponen los resultados obtenidos en la simulacion y los obtenidos por el

licenciante.

Tabla N° 21: Capacidad de la planta de metanol obtenida y capacidad del licenciante.

Proceso Capacidad (ton/dia) | Gas Make up (kgmol/h) Relacion ) Desviacion
Licenciante 2.200 12.774,6 58
: 3,3%
Caso de estudio 7.258 43.560 6,0
("Gas make up / Capacidad

Se puede observar en la Tabla N° 21, que la desviacion del proceso obtenido en funcion del
licenciante es de 3,3 %, por lo tanto se puede concluir que debido a que esta desviacion es

menor al 5%, los resultados obtenidos son considerados reproducibles.

IV.2.3 Balance de masa en la seccion de sintesis de amoniaco

El proceso de obtencién de amoniaco esta conformado por las secciones de compresion,
sintesis y refrigeracion (ver Figura N°3). En la seccién de compresion se eleva la presion y la
temperatura a las condiciones demandadas en el reactor. En la Tabla N°22, se muestran las

condiciones del gas de entrada y las condiciones del gas enviado a la seccidn de sintesis.
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Tabla N° 22: Condiciones de entrada y salida de la seccién de compresion.

Propiedad Entrada Salida
Temperatura (°C) 53 41

Presion (kPa) 2400 20009

Flujo Mésico (kg/h) 34.345 33.929

En esta tabla se puede observar una disminucion en el flujo masico, lo cual se debe a la
disminucién del contenido de agua en la corriente comprimida. Es importante mencionar que

este proceso de obtencién de amoniaco posee etapas de enfriamiento entre las etapas de

compresion, que permitio condensar de manera efectiva parte del contenido de agua.

Esta corriente comprimida se direcciond al lazo de sintesis como gas de sintesis de reposicion,
donde intercambié calor de manera eficiente con parte del gas de producto del reactor, en la

Tabla N°23 se muestran las composiciones de entrada y salida del reactor de sintesis de

amoniaco.

Tabla N° 23: Composicidn de entrada y salida del reactor de sintesis de amoniaco del Caso de Estudio.

Parametro Entrada al reactor Salida del reactor
Flujo molar (kgmol/h) 14.602 12.271
Composicion (% molar)
Hidrégeno 55,2 41,3
Nitrdgeno 40,1 38,6
Amoniaco 48 20,1
Agua 0,0 0,0

En la Tabla N°24, se aprecia la composicion a la entrada y salida del reactor de sintesis de

amoniaco obtenida por el licenciante del proceso.
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Tabla N° 24: Composicion a la entrada y salida del reactor obtenida por el licenciante.

Parametro Entrada Salida
Flujo molar (Nm?/h) 730.357 631.647
Composicién (% molar)
Hidrogeno 66,16 53,06
Nitrégeno 22,06 17,69
Argén 2,87 3,32
Metano 513 5,93
Amoniaco 3,78 20,0

Se observa que los valores de formacion de amoniaco para el Caso de Estudio guardan
relacion con los reportados en la bibliografia, ya que a la salida del reactor se registran
composiciones en amoniaco alrededor del 20% para el Caso de Estudio.

Esta corriente producto se envia a un lazo de refrigeracién donde se le retira cierta cantidad de
calor mediante una integracion energética del proceso en una serie de intercambiadores de
calor, con la finalidad de aprovechar de manera eficiente la energia que produce la reaccién
(reaccion de caracter exotérmico). En la Tabla N°25, se puede observar la composicién de la

corriente enviada a la seccion de refrigeracion tanto del licenciante como el caso de estudio.

Tabla N° 25: Composicién de la corriente de amoniaco obtenida, enviada a refrigeracion.

Parametro Licenciante Caso de Estudio
Temperatura (°C) 0 0
Presion (kPa) 20.200 19.910
Composicion (% molar)
Hidrégeno 0,56 1,00
Nitrégeno 0,25 0,40
Argon 0,06 0,00
Metano 0,22 0,00
Amoniaco 98,91 98,40
Agua 0,00 0,20

La discrepancia obtenida entre el proceso del licenciante y el Caso de Estudio, radica en que
el primero (licenciante) parte de gas natural, por tal razén, contiene mayor cantidad de

componentes contaminantes en comparacion al caso de estudio. Dichos contaminantes

-56 -



pueden observarse en la Tabla N°25, donde la corriente del Caso de Estudio consta de
hidrégeno y nitrégeno netamente, mientras que la corriente reportada por el licenciante
contiene fracciones de argén y metano. Es importante mencionar, que al igual que en el caso
de obtencidn de metanol, realizar una simulacion elaborada del reactor de sintesis de
amoniaco, no forma parte de los alcances de este proyecto. Por ello, se simulé la planta de
amoniaco con la finalidad de determinar la capacidad a una carga especifica, conocer los
consumos de vapor de media y alta presion, y los servicios industriales demandados por la
planta.

Por otra parte, cabe resaltar que es necesario validar las relaciones de flujo de las simulaciones
realizadas, respecto a las reportadas por el licenciante. Por tal razon, se emplea la misma
estrategia aplicada en el proceso de obtencién de metanol. A continuacidn en la Tabla N°26,

se presentan las relaciones de flujos empleadas en este proceso.

Tabla N° 26: Relaciones de flujos empleadas en el proceso de obtencién de amoniaco.

Proceso Purga (*) Reciclo™ Gas a seccion de Refrigeracion (")
Licenciantes de Amoniaco() 3,42% 115,62% 15,68%
Caso de Estudio 1,81% 114,62 14,77%

("Manual de Licenciantes: Obtencion de Productos Petroquimicos, Tecnoconsult S.A.
(") La unidad es Nm3/h de la corriente / Nm3/h de salida del reactor.

Dado que la composicion de alimentacion del licenciante posee mayor niumero de componentes
contaminantes (metano, argén), el valor de la purga fue mayor en comparacion al caso de
estudio; esta purga se retira con la finalidad de evitar la acumulacion de inertes en el sistema,
lo cual conlleva al incremento de la presidn en el reactor. Mientras que en el caso de estudio la
purga esta dispuesta con la finalidad de mantener la presién en el lazo de sintesis.

Es importante resaltar la validacion de la capacidad de la planta. Esto se realiz6 mediante la
relacion obtenida entre la cantidad de gas make up enviada al compresor y la capacidad de
produccion. En la Tabla N°27, se exponen los resultados obtenidos en la simulacién y los
obtenidos por el licenciante.
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Tabla N° 27: Capacidad de la planta de amoniaco obtenida y capacidad del licenciante.

Proceso Capacidad (ton/dia) Gas Make up (Nm3/h) Relacion () Desviacion
Licenciante 1787,08 219.821 123,00
2,47%
Caso de Estudio 714,96 85.760 119,95
("Gas make up / Capacidad

Se puede observar en la Tabla N° 27, que la desviacién del caso de estudio en funcién del
licenciante es de 2,47 %, por lo que se puede concluir que debido a que esta desviacion es
menor al 5%, los resultados obtenidos son considerados aceptables y reproducibles.

El balance de masa detallado para las tres plantas esta representado en el Apéndice A.

IV.3. DIAGRAMAS DE FLUJO DE PROCESOS

El diagrama de flujo de proceso incluye tres secciones integradas, las cuales son: la seccion
de generacion de vapor de alta y media presion, seccion de sintesis de metanol y sintesis de

amoniaco.

A continuacién se describe la filosofia de operacién cada planta.

IV.3.1 Generacion de Vapor

Se dispone de un tanque de almacenamiento de agua, T-101 A/B donde retornan todos los
condensados de la planta e ingresa el agua de reposicion. El agua en el tanque reservorio T-
101 A/B es impulsada por la bomba P-101 A/B a una presion mayor a la presion de
almacenamiento, luego es precalentada desde 25°C hasta 100°C en el intercambiador de calor
E-101. Posteriormente, el agua de proceso ingresa a un tanque desaireador DH-101, a este
tanque ingresa de igual manera vapor de baja presion para desorber el oxigeno contenido en
el agua liquida; el agua liquida saturada (agua de caldera) que sale de DH-101 y es distribuida
de manera eficiente hacia las calderas de generacién de vapor de alta presién y de media
presion: gasificacion, HTS y para cubrir los requerimientos demandados de agua por la seccién

de generacion de energia eléctrica: planta de HRSG.
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La bomba P-102 A/B, suministra agua liquida comprimida hacia el economizador E-102 a
11.085 kPa de presién, mientras que la bomba P-103 A/B distribuye agua liquida comprimida
a las calderas de generacion de vapor de media. El vapor atraviesa la caldera, pasando por
cinco (5) equipos que componen la unidad de recuperaciéon de calor, inicialmente un
economizador ya mencionado, posteriormente un domo V-101, una bomba P-104 A/B, un
evaporador E-103 y un sobrecalentador E-104. En este sistema de generacion de vapor de alta
presion se producen dos corrientes: la corriente principal que se encuentra a condiciones de

vapor sobrecalentado (10.690 kPa y 537,8 °C) y una corriente de purga.

Las unidades de generacion de vapor de media presidn, producen dos corrientes cada una.
La corriente principal de las calderas a condicién de vapor de media presién (3.338 kPa y
330°C) y una corriente de purga. Al igual que la unidad de generacién de vapor de alta presién
las unidades de vapor de media presidn estan compuestas internamente por cinco (5) equipos:
un economizador, un separador, una bomba de circulacion, un evaporador y un
sobrecalentador ~ (ver  Apéndice  A4: Diagrama de Fluo de  Proceso
(DFP-002)).

El vapor de alta presion es enviado hacia un cabezal de alta presién. Del cual se desprenden
cuatro corrientes (11, 12, 13 y 14), la primera (11) es enviada hacia el DFP-004,
especificamente a la turbina de expansion de vapor KT-401 que se encuentra acoplada a los
compresores de alta presion K-401 y K-402, dispuestos en la seccidn de sintesis de metanol.
La segunda corriente (12) es enviada a la turbina para expandir el vapor KT-701 y accionar los
compresores K-701. Por otra parte la corriente (13) es enviada a la turbina KT-901 que acciona
el compresor K-702 que se encuentra en la seccion de compresion de amoniaco (ver Apéndice
A.4: DFP-007). La cuarta corriente (14), se envia a la vélvula de expansion donde el vapor se
lleva a vapor de media presion, este vapor es enfriado en E-301, hasta la temperatura de 330
°C, para ser introducido al cabezal de vapor de media. Adicionalmente, a este cabezal ingresan
los vapores de media presién obtenidos en todo el complejo, incluyendo el vapor de media

presion proveniente de las unidades de generacion de vapor de media presion.
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Posteriormente, del cabezal de vapor de media presion se desprenden tres (3) corrientes, la
corriente principal (29), la cual representa alrededor del 48% del vapor producido, es enviada
como servicio industrial demandado por otros equipos del complejo. Un 39% de este vapor de
media es enviado a una planta de generacion de energia eléctrica. Mientras que el resto (13
%) es enviado al cabezal de baja presidn, con la finalidad de cubrir la demanda de vapor de

baja presion del Parque Industrial.

Como se ha venido mencionando, este proceso de generacién de vapor esta asociado a las
secciones de obtencion de metanol y amoniaco. Es por ello que se elaboraron los diagramas

de flujo de dichos procesos.

Obtencion de metanol a partir de gas de sintesis.

El gas de sintesis previamente tratado en una planta de tratamiento de gases, que se encuentra
ubicada fuera de los limites de bateria de este proyecto, se comprime en el compresor K-401,
dicho compresor consta de tres etapas de compresion. Cuando el gas de sintesis sale de la
primera etapa de compresion es direccionado al enfriador con aire E-401 y al enfriador con
agua de enfriamiento E-402; el condensado de la compresidn es retirado en el tanque de
separacion V-401, para introducir la corriente gaseosa en la segunda etapa de compresion,
posteriormente se enfria en los intercambiadores de calor E-403 y E-404, de igual forma el
condensado es retirado en el tanque de separacion de condensado V-402. El gas de sintesis
se introduce en la tercera etapa de compresion del compresor K-401, para ser direccionado al

reactor de sintesis de metanol, R-501.

Esta corriente que se alimenta al reactor (49) es previamente mezclada con una corriente
reciclo rica en reaccionantes (gas reciclo). El producto de la mezcla origina una corriente (50),
que intercambia energia en los equipos E-501, E-503 y E-502 con los productos del reactor de
sintesis, antes de ser introducida al reactor de sintesis R-401. La reaccién toma lugar sobre un

reactor tipo Quench que emplea 5 lechos con enfriamiento inter-etapas.

La corriente que abandona el reactor R-501 es enfriada en el ventilador E-504 y enfriador E-
505; se obtiene un mezcla liquido-vapor que es expandida en el tambor flash V-501. De este

equipo se obtiene una corriente de tope que se envia al compresor K-402 y se mezcla con la
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corriente (49); el producto de fondo del tambor es enviado a un segundo tambor donde se
separa el metanol crudo que es enviado al tanque T-601, adicionalmente se obtiene del V-502

una corriente de venteo.

El metanol crudo es enviado al tanque T-601 A/B y bombeado hacia una torre de lavado C-601.
Entre el tanque T-601 y la torre de lavado C-601 se encuentran dos equipos: la bomba P-601
y el intercambiador E-601 que acondicionan la presion y temperatura de la corriente a procesar,
acorde a los requerimientos demandados por la torre de lavado. Esta torre de lavado, emplea
agua de lavado de metanol, obteniéndose de C-601 una corriente rica en metanol con un
porcentaje masico alrededor de 80% metanol y 20% en agua. Mientras que la corriente de tope
esta conformada por impurezas y trazas de metanol gas. El fondo de C-601 se envia a la torre
de destilacion C-602, para destilar el metanol hasta las especificaciones requeridas, mientras
que la corriente de tope se envia hacia tratamiento de efluentes. El diagrama de proceso de

obtencién de metanol puede observarse en el apéndice B

Por otra parte, los compresores del proceso de obtencién de amoniaco funcionan con turbinas
a vapor acopladas. Por tal razon, se describe de manera similar al proceso de obtencion de

metanol, el proceso de obtencion de amoniaco.

Obtencion de amoniaco.

Una corriente de hidrégeno y amoniaco puro son mezcladas e introducidas a la primera etapa
de compresion del compresor K-701, el mismo es accionado por la turbina KT-701 que emplea
vapor de alta presion proveniente del cabezal de alta presion. De la primera etapa de
compresion sale un gas de sintesis caliente que se enfria en el intercambiador de calor E-701,
el condensado es retirado del proceso en el tambor flash V-701. Del tope del tambor sale una
corriente gaseosa a la segunda etapa de compresion y posteriormente se enfria en el enfriador
E-702. La corriente obtenida es expandida en V-702, en este equipo se separa el condensado
producido, luego la corriente producto se envia a la tercera etapa de compresion para

posteriormente ser direccionada a la seccion de sintesis.

Anélogo al proceso de obtencion de metanol, la corriente que sale del compresor K-701 es

mezclada con una corriente reciclo e intercambia calor en el equipo E-801, para ser expandida
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en V-801 y obtener por el fondo una corriente producto rica en amoniaco. Mientras que por el
tope de V-801 sale una corriente a comprimir en K-702, previamente enfriada en un
intercambiador de calor E-802 (intercambiador proceso - proceso). La corriente que proviene
de K-702 intercambia calor con los productos del reactor de sintesis R-801 en el intercambiador
E-803, para aprovechar eficientemente la energia producida en la reaccion exotérmica y se
introduce en el reactor R-801. El producto de este vapor se envia a unas calderas de

recuperacion de calor que emplean agua de calderas para generar vapor.

Por otra parte, la corriente producto de V-801 se envia a un tanque separador V-901, donde se
obtiene un producto de fondo rico en amoniaco y una corriente de venteo. El producto de fondo
se bifurca en dos corrientes: una enviada como producto final, mientras que la otra se envia a
V-902. La bomba P-901 A/B, impulsa amoniaco producto, mientras que la corriente de tope de
V-902 se comprime en el compresor K-901, el cual es accionado por la turbina KT-901 que a

su vez es impulsada por vapor proveniente del cabezal de alta presion.

Adicionalmente, se plantea la generacion de energia eléctrica con el excedente de vapor de
media presion generado en el sistema. Por tal razén, la corriente (30), es expandida en una
turbina de generacidn de energia eléctrica, donde se obtuvo 245,3 MW, la turbina KT-1001,
opera a 65% de eficiencia isentropica, produciendo un vapor exhausto a condiciones de vacio,
especificamente 5,08 kPa de presion y apropiadamente 33°C. Posteriormente el vapor
exhausto es condensado en el condensador E-1001, hasta la temperatura de 25°C. Sin
embargo, dicha corriente se encuentra a condiciones de vacio, por lo tanto se emplea una
bomba de recirculacion de agua condensada, P-1001, con la finalidad de aumentar la presion
desde 5,08 kPa hasta 101,3 kPa (condiciones atmosféricas), y de esta manera queda descrito

el ciclo de Rankine para la generacion de potencia y energia eléctrica.

El diagrama de flujo del proceso puede observarse en el Apéndice B.
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IV. 4 CONSUMOS DE INSUMOS PARA LA GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION
Y SERVICIOS INDUSTRIALES DE LOS PROCESOS.

Como fue descrito en la metodologia de trabajo, los servicios industriales determinados fueron
los siguientes:

Electricidad

Agua: proceso, desmineralizada, enfriamiento y potable.

(a
(b
(c
(

d) Aire comprimido

Vapor: media y alta presion

)
)
)
)

A continuacién, en la Tabla N°28 se presentan los requerimientos de energia eléctrica de

cada una de las unidades descritas anteriormente.

Tabla N° 28: Consumo energético de cada una de las plantas.

Planta Consumo Energético (kJ/h) | Consumo Eléctrico (MW)
Generacion de vapor de alta y media presion 49.517.270 13,75
Proceso de obtencion de metanol 146.037.430 40,56
Proceso de obtencion de amoniaco 7115 0,02

Es apreciable que la planta de metanol consume mayor energia en comparacion a las otras
dos plantas, ya que se dispone de una serie de intercambiadores de calor que utilizan aire para
enfriar (fin fan cooler), dichos intercambiadores requieren energia eléctrica. Por otra parte, se
requiere operar las bombas que estan dispuestas en la columna de destilacion y la columna de

extraccion.

Aunque el proceso de generacion de vapor no requiere enfriadores de aire, el alto consumo en
este proceso se debe al uso de bombas para trasladar el agua en todo el sistema. Se requieren
bombas tanto para realizar la circulacion de los fluidos principales como para recircular el agua

y cerrar el ciclo Rankine que gobierna el proceso.

El bajo consumo energético en el proceso de obtencidén de amoniaco se debe a que en este
sistema no se emplearon intercambiadores de aire con motor eléctrico (fin fan cooler); y solo

se tiene una bomba para trasladar el amoniaco liquido producto hacia almacenamiento.
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En otro orden de ideas, el consumo de agua abarca el agua potable, agua de proceso, agua

desmineralizada y agua de enfriamiento; en la Tabla N°29, se presentan los consumos de agua

de cada una de las plantas.

Tabla N° 29: Consumo de agua de cada una de las plantas.

Demiy
Potable Proceso Enfriamiento
Planta condensado
(m3/h) (m3/h) (m3/h)
(m3/h)
Generacion de vapor de alta y media presion 0,63 0,00 3.589 156.400
Proceso de obtencion de metanol 1,26 27,10 0,00 83.670
Proceso de obtencion de amoniaco 0,84 0,00 0,00 2.454

La cantidad de agua potable viene dada por el tamafio de cada planta. En la Tabla N°21, se
puede observar la capacidad de la planta de metanol. Esta se encuentra en el orden de
magnitud de 7.000 t/d, lo cual nos indica que tiene mayor tamafio que las otras dos, es por ello
que a esta planta se le asign6 el mayor numero de estaciones de servicios, el cual fue de seis.
Por otra parte, la planta de amoniaco consume mayor agua potable que el proceso de
generacion de vapor, ya que esta posee cuatro estaciones de servicio. Mientras que a la planta
de produccion de vapor se le asignd dos estaciones de servicio; si bien es cierto que esta planta
tiene gran cantidad de equipos, la misma se encuentra acoplada a la seccién de gasificacion
de coque, por lo tanto, el nimero de estaciones de servicio es bajo. (Manual de Servicios

Industriales Tecnoconsult S.A, 2.011).

Se puede apreciar en la Tabla N° 29, que el consumo de agua demi (desmi o desmineralizada)
en el proceso de generacion de vapor es exorbitante, ya que el agua es el Unico insumo
demandado por la planta, lo cual se traduce a grandes volumenes de agua para enfriar el gas
de sintesis de manera eficiente. La mayor cantidad de agua de proceso empleada en la
obtencién de metanol, se demanda en la torre de lavado para arrastrar el metanol, por el
caracter miscible metanol- agua. Por otra parte, el proceso de sintesis de amoniaco no requiere

agua de proceso en ningun equipo.

El proceso de generacion de vapor demanda mayores cantidades de agua de enfriamiento (ver

Tabla N°29) en comparacion a los otros dos procesos estudiados, ya que se requiere enfriar
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un gran volumen de vapor exhausto que proviene de la turbina, esta cantidad de energia debe
realizar el cambio de fase de vapor a liquido y a su vez disminuir la temperatura. Por tal razén,

se demandan grandes volimenes de agua de enfriamiento en este proceso.

En el proceso de obtencion de metanol se requieren grandes cantidades de agua de
enfriamiento, ya que el proceso cuenta con una serie de intercambiadores de calor que enfrian
el gas comprimido. Por otra parte, aguas abajo del reactor de sintesis se emplean
intercambiadores de calor adicionales para enfriar de manera eficiente los gases que salen del

reactor de sintesis.

Sin embargo, el nimero de intercambiadores de calor que emplean agua de enfriamiento
utilizados en la sintesis de amoniaco es menor, ya que muchos de los equipos de intercambio

de calor de este proceso emplean amoniaco como refrigerante.

Otro de los servicios de gran importancia que se debe conocer esta relacionado con el consumo
de vapor de media y alta presion de las plantas antes descritas. Por tal razon, en la Tabla N°30

se muestran los consumos de vapor para cada una de las plantas simuladas.

Tabla N° 30: Consumo de vapor de media y alta presién en cada una de las plantas.

Media Presion Alta Presion Alta Presion ()
Planta
(kg/h) (kg/h) (kg/h)
Generacion de vapor de alta y media presion 613.192 0.0 0.0
Proceso de obtencion de Metanol 0,0 650.500 987.280
Proceso de obtenciéon de Amoniaco 35 0,0 131.560

() Consumo de vapor de alta presién de los compresores de cada planta.

El vapor de media presion empleado en la generacion de vapor de media y alta presion es
utilizado en el intercambiador E-101, este intercambiador precalienta el agua desmineralizada
antes de ser introducida al desaireador. Este consumo de vapor es significativo (ver Tabla
N°30), ya que la cantidad de agua a precalentar debe abastecer las cuatro calderas de
generacion de vapor, tanto de alta presion como de media presion.
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En el proceso de sintesis de amoniaco se requiere vapor de media presion para accionar la
bomba P-901 A/B y de esta manera trasladar el amoniaco producto. Este consumo de vapor

es bajo, ya que solo esta destinado a la operacion de una bomba.

En la Tabla N°30, se presentan dos consumos de vapor de alta, el primer consumo representa
el vapor consumido en los equipos distintos a las turbinas. Se puede apreciar que solamente
la planta de obtencion de metanol demanda vapor de alta presion, esto se debe particularmente
a que este proceso tiene una columna de destilacion que tiene asociado un rehervidor que
utiliza vapor de alta presién, a diferencia de los demas procesos que no demandan este

servicio.

La Ultima columna de la Tabla N°30, representa el vapor de alta presion demandado por los
compresores de gas de sintesis. El proceso de obtencidn de metanol demanda mayor cantidad
de vapor de alta presion, ya que en este proceso se comprime una carga mayor de gas de

sintesis. Mientras que el volumen a comprimir en el caso de obtenciéon de amoniaco es menor.

El dltimo servicio industrial considerado es la cantidad de aire comprimido requerido para
accionar las valvulas de control presente de cada uno de los equipos que poseen
instrumentacion. La Tabla N°31 representa el numero de lazos de control de cada planta y el
flujo de aire en condiciones estandar requerido por cada lazo de control, para el correcto

funcionamiento de cada una de las plantas.

Tabla N° 31: Aire comprimido requerido por cada una de las plantas.

Planta Lazos de control | Aire comprimido requerido (Sm3/h)
Generacion de vapor de alta y media presion 20 6,0
Proceso de obtencion de metanol 26 78
Proceso de obtencion de amoniaco 16 4.8

Se puede observar, en la Tabla anterior que el aire comprimido es directamente proporcional

al numero de lazos de control presentes en el proceso.

Es importante mencionar que la obtencion de metanol posee mayor numero de lazos de control

debido a que en este proceso existe una seccion de separacion de productos que requiere un
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estricto control en las columnas de destilacion y torre de lavado. Mientras que los lazos de
control utilizados en la generacion de vapor, estan relacionados con el control de presion en

los cabezales que distribuyen el vapor.

En la misma linea de ideas, los lazos de control considerados en el proceso de obtencion de
amoniaco estan relacionados con la seccion de compresion de gas de sintesis y en los

separadores asociados al proceso, es por ello que posee menor consumo de aire comprimido.
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CAPITULO V

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En el siguiente capitulo se presenta una serie de conclusiones que surgen a partir de los

resultados obtenidos:

o El proceso de generacion de vapor consume altas cantidades de vapor de media presion
como fluido de intercambio de calor.

e Debido al nimero de calderas presentes en el sistema de generacion de vapor, se demanda
altos consumos de agua desmineralizada.

o El proceso de generacion de vapor depende de manera exhaustiva de la unidad de
gasificacién de coque como fuente de calor.

o E| sistema de generacion de vapor demanda altos volimenes de agua de enfriamiento, el
cual es un paso importante para la condensacién del vapor exhausto proveniente de la turbina
de generacion de energia, y a su vez finiquita el ciclo de Rankine.

o El parque industrial planteado es autosustentable en cuanto al consumo de vapor y energia
eléctrica.

o Se logro validar el proceso de obtencion de metanol asociado a un complejo de gasificacion
de coque de petroleo, mediante el empleo de un modelo de simulacién.

e La planta de metanol consume vapor de alta presidn en grandes proporciones como fluido de
intercambio de calor.

o El proceso de obtencién de metanol demanda altos volimenes de agua de enfriamiento que
se utiliza en el condensador de la columna de destilacion.

o Se logré validar el proceso de obtencion de amoniaco asociado a un complejo de gasificacion
de coque de petroleo, utilizando un modelo de simulacion.

o El flujo de purga en el lazo de sintesis de amoniaco es bajo, debido al nivel de contaminantes
presentes en la corriente de gas de sintesis.

¢ Se pueden obtener alrededor de 245 MW de energia eléctrica, mediante la expansién de

vapor de media presion excedente.
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RECOMENDACIONES

Al finalizar el presente Trabajo Especial de Grado, surgieron diferentes recomendaciones que
persigue mejorar algunas etapas de la actual investigacion. Las mismas se presentan a

continuacion:

o Evaluar la posibilidad de emplear gas de sintesis caliente proveniente de la etapa de
gasificacion de coque de petréleo en el intercambiador de calor E-101, que actua como
precalentador de agua desmineralizada, a fin de minimizar los requerimientos de vapor de
media presidn en la generacion de vapor.

o Evaluar la posibilidad de emplear gas de sintesis caliente proveniente de la
gasificacion de coque de petréleo, en el rehervidor E-604 de la columna de destilacion de la
planta de metanol, a fin de minimizar los requerimientos de vapor de alta presién en la
obtencién de metanol.

o Realizar un estudio de optimizacion de la distribucion del vapor de alta y media
presion para la generacion de energia eléctrica.

o Realizar un analisis de optimizacion térmico, integrando todas las secciones que
conforman los procesos de generacion de vapor, obtencion de metanol y obtencion de
amoniaco.

o Debido al déficit eléctrico nacional que existe, se plantea profundizar en la valoracion
econdmica de la generacidn de energia eléctrica que se obtiene en este complejo para su
exportacion.

o Realizar un estudio detallado de los reactores de sintesis de metanol y sintesis de
amoniaco, tomando en cuenta la cinética de las reacciones, el uso del catalizador y la
desactivacion del mismo en el tiempo. Asi como el impacto de la variaciéon de temperatura

y presion en la capacidad.
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APENDICE

APENDICE A. BALANCES DE MASA Y ENERGIA CORRESPONDIENTES A LOS ESQUEMAS DE PROCESOS DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, JUNTOS A LAS UNIDADES DE SINTESIS DE METANOL Y AMONIACO,

EMPLEANDO HYSYS.

A.1 Balance de masa en la Generacion de Vapor de Alta y Media Presion.

Nombre 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
Fraccion de Vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 0
Temperatura [C] 25 25 25 25 100 130 130 130 538 316 538 538 538 538 499 378 130
Presion [kPa] 101 101 101 21 271 271 271 11085 10693 10693 10693 10693 10693 10693 3239 3245 271
Flujo Molar [kgmol/h] 193393 5449 198842 198842 198842 198842 163988 163988 159069 4919 54803 7184 19 96963 96963 96963 34854
Flujo Masico [kg/h] 3483997 98163 3582157 3582157 3582157 3582157 2954260 2954262 2865642 88620 987280 129420 2140 1746802 1746802 1746802 627897
Flujo Volumétrico [m3/h] 3491 98 3589 3589 3589 3589 2960 2960 2871 89 989 130 2 1750 1750 1750 629
Entalpia Masica kJ/kg] -12847 -15885 -15888 -15888 -15562 -15429 -15429 -15421 -12520 -12520 -12520 -12520 -12520 -12520 -12789 -15429
Capacidad de Calor Masica [kJ/kg-C] 2,06 4,31 431 431 440 449 449 445 2,51 251 2,51 2,51 2,51 2,25 2,22 449
Viscosidad [Pa-s] 2,14E-05 8,77E-04 8 90E-04 8,90E-04 2,79E-04 2,11E-04 2,11E-04 2,11E-04 3,11E-05 3,11E-05 311E-05 3,11E-05 3,11E-05 2,87E-05 2,38E-05 2,11E-04
Composicion Molar del Agua (%) 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Nombre 18 19 20 21 22 23 24 25 26 2 28 29 30 kil 2 33 34
Fraccion de Vapor 0 0 1 1 0 1 1 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura [C] 131 130 330 241 17 330 241 130 330 330 350 371 3N 371 351 180 180
Presion [kPa] 3534 3338 3338 3338 3338 3239 3239 3236 3338 3239 3534 3218 3218 3218 886 866 866
Flujo Molar [kgmol/h] 34854 6577 6380 197 11082 10750 332 17195 6380 10748 17197 91978 74798 4436 4436 4436 1782
Flujo Masico [kg/h] 627897 118484 114929 3555 199650 193662 5988 309763 114936 193619 309800 1657000 1347500 79917 79917 79917 32100
Flujo Volumétrico [m3/h] 629 119 115 4 200 194 6 310 115 194 310 1660 1350 80 80 80 32
Entalpia Mésica [kJ/kg] -15424 -15426 -12899 -15485 -12897 -15427 -12899 -12897 -12858 -12805 -12805 -12805 -12805 -13155 -13155
Capacidad de Calor Mésica [kJ/kg-C] 448 448 224 443 223 448 224 223 224 222 222 222 2,09 2,03 2,03
Viscosidad [Pa-s] 2,10E-04 2,1E-04 2,16E-05 2,36E-04 2,16E-05 2,11E-04 2,16E-05 2,16E-05 2,26E-05 2,36E-05 2,36E-05 2,36E-05 2,30E-05 1,50E-05 1,50E-05
Composicion Molar del Agua (%) 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Nombre U 3% k] i b} ki
Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1
Temperatura [C] 180 180 180 38 i1 38
Presion [kPa] 866 866 866 33 18 3246\
Flujo Molar [kgmolh] 1782 1182 i 54803‘ T84 119‘
Flujo Msico [kgh] 32100 32100 19717 967280‘ 120400 14
Flujo Volumétrico [m3h] 3 i 16 989\ 130 2
Entalpia Masica kJlkg] 43155 35 13159 A7) 4090 A2T89
Capacidad de Calor Masica [kJkg-C] 203 208 203 22 2 22
Viscosidad [Pars] 150E05 15005 15005 2.38E05 2,005 2,805
|Composicio'n Molar del Agua (%) 10 100 10 10 100 100
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A.2 Balance de Masa en el Proceso de Obtencion de Metanol

Nombre 42 43 44 45 46 47 48 49 52 53 54 55 56 57

Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura [C] 55 39 3 119 114 39 39 100 120 120 120 120 120 225
Presion [kPa] 3239 3367 3367 6319 6294 6270 6270 10104 10006 10006 10006 10006 10006 9908
Flujo Molar [kgmol/h] 43556 43556 43556 43556 43556 43556 43556 43556 106812 29008 36743 46532 64462 106812
Flujo Masico[kg/h] 361474 361474 361474 361474 361474 361474 361474 361474 492908 133863 169557 214730 297473 492908
Flujo Volumétrico [m3/h] 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 379 863 1094 1385 1919 379
Entalpia Masica [kJ/kg] -3213 -3269 -3269 -2984 -3003 -3267 -3267 -3047 -2152 -2152 -2152 -2152 -2152 -2082
Capacidad Calorifica [kJ/kg-C] 3 3 3 4 4 4 4 4 6 6 6 6 6 6
Viscosidad [Pa-s] 1,18E-05 1,14E-05 1,14E-05 1,39E-05 1,37E-05 1,15E-05 1,15E-05 1,35E-05 1,20E-05 1,22E-05 1,22E-05 1,20E-05 1,20E-05 1,47E-05
Composicion Molar

Hidrdgeno 0,760 0,760 0,760 0,760 0,760 0,760 0,760 0,760 0,912 0,912 0,912 0912 0912 0912
Agua 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
co 0,236 0,236 0,236 0,236 0,236 0,236 0,236 0,236 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063
€0, 0,003 0,003 0,003 0,003 0,003 0,003 0,003 0,003 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019
CH;OH 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006

Nombre 58 59 60 61 62 63 64 65 66 67 [] 74 75 118

Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1 0 0 1 1 0 0 0 0
Temperatura [C] 258 218 170 10 103 45 45 48 45 53 64 10 68 25
Presion [kPa] 9908 9810 9761 972 9677 9677 9677 445 9677 10045 146 170 173 101
Flujo Molar [kgmol/h] 265624 265624 265624 265624 265624 265624 11507 11440 254117 240000 12906 3432 9474 1500
Flujo Masico[kg/h] 1308523 1308523 1308523 1308523 1308523 1308523 342311 341266 966152 912478 366882 62880 304002 27023
Flujo Volumétrico [m3/h] 97 917 917 917 917 917 423 420 7494 7078 446 64 382 27
Entalpia Masica [kJ/kg] -2499 -2152 -3047 -3433 -3526 4149 8310 -8314 -2675 -2612 8797 -15199 -T423 -15895
Capacidad Calorifica [kd/kg-C] 6 6 6 6 6 7 4 4 8 8 4 5 4 4
Viscosidad [Pa-s] 1,52E-05 1,43E-05 13160 T T T 4,35E-04 423604 1,00E-05 1,02E-05 3,61E-04 2,39E-04 3,15E-04 8,90E-04
Composicion Molar

Hidrdgeno 0,900 0,900 0,900 0,900 0,900 0,900 0,004 0,000 0,940 0,940 0,000 0,000 0,000 0
Agua 0,007 0,007 0,007 0,007 0,007 0,007 0,162 0,162 0,000 0,000 0,260 0,978 0,000 1
co 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,001 0,000 0,042 0,042 0,000 0,000 0,000 0
€0, 0,013 0,013 0,013 0,013 0,013 0,013 0,007 0,006 0014 0014 0,003 0,000 0,004 0
CH;O0H 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,827 0,831 0,004 0,004 0,737 0,022 0,99 0
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A.3 Balance de Masa en el Proceso de Obtencion de Amoniaco.
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APENDICE B. DIAGRAMAS DE FLUJO DE LOS PROCESOS
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CONECTORES DE DIBUJO

SEPARADORES Y ACUMULADORES

C) ENTRADA AL PROCESO
@ PRODUCTOS Y SALIDA
LIMITES DE BATERIAS

NUMERACION DE
CORRIENTES DE PROCESO

DIB. No. DESDE/HACIA

CORRIENTE DE FLUIDO ORIGEN/DESTINO

EQUIPOS DE INTERCAMBIO DE CALOR @

INTERCAMBIADORES DE CALOR

<~ _—<—""> | ENFRIADORES (AIRE)

ENFRIADORES

TIPO KETTLE

s
;4

SEPARADOR

TAMBOR HORIZONTAL

TANQUE DESAIREADOR

TANQUE DE
ALMACENAMIENTO

EQUIPOS ROTATORIOS

NOTAS GENERALES

1. LA DESIGNACION DE LAS CORRIENTES, LAZOS

— COMPRESOR DE CONTROL Y NOMBRE DE EQUIPOS
CORRESPONDEN A LO ESTABLECIDO EN EL
MANUAL DE INGENIERIA DE DISENO, PDVSA.
BOMBAS
RECIPIENTES A PRESION/REACTORES
TURBINA
-
REACTOR
TIPO QUENCH
INSTRUMENTACION REACTOR
TIPO QUENCH
@— VARIABLE A CONTROLAR N
TORRE
i DESTILACION
VALVULA DE CONTROL TORRE DE
LAVADO

NOTAS: Dibujado: Martinez Walter

Fecha:03/09/2015

Revisado: Nufiez Gerardo

TiTULO: DIAGRAMA DE SIMBOLOGIA DE EQUIPOS DE PROCESO

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS
UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

Fecha:15/09/2015

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A

Documento No.:

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA
FACULTAD DE INGENIERIA
ESCUELA DE INGENIERIA QU{MICA

@

Tecnoconsult “-\,
|

Creamas Valar
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P-102 A/B
BOMBA PRINCIPAL DE AGUA
DIFERENCIAL DE PRESION (kPa)= 10814

P-103 A/B
BOMBA PRINCIPAL DE AGUA
DIFERENCIAL DE PRESION (kPa)= 3263

T-101 A/B
TANQUE DE RETORNO

P-101 A/B
BOMBA PRINCIPAL DE AGUA

DIFERENCIAL DE PRESION (kPa)= 170

E-102
ECONOMIZADOR, HS
Q(MMkJ/h)= 4778

TUBO-CARCASA

PRECALENTADOR DE AGUA DE

E-101
E-104
ALIMENTACION

Q(MMkI/h)= 1165 Q(MMkI/h)= 1585

TUBO CARCASA TUBO CARCASA
E-103 E-105
EVAPORADOR, HS ATEMPERADOR
Q(MMkJ/h)=399 V-101

SOBRECALENTADOR DE VAPOR, HS

DH-101
DESAIREDOR
PRESION OPERACION (kPa)= 271
TEMPERATURA DE OPERACION (°C)=130

P-104 A/B
BOMBA RECIRCULACION DE AGUA
DIFERENCIAL DE PRESION (kPa)= 10814

TUBO CARCASA SEPARADOR FLASH GAS DE SINTESIS
A DFP-002 >
VENTEO HACIA E-203
VAPOR DE BAJA
T DFP-003
AGUA CONDENSADA © s ; VAPORLS HACIA DH-101
, t | D
= = |
. — |
AGUA DE REPOSICION i &> |
< Y. ? ? !
p VAPOR E-101
GAS DE SINTESIS
T-101 A/B =X DE MEDIA &>
A LA SALIDA DEL P-101 A/B DH-101
GASIFICADOR ‘- |
>
e A A AR S i S A S S w— T " " " " e
| | & VAPOR DE ALTA PRESION
| I DFP-003 >
| I E-105
| I
| I
| I
| I
I V-101 |
I P-104A/B I
| I
| I
&> | |
& BEVEON w :
- = - PURGA DE AGUA
' E-102 v |
I > Q‘
I
S - L _ | — _UNIDAD GENERADORA DE VAPOR DE ALTA _, HACIA TRATAMIENTO
v o DE EFLUENTES
C— @ AGUA DE CALDERA
P-102 A/B »
> DFP-002 >
HACIA CALDERAS
DE VAPOR DE MEDIA
P-103 A/B PRESION
AGUA DE CALDERA
Nombre 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 17 18
Fraccion de Vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 0 0 DFP-003 >
Temperatura [C] 25 25 25 25 100 130 130 130 538 316 130 131
Presion [kPa] 101 101 101 271 271 271 271 11085 10693 10693 271 3534
Flujo Molar [kgmol/h] 193393 5449 198842 198842 198842 198842 163988 163988 159069 4919 34854 34854
Flujo Masico [kg/h] 3483997 98163 3582157 3582157 3582157 3582157 2954260 2954262 2865642 88620 627897 627897
Flujo Volumétrico [m*/h] 3491 98 3589 3589 3589 3589 2960 2960 2871 89 629 629
Flujo de Calor [kJ/h] -4,48E+10 -1,56E+09 -5,69E+10 -5,69E+10 -5,567E+10 -5,53E+10 -4,56E+10 -4,56E+10 -3,69E+10 -9,69E+09 -9,68E+09
Entalpia Masica kJ/kg] -12847 -15885 -15888 -15888 -15562 -15429 -15429 -15421 -12520 -15429 -15424
Capacidad de Calor Masica [kJ/kg. 2,06 4,31 4,31 4,31 4,40 4,49 4,49 4,45 2,51 4,49 4,48
Viscosidad [Pa-s] 2,14E-05 8,77E-04 8,90E-04 8,90E-04 2,79E-04 2,11E-04 2,11E-04 2,11E-04 3,11E-05 2,11E-04 2,10E-04
Composicién Molar del Agua (%) 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
NOTA: Dibujado: Martinez Walter Fecha:03/09/2015 TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA GENERACION DE PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015

ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA

VAPOR UNIDADES DE UN COMPLEIO DE GASIFICACION DE COQUE.
UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA -
Escala: N/A Documento No.: DFP-001 FACULTAD DE INGENIERIA @ TecnacunsuIt:\,
Creamos Valor Y
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GAS DE SINTESIS

E-201

1ER. ECONOMIZADOR, MS
Q(MMKkJ/h)= 62,9

E-204

V-201

SEPARADOR FLASH

2DO. ECONOMIZADOR, MS

Q(MMKJ/h)=177,7

P-201 A/B

V-202
SEPARADOR FLASH E-202
1ER. EVAPORADOR, MS

Q(MMKJ/h)= 212,6

1ER. SOBRECALENTADOR, MS
Q(MMkJ/h)=23,7

E-205
2DO. EVAPORADOR, MS
Q(MMkJ/h)= 358,6

E-203 E-206

2DO. SOBRECALENTADOR, MS
Q(MMkJ/h)=40,51

GAS DE SINTESIS

> DFP-001

DESDE E-102

BOMBA 1, REaF'z)czli]Léxg%N DE AGUA, MS TUBG CARCASA TUBO CARCASA TUBO CARCASA TUBO CARCASA
BOMBA 2, RECIRCULACION DE AGUA MS E-207 E-208
ATEMPERADOR ATEMPERADOR
H i —————————— 1
|
! o |
» |

_<1>

UNIDAD GENERADORA DE VAPOR DE MEDIA
GASIFICACION

1

S

HACIA UNIDAD DE HTS

VAPOR DE MEDIA PRESION

V-201

E-207

DFP-003 >

- = E-201 * Q} PURGA DE AGUA DE CALDERA
| - =
. - .
GAS DE SINTESIS HACIA TRATAMIENTO DE EFLUENTES
A - i &1 @ GAS DE SINTESIS
|
DESDE UNIDAD HTS [—f————— . — — ——— ————— — — ——— @
TC HACIA CONVERTIDOR |
| UNIDAD GENERADORA DE VAPOR DE MEDIA Y | VAPOR DE MEDIA PRESION
| HTS
DFP-003
| E-208
|
|
|
|
| V-202
|
? : P-202A/B
AGUA DE CALDERA |
? | |
DFP-001 > | |
|
HACIA CALDERASDE | PURGA DE AGUA DE CALDERA
VAPOR DE MEDIA PRESION | E-204
| =
! @ ‘E ______________________ HACIA TRATAMIENTO DE EFLUENTES
i >
| @ AGUA DE CALDERA
Nombre 19 20 21 22 23 24 25 HACIA HRSG
Fraccion de Vapor 0 1 1 [¢] 1 1 0]
Temperatura [C] 130 330 241 117 330 241 130
Presién [kPa] 3338 3338 3338 3338 3239 3239 3236
Flujo Molar [kgmol/h] 6577 6380 197 11082 10750 332 17195
Flujo Masico [kg/h] 118484 114929 3555 199650 193662 5988 309763
Flujo Volumétrico [m3/h] 119 115 4 200 194 6 310
Flujo de Calor [kJ/h] -1,83E+09 -1,48E+09 -3,09E+09 -2,50E+09 -4,78E+09
Entalpia Masica [kJ/kg] 15426 12899 15485 12897 15427
Capacidad de Calor Masica [kJ/kg- 4,48 2,24 4,43 2,23 4,48
Viscosidad [Pa-s] 2,11E-04 2,16E-05 2,36E-04 2,16E-05 2,11E-04
Composiciéon Molar del Agua (%) 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
NOTAS: Dibujado: Martinez Walter Fecha:03/09/2015 TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA GENERACION DE PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS
VAPOR UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.
Revisado: Nufiez Gerardo Fecha:15/09/2015 ecalor /A UNVERSIDAD CENTRAL DF VENEZUELA B =
Aprobado: Nufiez Gerardo Fecha:17/09/2015 scala: Documento No.: DFP-002 ESCS?&BZTZSE,J::E&“S?,}A,\NCA @ aoChoCansUIE g7 %,
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VAPOR DE ALTA PRESION
DFP-001

E-301

ATEMPERADOR

DESDE CALDERA E-104

d

D

VAPOR DE ALTA PRESION,

l T DFP-004
- ———- X"‘I A @j HACIA KT-401
VAPOR DE MEDIA PRESION @ @ VAPOR DE ALTA PRESION,
DFP-004 g DFP-007
DESDE KT-401 HACIA KT-701
VAPOR DE MEDIA PRESION v VAPOR DE ALTA PRESION,
DFP-007 - ? DFP-009
DESDE KT-701 HACIA KT-901
VAPOR DE MEDIA PRESION
DFP-009 -
DESDE KT-901
AGUADESMI
AGUA DE
bFP-0o1 CALDERA
DESDE P-103A/B <>
VAPOR DE MEDIA PRESION
> DFP-002 -
VAPOR DE MEDIA PRESION @ E-301
DFP-002
DESDE E-206
VAPOR DE MEDIA PRESION
—————— ~ VENTEO
DESDE LA UNIDAD HRSG e P OI
d y A 4 y.yv D _. )
| @ VAPOR DE MEDIA PRESION
------ : * >
SERVICIO INDUSTRIAL
VAPOR DE MEDIA PRESION
AGUA DE CALDERA A4 DFP-010
E-302
HACIA GENERACION
DE ENERGIA ELECTRICA
G E-302 A-303 D
ATEMPERADOR I SERVICIO VAPOR DE BAJA
Nombre " 12 13 14 15 16 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 @
Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 l SE RV| C|O VAP R D E BAJA
T¢ [C] 538 538 538 538 499 378 330 330) 350! 3N 3N 37 351 180] 180 180! 180] 378 378 378 -
Presion [kPa] 10693 10693 10693 10693 3239 3245 3338 3239 3534 3218 3218 3218 886 866 866! 866 866| 3238 3218 3246 »
Flujo Molar [kgmol/h] 54803 7184 119] 96963 96963 96963 6380 10748 17197 91978 74798 4436 4436 4436 1782 1782 872 54803 7184 119]
Flujo Msico [kg/h] 987280 129420 2140) 1746802 1746802 1746802 114936 193619 309800 1657000 1347500 79917 79917 79917 32100 32100 15717 987280 129420 2140 @ SERVICIO INDUSTRIAL
Flujo Volumétrico [m?/h] 989 130 2 1750 1750 1750 115 194 310 1660 1350 80 80 80 32 32 16 989 130 2
Flujo de Calor [kJ/h] -1,24E+1 1,62E+0! -2,68E+07] -2,19E+1 -2,19E+1 -2,23E+1 1,48E+0! -2,50E+0! -3,98E+09 -2,12E+1 -1,73E+1 -1,02E+0! -1,02E+0! -1,05E+09 -4 22E+08 -4,22E+08 -2,07E+0: 1,26E+1 -1,66E+0! -2,74E+07 »
Entalpia Masica kJ/kg] -12520] 12520) -12520| -12520| -12520} -12789 12899 -12897| -12858] -12805 -12805 -12805) -12805 -13155 -13155 -13155 -13155 -1279( -12790| -12789
Capacidad de Calor Masica [kJ/K 2,51 2,51 2,51 2,51 2,25 2,22 2,24 2,23 2,24 2,22) 2,22) 2,22 2,09 2,03 2,03] 2,03] 2,03 2,22| 2,22) 2,22 VEN EO
[Pa-s] 3,11E-09 3,11E-09 3,11E-09 3,11E-09 2,87E-09 2,38E-09 2,16E-09 2,16E-09 2,26E-09 2,36E-09 2,36E-09 2,36E-09 2,30E-09 1,50E-0§ 1,50E-05 1,50E-05 1,50E-0§ 2,38E-09 2,38E-09 2,38E-05 »
Composicion Molar del Agua (% 1,00 1,00 1,00] 1,00| 1,00| 1,00| 1,00| 1,00} 1,00| 1,00 1,00| 1,00| 1,00| 1,00] 1,00| 1,00| 1,00| 1,00| 1,00| 1,00
NOTA: EL VAPOR DE BAJA PRESION Dibujado: Martinez Walter Fecha:03/09/2015 TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA GENERACION DE

UNA VEZ EXPANDIDO, SE ENVIA A
CONDENSACION PARA LUEGO SER
LLEVADO A T-101

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

VAPOR

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS
UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

Aprobado: Nufez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A

Documento No.: DFP-003

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA
FACULTAD DE INGENIERIA

Tecnoconsult ‘~,
|

Creamos Valor
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ENFRIADOR CON AIRE 1ERA ETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=17,05

E-40

1

V-40

SEPARADOR INTERETAPA DE

KT-40
TURBINA DE COMPRESOR K-401

=

CONDENSADOS

E-402
ENFRIADOR CON AGUA 1ERA ETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=20,19

K-401
COMPRESOR DE GAS DE SINTESIS
CAPACIDAD OPERACION (Mkg/h)=361,5
POTENCIA (MMkJ/h)= 230,4

E-403

ENFRIADOR CON AIRE, 2DAETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=6,72

E-404
ENFRIADOR CON AGUA, 2DAETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=95,61

Kk-402 V-402
COMPRESOR DE GAS DE SINTESIS DE RECICLO SEPARADOR INTERETAPAS
CAPACIDAD OPERACION (Mkg/h)=966,2 DE CONDENSADOS

POTENCIA (MMkJ/h)=35,7

GAS RECICLO
> DFP-005 -
DESDE V-501
GAS DE SINTESIS
i DFP-005

GAS DE SINTESIS

DESDE TRATAMIENTO

VAPOR DE ALTA PRESION

DFP-003

AGUA DE ENFRIAMIENTO

E-402

HACIA R-501

VAPOR DE MEDIA PRESION
DFP-003

PRIMERA ETAPA DE COMPRESION

SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION

KT-401 K-401
Nombre 4 # £ 4 #“ 4 4 # 4 # 6 67
Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura [C] 3 68 55 3 % 119 14 % 3 100 G 53
Presion 1P 400 31g] 23 3361 %7 6319 6294 6210] 6210 10104 %7 10045
Flujo Molar [kgmolh] 43556 43556| 43556 43556 43556 43556 43556 43556| 43556| 43556 254117 240000
Flujo Misicolkgh] 361474 361474 31474 361474 31474 361474 361474 361474 361474 361474 966152 912478
Flujo Volumétrico [h] 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 1323 7494 7078
Flujo de Calor [/h] 119E+09) 1,14E409] 1,16E409] -1,18E+09] MBS A08Ex9 0009 ATEHS]  -1A8E9 106409 258E+09) 2386409
Entalpia Misica [Jhg] 308 3166 13 389 089 2084 303 3067 367 3047 2675 2612
Capacidad Calorifica [ikg-C] 3] 3 3 3 Bl 4 4 4 4 4 [ g
Viscosidad [Pars] 1,11E05] 123E05] 118605 1,14E05] VMEQS|  130ED5 13TEQS] 1156409 115605 135605 100E05 102E05
C icion Molar

Hidrégeno 0760 o] 0760 o] 0760 0760 0760 0760 o] 0780 0940 0340
Agua 0001] 0001] 0001] 0001] 0001] 0001 0001] 0,001 0001] 0001] 0000 0000
co 023] 023] 0236] 023| 0236] 0234 023] 0238 023%| 0236] 0042 0042
co, 0003] 0.003] 0003] 0003 0003] 0003 0003] 0.003] 0003 0003] 0014 0014
CH:0H 0.000] 0000] 0000] 0000] 0000] 0000 0.000] 0.000] 0000] 0000] 0004 0004

AGUA DE ENFRIAMIENTO

COMPRESOR DE ALTA PRESION

TERCERA ETAPA DE
COMPRESION

V-402

GAS DE
SINTESIS

DFP-005

HACIA R-501

NOTAS: TODAS LAS ETAPAS DE K-401 SON
ACCIONADAS POR KT-401

Dibujado: Martinez Walter

Fecha:03/09/2015

Revisado: Nufiez Gerardo

TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE METANOL
(SECCION DE COMPRESION)

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Fecha:15/09/2015

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015 Escala: N/A

Documento No.: DFP-004

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA
FACULTAD DE INGENIERIA

UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA @

Tecnoconsu\t:‘s,
d

Creamaos Vialor
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GAS DE SINTESIS
DFP-004
DESDE K-401

GAS DF SINTESIS

E-501
INTERCAMBIADOR DE CALOR, PRECALENTADOR 1
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=504,3

E-502
INTERCAMBIADOR DE CALOR, PRECALENTADOR 2
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=329,8

E-503

INTERCAMBIADOR DE CALOR, TIPO CALDERA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=386,8

R-501

REACTOR DE SINTESIS DE METANOL

!
|
|

1

TC

>

DFP-004
DESDE K-401 _J
E-501
AGUADE
ENFRIAMIENTO
E-504
Y — g —
[ ——
Nombre 50 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60 61 62 63 64 65
Fraccién de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0] 0]
Temperatura [C] 60 120 120 120 120 120 120 225 258 218 170 110 103 45 45 48
Presion [kPa] 10045 10006 10006 10006 10006 10006 10006 9908 9908 9810 9761 9712 9677 9677 9677 445
Flujo Molar [kgmol/h] 283556 283556 106812 29008 36743 46532 64462 106812 265624 265624 265624 265624 265624 265624 11507/ 11440
Flujo Masi 1 1308531 1308531 492908 133863 169557 214730 297473 492908 1308523| 1308523 1308523 1308523 1308523 1308523 342371 341266
Flujo Volumétrico [m*h] 8440 8440 3179 863 1094 1385 1919 3179 7917 7917 7917 7917 7917 7917 423 420
Flujo de Calor [kJ/h] -4,10E+09| -3,60E+09 -1,36E+09 -3,68E+08| 4,67E+08| -5,91E+08| -8,19E+08 -1,03E+09| -3,27E+09| -3,60E+09| -3,99E+09| -4,49E+09| -4,61E+09 -5,43E+09| -2,85E+09| -2,84E+09
ia Masica [kJ/kg] -3137| -2752] -2752 -2752 -2752 -2752 -2752, -2082 -2499 -2752 -3047. -3433 -3526 -4149 -8310 -8314
C: i Calorifica [kJ/kg-q 6 6 6] 6 6 6 6 6 6 6 6 6 6 7 4 4]
Viscosidad [Pa-s] 1,06E-05| 1,22E-05 1,22E-05 1,22E-05 1,22E-05| 1,22E-05| 1,22E-05) 1,47E-05| 1,52E-05| 1,43E-05| 1,31E-05 4,35E-04| 4,23E-04
C icion Molar
Hidrégeno 0,912 0,912 0,912 0,912 0,912 0,912 0,912 0,912 0,900 0,900 0,900 0,900 0,900 0,900 0,004 0,000
Agua 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,007 0,007 0,007 0,007 0,007 0,007 0,162 0,162
co 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063 0,063 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,001 0,000
CO: 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 0,013 0,013 0,013 0,013 0,013 0,013 0,007 0,006
CH:OH 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,040 0,827 0.831

E-506
INTERCAMBIADOR DE CALOR DE ARRANQUE

E-504
ENFRIADOR DE METANOL CON AIRE

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=122,3

E-505
ENFRIADOR DE METANOL CON AGUA

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=815,6

VAPOR DE ALTA PRESION

E-506

AGUA DE ENFRIAMIENTO

V-501
SEPARADOR DE METANOL

V-502
SEPARADOR DE METANOL CRUDO

GAS DE SINTESIS

DFP-004

>

HACIA K-401

GAS VENTEO

@

E-505

V-502 METANOL CRUDO

¢ 4

DFP-006

HACIA T-601

NOTA: E-506 ES UTILIZADO PARA EL

ARRANQUE DEL REACTOR R-501

Dibujado: Martinez Walter

Fecha:03/09/2015

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

(SECCION DE SINTESIS)

TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE METANOL

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A

Documento No.: DFP-005

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA
FACULTAD DE INGENIERIA

Tecnoconsult “,
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA )

Creamas Valor

UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.
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T-101 A/B
TANQUE DE ALMACENAMIENTO
DE METANOL CRUDO

AGUA PARA LAVADO

P-601 A/B
BOMBA DE CIRCULACION DE METANOL CRUDO

E-601

PRECALENTADOR DE METANOL CRUDO
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=26,87

P-603 A/B
BOMBA DE REFLUJO DE COLUMNA C-601

E-603

CONDENSADOR DE TOPE DE COLUMNA C-601

P-602 A/B
BOMBA DE ALIMENTACION A C-602

E-602

REHERVIDOR DE C-601

£-601
TORRE DE LAVADO DE METANOL CRUDO
NUMERO DE PLATOS: 60

AGUADE
ENFRIAMIENTO

V-60

SEPARADOR DECANTADOR

e

P-605 A/B
BOMBA DE REFLUJO DE COLUMNA C-602

P-604 A/B
BOMBA DE PRODUCTO DE FONDO DE CG-601

C-602
TORRE DE LAVADO DE METANOL CRUDO
NUMERO DE PLATOS: 100

E-605

CONDENSADOR DE COLUMNA DE DESTILACION C-602

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=1093
E-604
REHERVIDOR DE C-602
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMKkJ/h)=1108

V-602 IMPUREZAS GASEOSAS
TAMBOR DE REFLUJO

IMPUREZAS GASEOSAS

=

AGUADE
ENFRIAMIENTO

O—"

AAAAANAANAN

V-602
E-605

METANOL PRODUCTO

C:Q_

e P g

P-605 A/B |

E-603
: PC V-601
P-603 A/B
1
PC
80
ot ——
AGUA DE A
ENFRIAMIENTO
METANOL CRUDO <o A@ 60 5
DFP-004 - 6 ‘
DESDE V-502 >—r, -t
P-601 A/B E-601
T-601 A/B - /! VYV VY YY
Nombre 71 72 73 74 75 118 e
Fraccién de Vapor 0 1 0 0 0 0 Cc-601 ——@
Temperatura [C] 68 25 64 110 68 25 VVVVVVVVV VAPOR
Presion [kPal 245 107 146 170 173 101 @ - | E-604
Flujo Molar [kgmol/h] 11440 34 12906 3432 9474 1500 \\_/ | AGUA
Flujo Masico[kg/h] 341266 1407 366882 62880 304002 27023 C-602 |
Flujo Volumétrico [m?/h] 420 2 446 64 382 27 P-602 A/B | @
Flujo de Calor [kJ/h] -2,81E+09| -1,26E+07 -3,23E+09|  -9,56E+08| -2,26E+09| -4,30E+08 A 4 & ;f;
Entalpia Masica [kJ/kg] -8235 -8926 -8797 -15199 7423 -15895 Lan W g HACIA TRATAMIENTO
Capacidad Calorifica [kJ/kg-C 4 1 4 5 4 4
Viscosidad [Pa-s] 3,30E-04| 1,45E-05 3,61E-04 2,39E-04| 3,15E-04| 8,90E-04 P-604 A/B
Composiciéon Molar
Hidrégeno 0,000 0,038 0,000 0,000 0,000 )
Agua 0,162 0,029 0,260 0,978 0,000 1
co 0,000 0,019 0,000 0,000 0,000 0
CO. 0,006 0,914 0,003 0,000 0,004 0
CH:OH 0,831 0,000 0,737 0,022 0,996 0
NOTAS: Dibujado: Martinez Walter Fecha:03/09/2015 TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE METANOL PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Revisado: Nufiez Gerardo

(SECCION DE RECUPERACION)

UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

Fecha:15/09/2015

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015 Escala: N/A

Documento No.: DFP-006
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ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA
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HIDROGENO

B

E-701

ENFRIADOR CON AGUA, 1ERA. ETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=12,93

V-701

SEPARADOR DE CONDENSADOS

DESDE PLANTA PSA

NITRQGENO

DESDE PLANTA
SEPARACION DE AIRE

VAPOR DE ALTA PRESION

TURBINA DE COMPRESOR K-701

COMPRESOR DE GAS DE SINTESIS
CAPACIDAD OPERACION (Mkg/h)=33,93
POTENCIA (MMkJ/h)=32,91

KT-701
V-702

SEPARADOR DE CONDENSADOS

K-701

E-702

84

L®

Agua

Enfriamiento V-702

[ —

K-702
COMPRESOR DE GAS DE SINTESIS DE RECICLO
CAPACIDAD OPERACION (Mkg/h)=184,8

POTENCIA (MMkJ/h)=1,97

ENFRIADOR CON AGUA, 2DA. ETAPA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=15,24

DFP-003 -
VAPOR DE MEDIA PRESION
GAS DE SINTESIS 4 €702 DFP-003
> DFP-008
DESDE E-802 ————— -} |
| | - I |
| 4 &> ————————qp ! |
| | I |
| \ | |
| | |
: — — I —] |
| |
| T T |
| I K-702 I
- l ERCERA E |
| PRIMERA ETAPA DE COMPRESION 4 TERCERA ETAPA |
DE COMPRESION |
: SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION & I
I KT-701  K-701 COMPRESOR DE ALTA PRESION :
_ e ——— — — — — ————— ——— — — — — — — —  — ——— — —— —————— ——— ———————— ———————— e — — ————————————————— ——— — — — . — — — — —
& GAS DE SINTESIS
Agua Enfriamiento DFP-008
HACIA R-801
E-701
GAS DE SINTESIS
: Y DFP-008
Nombre 76 7 78 79 80 81 82 83 84 85 90 91 I
Fraccion de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 l
Temperatura [C] 33 110 53 159 45| 45| 164, 30 30 41 35 40| Vv 701 I
Presion[kPa] 2400 3000 2400 5083 5073 5073 11869 11869 11869 20009 19911 20695 |
Flujo Molar [kgmol/h] 2854 1019 3873 3873 3873 3826 3826 3826 3826 3826 14062 14062 -
Flujo Masico [kg/h] 5800 28545 34345 34345 34345 33929 33929 33929 33929 33929 184837, 184837 CONDENSADO
Flujo étrico [m*h] 82 35 118 118 118 116 116 116 116 116 438 438
Flujo de Calor [kJ/h] -43104| 2421533 2378429 14267784 1335998 1319826 14681656 -559134) -559134) 633045 -32193009 -30222111
Entapia Masica [kJ/kg] 743 84,83 69,25 41543 38,90, 38,90 432,72, -16.48 -16.48 18,66 174,17 -163,51
Capacidad Calorifica [kJ/kg-C] 14,08] 1,09 3,27 331 331 331 3,35 340 340 346 248, 248,
[Pa-s] 8,97E-06| 2,23E-05 1,16E-05 1,48E-05 1,14E-05 1,14E-05 1,62E-05 1,14E-05 1,14E-05 1,22E-05 1,45E-05 1,46E-05
Composicion Molar
Hidrégeno 0,999 0,000 0,736 0,736 0,736 0,736 0,738 0,738 0,738 0,738 0,552 0,552
Nitrégeno 0,000} 1,000 0,263 0,263 0,263 0,263 0,263 0,263 0,263 0,263 0,401 0,401
Amoniaco 0,000, 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000, 0,000, 0,000 0,048, 0,048
Agua 0,001 0,000 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,000 0,000

NOTAS: KT-701 ACCIONA K-701
Y K-901

Dibujado: Martinez Walter

Fecha:03/09/2015

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

TITULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE AMONIACO
(SECCION DE COMPRESION)

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS
UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A

Documento No.: DFP-007
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FACULTAD DE INGENIERIA

Tecnoconsult ;“;’
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA )
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E-801

2DO. ENFRIADOR CON AMONIACO

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=6,26

V-801
SEPARADOR DE AMONIACO

E-80

IN

1ER. ENFRIADOR CON AMONIACO

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=12,56

ENFRIADOR CON AM

E-808

ONIACO DE GAS DE PURGA

CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=4,51

E-802 E-803
PRECALENTADOR DE GAS DE SINTESIS

ENFRIADOR DE AMONIACO - -
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=16,26 CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=83,95

V-802
SEPARADOR DE GAS DE PURGA

E-806
ENFRIADOR DE AMONIACO CON AGUA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=21,62

R:

REACTOR DE SINTESIS DE AMONIACO

-80

=

E-804
RECUPERADORA DE CALOR
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=45,95

E-805

PRECALENTADOR DE AGUA DE CALDERA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)=35,08

PURGA

Amoniaco

S

AMONIACO CALIENTE

(vap)

DFP-009
/

)

| HACIA V-902
Amoniaco (lig)
Amoniaco (lig) _®
|
|
|
—> &3 - v-802 |
- i ! | O
I |
_@ | | A
|
|
v-801 | s R-801
I AMONIACO CALIENTE
|
X1 DFP-009 >
HACIA V-901
A . AMONIACO CALIENTE
moniaco
(Vap) @
y Agua Enfriamiento
Amoniaco (liq) ,: ' ?Q f- e
Desde
Recuperacion E-801
GAS DE SINTESIS Amoniaco (liq)
> DFP-007 Amoniaco Amoniaco (liq)
DESDE K-701 ‘
Aguade
E-807 <> DE SINTESIS (RECICL
Amoniaco (liq) Caldera E-805 Caldera E-804 iAS SINTESIS (RECICLO)
p DFP-007 >
GAS DE SINTESIS RECICLO
DEP-007 HACIA K-701
Nombre 86 87 88 89 92 93 94 95 96 97 98 99 100 101 102 103 104
DESDE K-701 Fraccion de Vapor 0,93 0,92 0,00 1,00 1 1 1 1 1 0,93 0,88 0,85 0,85 0,85 0,84 0 1
Temperatura [C] 9 0 0 0 228 448 340 257 61 39 24 11 11 11 0 0 0
Presion[kPa] 20009 19911 19911 19911 20695 20695 20499 20499 20499 20499 20499 20401 20401 20401 19911 19911 19911
Flujo Molar 10050 10050 1812 14062 14062 12271 12271 12271 12271 12271 12271 12271 6223 6048 6048 981 223
Flujo Masico [kg/h] 127676 127676 30667 184837 184837 184854 184854 184854 184854 184854 184854 184854 93747 91106 91106 16633 3279
Flujo Volumétrico [m*/h] 309 309 50 438 438 379 379 379 379 379 379 379 192 187 187 27 7
Flujo de Calor [kJ/h] -81624450 -87880931 -123078321 -48451344 53723799 53738373 7784963 -27292485 -111399053 -133015698 -149633728 -162197434 -82257495 -79939939 -84447088 -66313674 -798354
Entapia Masica [kJ/kg] -639,31 -688,31 -4013,36 -262,13 290,66 290,71 42,11 -147.64 -602,63 -719,57 -809,47 -877,44 -877.44 -877,44 -926,91 -3986,80 -243,49
C Calorifica [kJ/kg-C] 2,86 2,90 4,53 2,55 2,38 2,33 2,29 2,28 2,44 2,58 2,66 2,70 2,70 2,70 2,72 4,52 2,32
Viscosidad [Pa-s] - T 1,59E-04 1,38E-05 1,96E-05 2,54E-05 2,25E-05 2,04E-05 1,63E-05 T T o T T T 1,59E-04 1,49E-05
Composicion Molar
Hidrégeno 0,536 0,536 0,010 0,552 0,552 0,413 0,413 0,413 0413 0,413 0,413 0413 0,413 0,413 0,413 0,009 0,492
Nitrégeno 0,339 0,339 0,004 0,401 0,401 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,386 0,005 0,460
i 0,124 0,124 0,984 0,048 0,048 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,201 0,986 0,049
Agua 0,000 0,000 0,002 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
NOTAS: EL AMONIACO LIQUIDO Dibujado: Martinez Walter Fecha:03/09/2015 TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE AMONIACO PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

DE E-801 Y E-808 ES ENVIADO A
V-902

Revisado: Nuifez Gerardo

(SECCION DE SINTESIS)

UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

Fecha:15/09/2015

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA

Aprobado: Nufez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A Documento No.: DFP-008 FACULTAD DE INGENIERIA
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AMONIACO FRIO

DFP-008

V-901
LET DOWN DE AMONIACO

<

-90

N

TAMBOR SEPARADOR

K-901
COMPRESOR DE REFRIGERACION
CAPACIDAD OPERACION (kg/h)=1419

KT-901
TURBINA DE VAPOR DEL
COMPRESOR DE REFRIGERACION

P-901 A/B
BOMBA DE PRODUCTO
DIFERENCIAL DE PRESION (kPa)=485.4

E-901
ENFRIADOR CON AGUA
CARGA TERMICA DE OPERACION (MMkJ/h)= 1,54

GAS VENTEO

DESDE V-801

S

Aguade
Enfriamiento

AMONIACO PRODUCTO

N

V-901 Xlr | KT-901 K-901 @
E-901
AMONIACO LIQUIDO FRIO
DFP-008 >
DESDE E-801 Y E-808  / | 1 @ @
I |
| |
Vv-902,
_____ 1 .
@ AMONIACO PRODUCTO
Q@ > =
>
P-901A/B AMONIACO PRODUCTO
Nombre 105 106 107 108 109 110 111 112 119 120 Q
Fraccion de Vapor 0 0 0| 0 0 1 1 0 1 1
[ Temperatura [C] 4 4 4 -38 -38 -38| 151 30 45 30
Presion[kPa] 2553 2553 2553 106 592 106 1965 1965 5073 1965
Flujo Molar 1784 504 1280 438 438 94 94 32 47| 62
Flujo Masico [kg/h] 30350 8567 21783 7465 7465 1419 1419 539 416 880
Flujo Volumétrico [m*h] 49 14 35 12 12 3 3 0,88 1 2
Flujo de Calor [kJ/h] -122774535 -34655200 -88119335 -31687268 -31680154 -3416830 -2839443 -2101177 16172 -1793188
Entapia Masica [kJ/kg] -4045,31 -4045,31 -4045,31 -424470 -424374 -2408,11 -2001,18 -3898 38,90 -2037,96
C. i Calorifica [kJ/kg-C] 472 472 472 443 443 2,19/ 2,53 5,09 3,31 2,55
[Pa-s] 1,58E-04 1,58E-04 1,58E-04 2,61E-04 2,61E-04 7,46E-06| 1,41E-05 1,18E-04 1,14E-05 1,07E-05
Composicion Molar
Hidrégeno 0,001 0,001 0,001 0,000 0,000 0,178 0,178 0,0009 0,736 0,268
Nitrégeno 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,071 0,071 0,0003 0,263 0,108’
i 0,996 0,996 0,996 0,998 0,998’ 0,751 0,751 0,9988 0,000 0,625
Agua 0,002 0,002 0,002 0,002 0,002 0,000 0,000 0,0000 0,001 0,000

Dibujado: Martinez Walter

Fecha:03/09/2015

TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA PLANTA DE AMONIACO

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

(SECCION DE REFRIGERACION)

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Aprobado: Nufez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A Documento No.: DFP-009
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VAPOR DE MEDIA PRESION

>

DFP-003

KT-1001

TURBINA GENERADORA
DE ELECTRICIDAD
POTENCIA (MW)=245.32

KT-1004

A-1001

E-1001
CONDENSADOR DE VAPOR EXHAUSTO

AGUADE
ENFRIAMIENTO

P-1001
BOMBA DE RECIRCULACION DE
CONDENSADO

AGUA CONDENSADA

E-1001

P-1001

DFP-001
HACIA T-101 A/B

NOTAS:

Dibujado: Martinez Walter

Fecha:07/09/2015

Revisado: Nufiez Gerardo

Fecha:15/09/2015

TiTULO: DIAGRAMA DE FLUJO DE GENERACION DE ENERGIA ELECTRICA

UNIDADES DE UN COMPLEJO DE GASIFICACION DE COQUE.

PROYECTO: EVALUACION DE UN SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION, ASOCIADO A LAS

Aprobado: Nufiez Gerardo

Fecha:17/09/2015

Escala: N/A

Documento No.: DFP-010
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APENDICE C. SIMULACION EN HERRAMIENTA COMPUTACIONAL
Aspen HYSYS® V 8.4.
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A.5.1 SIMULACION DEL SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE ALTA PRESION.
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A.5.2 SIMULACION DEL SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE MEDIA PRESION PROVENIENTE DE LA GASIFICACION
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A.5.3 SIMULACION DEL SISTEMA DE GENERACION DE VAPOR DE MEDIA PRESION PROVENIENTE DE LA CONVERSION DE CO.
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A5.4. RED DE VAPOR DE MEDIA Y ALTA PRESION.
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A5.5. SIMULACION DE LA PLANTA DE METANOL (SECCION DE COMPRESION).
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A5.5. SIMULACION DE LA PLANTA DE METANOL (SECCION DE SINTESIS).
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A5.6. SIMULACION DE LA PLANTA DE METANOL (DESTILACION).
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A5.7. SIMULACION DE LA PLANTA DE AMONIACO (COMPRESION).

=1

1
Hw®

THE

NE
=l

CONPREION

T

b
7 M
L
[l
CONDENZRAELES
CONDENZASES

-96 -




A.5.8. SIMULACION DE LA PLANTA DE AMONIACO (SECCION DE SINTESIS).
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A.5.9. SIMULACION DE LA PLANTA DE AMONIACO (SECCION DE REFRIGERACION).

RECUPERACION DE AMONIACQ PARA SU ALMACENAMIENTO

] |

(REFRIGERACION) %
T.f | o ?w:c ”

T

-08 -




A.5.10. SIMULACION DE GENERACION DE POTENCIA.
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