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RESOLUCION

De acuerdo al Articulo 41 del reglamento de Trabajos de Grado:

“Los Trabajos de Grado son exclusiva propiedad de la Universidad de
Oriente y sélo podran ser utilizados a otros fines con el consentimiento del

Consejo de Nucleo respectivo, quién lo participara al Consejo Universitario”.



RESUMEN

En este trabajo se disefid un sistema de recuperacién de diéxido de
carbono, utilizado como materia prima para el incremento de la produccion
de urea en una planta de fertilizantes. En primer lugar, se determinaron las
composiciones molares en base seca del gas de salida de los separadores
12/22-V-307 y 12/22-V-308, resultando similares tanto para la condicion
normal (72,9 °C) como para la condicion maxima (82,0 °C) de operacion; no
obstante, el uso del gas del separador 12/22-V-308 fue descartado por
presentar alto contenido de contaminantes, mientras que el gas del
separador 12/22-V-307 se escogid para el desarrollo del proyecto, cuya
composicién en las condiciones maximas de operacion fue de 47,98% de
CO,, 2,63% de Ny y 48,77% de H,0O. Igualmente se observé que con el
aumento de la temperatura (condicion maxima de operacién), se incrementa
en 15,25% molar el contenido de humedad. En segundo lugar, se determino
que el gas venteado de cada tren contiene 12.897 Nm3/h de CO,, adicionales
a los 33.890 Nm®/h que se procesan actualmente, requiriéndose 71.100 kg/h
de amoniaco y 1.159,7 kg/h de urea - formaldehido (UFC-85), para convertir
el flujo total en urea granulada; estas cantidades se encuentran disponibles y
son suficientes para incrementar en 38% la produccion de cada planta de
urea, lo que corresponde a 3.037 toneladas métricas diarias. Por otro lado,
se determind que el agua circulante en la red de enfriamiento, satisface la
demanda del sistema propuesto (680.736 kg/h). De los equipos evaluados, el
separador 12/22-V-307 resulto técnicamente factible para ser utilizado en las
condiciones del sistema, y se determind que el separador 12/22-V-321 es
apto para recolectar el volumen de condesado adicional generado. Por el
contrario, la reutilizacién del intercambiador 12/22-E-307 y del separador
12/22-V-306, no resulté técnicamente factible para lograr la recuperacion del
dioxido de carbono. Finalmente, se determiné que el sistema requiere la
adaptacién de cuatro equipos principales: dos intercambiadores de tubo y
coraza de 273,8 y 74,9 m? de area de intercambio de calor, un compresor
rotatorio de tornillo helicoidal de 385 kW de potencia y un separador vertical
con diametro de 1,10 metros y altura 2,46 metros.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 Descripcion de la empresa

Fertilizantes Nitrogenados de Venezuela,

dedica a la produccién y venta de amoniaco anhidro y urea granulada de alta
calidad. Se encuentra ubicada en el Complejo Petroquimico General José

Antonio Anzoategui, en la localidad de Jose, al norte del Estado Anzoategui,

Venezuela (figura 1.1).
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Figura 1.1. Ubicacién geogréfica de la empresa Fertilizantes
Nitrogenados de Venezuela, FertiNitro, C.E.C. (Google Earth , 2009)



FertiNitro C.E.C, cuenta con dos trenes de amoniaco anhidro y dos
plantas de urea granulada, cada una con una capacidad maxima de
produccion de 1.800 y 2.200 toneladas métricas diarias respectivamente,
ademas de la planta de servicios industriales, que incluye procesos de
generacion de vapor, agua desmineralizada, agua de enfriamiento, aire de
instrumentos y de servicio, nitrogeno de servicio, tratamiento de efluentes,
recepcion y medicién de gas natural, entre otros, asi como también las areas

de almacenamiento y despacho de productos.

FertiNitro se concibié originalmente como una organizacion de caracter
mixto, con la participacion, por parte del Estado Venezolano, de la empresa
Petroquimica de Venezuela, S.A., Pequiven, y por parte del sector privado,
empresas extranjeras y nacionales, como Koch Industries Inc., Snamprogetti

S.p.A. y Empresas Polar.

Pequiven, S.A., es la corporacién del Estado Venezolano encargada de
producir y comercializar productos petroquimicos fundamentales con
prioridad hacia el mercado nacional y con capacidad de exportacion; esta
adscrita al Ministerio del Poder Popular para la Energia y Petréleo. Koch
Industries, Inc., es una compania privada norteamericana ubicada entre las
mayores corporaciones de los Estados Unidos. Esta compaiia emplea a mas
de 13.000 personas alrededor del mundo y posee participaciones en diversas
areas tales como la industria del petréleo y gas, agricultura, productos
quimicos, metales y minerales, bienes raices e inversiones financieras.
Snamprogetti, S.p.A., es una empresa italiana, perteneciente al grupo Eni,
S.p.A., lider en los servicios de ingenieria, procura y construccion en los
sectores de quimica, petroquimica, petroleo y gas. Empresas Polar, es un
gran conglomerado privado, lider en los mercados venezolanos de cerveza,

refrescos, harina de maiz, aceite comestible y otros alimentos y que posee



participaciones en empresas nacionales e internacionales en areas como

manufactura, finanzas, petroleo y petroquimica.

La participacion accionaria, expresada en porcentaje, fue la siguiente:

Pequiven, S.A. 35 %
Koch Industries, Inc. 35 %
Snamprogetti, S.p.A. 20 %
Empresas Polar. 10 %

Cabe destacar que Snamprogetti, S.p.A. participé también como
contratista principal de la construccion del complejo y suplidor de tecnologia.
(Pequiven, S.A., 2000)

1.2 Planteamiento del problema

El proceso de producciéon de amoniaco, basado en la tecnologia Haldor
Tops@e A/S, consiste inicialmente en la compresién de la alimentacién de
gas natural, pasando posteriormente a la etapa de hidrodesulfuracion. La
corriente desulfurada se reforma con vapor de agua y aire, obteniéndose una
mezcla gaseosa (gas de proceso), cuyos componentes principales son:
hidrogeno (Hz), nitrégeno (N2), mondxido de carbono (CO), diéxido de
carbono (CO;) y vapor de agua (H»O). Seguidamente el gas se purifica
transformando el CO a CO; en la seccidén de conversion, para luego eliminar
éste ultimo en la seccién de remocion de CO,. El remanente de estos
compuestos se convierte en metano (CH4) e inmediatamente la mezcla
gaseosa se comprime y se envia al lazo de sintesis, donde se produce el
amoniaco que finalmente se refrigera, enviandose una parte para almacenaje

y otra como materia prima para la produccién de urea.



En la seccién de remocion de CO,, el gas de proceso se hace pasar
por una columna empacada (12/22-C-303), en donde se extrae de él una
gran cantidad de este compuesto mediante un sistema complejo de
absorcion con una solucion liquida, constituida principalmente por carbonato
de potasio acuoso, la cual pasa posteriormente por una serie de etapas en
donde se regenera y libera el CO, absorbido previamente; la regeneracion se
realiza en tres equipos principales: el separador 12/22-V-308 y las columnas
empacadas 12/22-C-301 y 12/22-C-302. En la columna C-301 se obtiene una
corriente gaseosa rica en CO; que se emplea en el proceso de produccion de
urea; el CO; excedente se obtiene por el tope de la 12/22-C-302 y junto al

desorbido en el 12/22-V-308 se libera continuamente al ambiente.

De acuerdo al disefo de cada tren de amoniaco, el flujo de este venteo
es mayor a 750 toneladas métricas diarias y su composicion masica es
aproximadamente 84% de CO3, 15% de H.O y 1% de Hz y Ny, aunque en la
operacion actual no existe ningun sistema de muestreo que permita verificar

que estas especificaciones se mantienen cercanas a dichos parametros.

Esta situacion es critica y ocasiona un problema ambiental de gran
importancia, por el efecto invernadero causado por este compuesto y que
muy posiblemente, trae como consecuencia el calentamiento global. Esta
problematica se incrementa, debido a que en noviembre de 2004, Venezuela
decidié adherirse al Protocolo de Kyoto, que es un instrumento de las

Naciones Unidas para combatir los efectos del cambio climatico.

Aunado al problema ambiental, se tiene el hecho de que el CO, posee
multiples usos en la industria quimica, petroquimica, gas, petrolera,
alimentos, entre otras; sin embargo, FertiNitro esta registrada para vender

amoniaco y urea, por lo que recuperar el CO, con el propdsito de



incorporarlo como producto en el mercado traeria consigo implicaciones
legales que ameritan cambios en los permisos y estrategias de

comercializacién de la empresa.

Por otra parte se conoce, de acuerdo a la informacion suministrada por
Snamprogetti, que las plantas de urea tienen la capacidad de operar a una
carga maxima de 10% por encima del valor nominal de disefio, por lo que el
acondicionamiento del venteo para incorporarlo a la succion del compresor
de CO; (11/21-K-101) con el objeto de incrementar la produccion de urea se
convierte en una excelente opcion de recuperacién para ser evaluada
técnicamente, de forma que el aprovechamiento de este producto tan valioso

pudiera generar una oportunidad para obtener un ingreso adicional.

Por las razones antes expuestas, se realizé el disefio preliminar de un
sistema para recuperar el didxido de carbono contenido en la corriente que
se ventea, desde la caracterizacion de la misma hasta la seleccion de la
opcidon que presente la mayor factibilidad técnica para incrementar la

produccion de urea.

1.3 Objetivos

1.3.1 Objetivo general

Disefiar un sistema de recuperacion de didxido de carbono y su

utilizacibn como materia prima para el incremento de la producciéon de urea

en una planta de fertilizantes.



1.3.2 Objetivos especificos

1.

Caracterizar, en condiciones normales de operacion, la corriente
venteada en la seccién de remociéon de didxido de carbono.

Comprobar la disponibilidad de amoniaco necesario para el incremento
de la capacidad de produccién de urea.

Desarrollar la propuesta para la recuperacion del diéxido de carbono
presente en la corriente estudiada.

Realizar el disefio preliminar de los equipos principales del sistema

propuesto para el tratamiento de la corriente liberada a la atmaésfera.



CAPITULO I
MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

Azdbcar (2009) evalud técnica y econdmicamente la disposicion de una
corriente gaseosa rica en amoniaco liberada al ambiente en la planta de
producciéon de urea de la empresa FertiNitro C.E.C., planteando como
alternativas el disefio de una torre absorbedora de amoniaco o el disefio de
un paquete de condensacion aguas abajo del sistema de acumulacion de
carbonato de amonio, siendo la segunda, la opcidon que presentd mayor

factibilidad para su desarrollo o implementacién.

Gaspard (2004) realizd un estudio para el tratamiento del efluente
gaseoso, que contemplaba la caracterizacion y el planteamiento de las
posibles opciones que abarcaban desde la purificacion de la corriente en otra
etapa del proceso, hasta el desarrollo de un nuevo sistema para la
recuperacién del amoniaco, resultando la mejor opcion el disefio de un
absorbedor de pelicula descendente al considerar el espacio fisico requerido,

operabilidad y mantenimiento del equipo.

Hernandez (2002) evalud el sistema de recuperacion de gas carbdnico
(CO>) en la Cerveceria Polar de Oriente, C.A., incluyendo las secciones de
purificacion y distribucién del dioxido de carbono. En su estudio estimo la
cantidad recuperada de este compuesto asi como el suministro de potencia,
de agua para lavado y refrigeracion, y de alcohol y amoniaco refrigerante,
utilizados por la empresa para estas actividades. Igualmente determind la

factibilidad economica para la instalacion de un equipo despojador de no



condensables, con el objeto de obtener dioxido de carbono sin

contaminantes

Parada (2000) realizé una evaluacion previa de este sistema, y estimo
las eficiencias de los compresores e intercambiadores de calor involucrados,
asi como las pérdidas de didéxido de carbono presentes en el proceso,
concluyendo que éstas eran aceptables, por lo que los equipos operaban

Optimamente.

En el presente trabajo se evalua, desde el punto de vista técnico, una
propuesta para recuperar el didoxido de carbono presente en una corriente de
venteo en la planta de produccion de amoniaco de la compania FertiNitro,
C.E.C., tomando en consideracion el disefio de sistemas para la purificacion
del gas mediante la separacién de los compuestos condensables o no que
éste pueda contener, con el objeto de acondicionar la corriente para
emplearla como materia prima en el proceso de produccion de urea que se

lleva a cabo en la misma empresa.

2.2 Di6xido de carbono

También denominado bidxido de carbono, 6xido de carbono (IV) y
anhidrido carboénico. Es un gas no inflamable, no tiene color ni olor y se
puede encontrar en fase liquida, solida o gaseosa. Su formula quimica es
CO,. Es aproximadamente 1,5 veces mas denso que el aire, por lo que
tiende a bajar a la superficie de la tierra. Por ser un componente minoritario
de la atmésfera (aproximadamente 300 ppm en volumen), ésta no se
considera una fuente de obtencidén, por lo que se usan otras variantes
industriales. Se detecta rapidamente a concentraciones muy altas debido a

que estimula y aumenta el ritmo respiratorio (INFRA Air Products, S.A,,



2003). En la tabla 2.1 se muestran las propiedades fisicas del dioxido de

carbono.

Tabla 2.1. Propiedades fisicas del dioxido de carbono (Perry, 2001)

Propiedad Magnitud

Masa molecular 44,01
Volumen normal (m*/kmol) 22,26°
Volumen especifico (m°/kg) 0,543°
Constante especifica del gas (kJ/kg K) 0,189
Densidad del gas (kg/m°) 1,977°
Densidad relativa del gas 1,529
Densidad relativa del liquido 1,101
Densidad del sélido (m®/kg) 1.560°
Temperatura critica (°C) 31
Presién critica (kgf/cm?) 73,83
Densidad critica (kg/m®) 466
Punto triple (°C) -56,6°
Punto de sublimacién (°C) -78,5°
Leyenda:

2A0°Cy 1,033 kgflcm? ® A 20 °C y 1,033 kgficm? ¢ A-79 °C; ¢ A 5,28
kgf/cm?; © A 1,033 kg/cm?.

2.2.1 Fabricacioén, usos y aplicaciones
Se obtiene como un producto crudo, derivado de otros procesos de

fabricacion. Es un derivado del metano, del propano o de la gasolina; la

fermentacion del azucar en alcohol y la produccion de cal y fosfato de sodio
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también generan este compuesto. Igualmente se obtiene como producto

secundario en la elaboracion de amoniaco.

Una vez que el producto ha sido aislado, se filtran y desechan las
impurezas; se elimina la humedad por medio de secadores y ya purificado,

se comprime para licuarlo.

En fase liquida se usa ampliamente en la industria de los alimentos
para congelar carnes, aves, vegetales y frutas. En fase sélida (hielo seco), se
emplea para enfriar carnes antes de ser molidas y para refrigerar carnes y
aves durante su transportacion. EI CO, gaseoso se utiliza en el tratamiento
de aguas residuales para neutralizar la alcalinidad, en el envasado de
refrescos y vinos y para carbonatar bebidas. Igualmente se aplica para
aumentar la recuperacion de pozos de petréleo y gas. Otras aplicaciones
industriales incluyen la produccion de quimicos, plasticos, fertilizantes, hules,
metales y componentes electrénicos. También como propelente en algunos
aerosoles, el llenado de extinguidores, en procesos de soldadura como gas
de proteccion, fundicion en endurecimiento de corazones, etc. (Infra Air
Products, S.A., 2003).

2.3 Amoniaco

El amoniaco anhidro (NH3), es un compuesto quimico de nitrégeno e
hidrogeno. A la presion atmosférica es un gas con una densidad menor que
la del aire y se licua a presiones moderadas. Es incoloro con olor fuerte y
penetrante; es altamente soluble en agua con un calor de solucion de 431
kJ/kg. El amoniaco liquido es completamente miscible en agua con un calor
de dilucion de 163 kJ/kg. (Subespacio, 2005)
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Tiene un amplio rango de aplicaciones industriales; es usado para
producir fertilizantes nitrogenados, remover 6xidos de nitrégenos de gases de
desecho, para fabricar explosivos, como refrigerante, etc. (Agencia para

Sustancias Toxicas y Registro de Enfermedades de EE.UU., 2002).

2.4 Urea

También conocida como carbamida, carbonildiamida o acido
carbamidico, cuya formula quimica es (NH2),CO. Es una sustancia
nitrogenada producida por algunos seres vivos como medio de eliminacién
del amoniaco, el cual es altamente toxico para ellos. En los animales se halla

en la sangre, orina, bilis y sudor.

La urea es la forma mas conveniente para la fijacion de nitrégeno; es un
compuesto cristalino blanco, fabricado a partir del amoniaco y del diéxido de
carbono, que tiene el maximo contenido de nitrégeno disponible en un
fertilizante solido (46%). Es sencillo de producir en perlas o granulos y se

transporta facilmente en granel o en bolsas, sin peligro de explosion.

Se disuelve rapidamente en agua y es menos corrosiva a los equipos
que muchos otros compuestos. No deja residuos de sales después de
emplearse en las cosechas. Ademas de su uso como fertilizante, se emplea
como complemento proteinico de alimentos para los rumiantes, en la
produccion de melamina, como ingrediente en la manufactura de resinas,
plasticos, adhesivos, recubrimientos, agentes sanforizadores de textiles y

resinas de intercambio i6nico (Subespacio, 2005).
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2.5 Proceso de produccion de amoniaco en FertiNitro

El proceso de produccién de amoniaco (figura 2.1) que se lleva a cabo
en la empresa FertiNitro C.E.C., basado en la tecnologia Haldor Topsge A/S,

se resume en las siguientes etapas:
2.5.1 Compresioén de gas natural

El gas natural, proveniente de los separadores liquido-gas que se
encuentran en el area de servicios industriales, se comprime para superar las
pérdidas del front-end (seccién del proceso desde la hidrodesulfuracién hasta
la metanacion), haciéndose pasar a través de un compresor de una sola
etapa, impulsado por un motor eléctrico, el cual succiona a una presion de

17,5 kgf/cm?g y descarga a 45,0 kgf/cm?g.

Esta provisto de un separador de succion, para eliminar cualquier
posible condensado que se pueda arrastrar, y un enfriador de agua

antiondeo.

El compresor posee también una linea de desvio o by-pass con la
finalidad de permitir la operacion del reformador primario a baja carga cuando

el compresor de gas natural esta fuera de operacion.
2.5.2 Seccion de hidrogenacion

Luego de la etapa de compresion, el gas natural ingresa a la seccidn de
hidrogenacion, donde los compuestos organicos de azufre (S) se convierten
en sulfuro de hidrégeno (H2S) en un catalizador de cobalto - molibdeno,

mediante las siguientes reacciones:
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RSH+H, RH+H,S (Ec. 2.1)
R,SSR, +3H, »  RH+R,H+2H,S (Ec. 2.2)
RSR,+2H, RH+R,H+H,S (Ec. 2.3)
(CH),S+4H, C,H;, +H,S (Ec. 2.4)

COS+H, —  CO+H,S (Ec. 2.5)

donde, R es un radical de hidrocarburo.
2.5.3 Seccidén de desulfuracion

Pasada la etapa de hidrogenacién, se inicia la desulfuracion en los dos
absorbedores de H,S agrupados en serie, donde el gas natural que contiene
hasta 25 ppm en volumen de compuestos de azufre abandona el sistema con
un contenido menor a 0,05 ppm en volumen. Este proceso es vital ya que los
catalizadores del reformador primario y del convertidor de baja temperatura
son sensibles a envenenamiento por estos compuestos. La reaccion se da
con el 6xido de zinc (ZnO) presente en el lecho de los desulfuradores,

mediante la siguiente ecuacion:

ZnO+HZS VAN ZnS+ HZO (EC 26)

2.5.4 Seccidén de reformacioén

Posteriormente se inicia la reformacion, donde el gas desulfurado se
convierte en gas de sintesis mediante la reaccion catalitica de los
hidrocarburos con el vapor de agua (H20) y la adicion de aire. El proceso de

reformado con vapor puede ser descrito por las reacciones siguientes:
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Figura 2.1 Proceso de produccion de amoniaco basado en la tecnologia
Haldor Topsge A/S. (RWD Technologies®, 2008)
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Haldor Topsge A/S. (Continuacién). (RWD Technologies, 2008).
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C.H,,,+2H,0 < G, 4H, +CO, +3H, —calor (Ec. 2.7)
CH,+2H,0 CO,+4H, —calor (Ec. 2.8)
CO, +H, o CO+H,0 —calor (Ec. 2.9)

La ecuacion 2.7 describe la reaccion de reformacion de los
hidrocarburos mas pesados, que se transforman en hidrocarburos livianos en
varias etapas, resultando finalmente en metano, que se reforma segun la

ecuacion 2.8.

El suministro de calor requerido para la reaccién inversa de conversion
(ecuacion 2.9) es muy pequeiio comparado con el suministro de calor

requerido para las otras dos.

Las reacciones tienen lugar en dos pasos, primero en el reformador
primario y luego en el reformador secundario. El primero es un horno de
fuego, donde el calor sensible y el calor de reaccién son transferidos por
radiacién desde una serie de quemadores de pared a los tubos verticales que
contienen el catalizador, por los cuales la mezcla de vapor e hidrocarburo,
precalentada a 535 °C, pasa en forma descendente, presentando a la salida
una composicion molar en base seca de 11,6 % de metano y una
temperatura de 807 °C. Inmediatamente la corriente gaseosa ingresa al
segundo reformador, donde se mezcla con el aire y se produce una
combustion parcial que proporciona el calor necesario para la reaccion antes
de ingresar al lecho catalitico. El gas reformado abandona esta etapa con
una temperatura de aproximadamente 1.000 °C y un contenido molar de
metano de 0,03 % en base seca.
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La introduccidon de aire también provee el nitrégeno requerido para la
sintesis de amoniaco. Dado que la relacion Hy/N; en el gas de sintesis que
se agrega al circuito debe mantenerse en un valor cercano a 3, la cantidad
de aire es fija. La reaccion de reformacién y, por lo tanto la fuga de metano
desde el reformador secundario esta controlada mediante el ajuste de calor

en el reformador primario.

En la operacién del sistema de reformacién, es posible la formacion de
carbén fuera y dentro de las particulas del catalizador. Los depdsitos de
carbon alrededor de las particulas aumentaran la caida de presion sobre el
lecho del catalizador, y los depdsitos internos reduciran la actividad y la
resistencia mecanica de éste. La relacion de diseio vapor/carbono 3,1:1 es
suficientemente superior a la relacion donde es posible la formacién de

carbono sobre un catalizador activo.

2.5.5 Compresidén de aire de proceso

El aire requerido para la reacciéon de reformacion, y para agregar el
nitrégeno necesario en la sintesis de amoniaco, se comprime antes de entrar
en el reformador secundario desde la presidon atmosférica hasta 38 kgf/cm?g.
Para esto se emplea un compresor de cuatro etapas, impulsado por una
turbina de vapor y equipado con tres enfriadores interetapas, que realizan
simultdneamente la separacion de los condensados. A la salida de la tercera
etapa, después del enfriador correspondiente, se extrae un flujo de 2.000

Nm?3/h para alimentar el sistema de aire de instrumento.

2.5.6 Seccion de conversion
Debido a que el gas reformado contiene aproximadamente 13,7 %

molar de monoxido de carbono (CO) y 8,09 % molar de didxido de carbono
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(CO») en base seca, existe un riesgo latente aguas abajo del sistema, ya que
estos compuestos son venenos potenciales para el catalizador del reactor de
sintesis de amoniaco, por lo que se deben retirar de la corriente. Esta
eliminacién se realiza inicialmente en la etapa de conversion de CO, que
consta de dos equipos principales: el convertidor de alta temperatura y el
convertidor de baja temperatura, donde el CO se transforma en CO;
empleando catalizadores de Oxido de hierro y 6xido de cobre

respectivamente. La reaccion quimica que rige el proceso es la siguiente:

CO+H20 PN COZ +H2 + calor (EC 210)

El contenido molar de CO en base seca a la salida de los convertidores

de alta y baja temperatura es de 3,0 % y 0,22 %, respectivamente.

El equilibrio de la reaccion de conversion esta favorecido por una
temperatura baja y una alta relacion vapor/gas, mientras que la velocidad de
la reaccién aumenta con temperaturas mas altas, por lo que la temperatura
optima para la reaccion de conversion depende de la actividad del catalizador

y de la composicion del gas.
2.5.7 Seccién de remociéon de dioxido de carbono

En la etapa anterior el contenido de CO, aumenté considerablemente,
por tal motivo, el gas de proceso ingresa en la seccion destinada a la
remocidon de este componente. Esta se lleva a cabo en una columna
empacada con cuatro lechos, donde el diéxido de carbono es removido por
absorcidon con una solucion caliente que contiene 30 % en peso de carbonato

de potasio acuoso (K,COs3) parcialmente convertido en bicarbonato de
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potasio (KHCO3). La solucién contiene ademas activadores como glicina y
dietanolamina (DEA), y oxido de vanadio como inhibidor de corrosion. La
razon de mantener la solucion caliente es para aumentar la tasa de absorcién
y mantener el bicarbonato disuelto. A nivel comercial e industrial se conoce
como solucién GV, abreviatura correspondiente al licenciante Giammarco -

Vetrocoke.

En el absorbedor, el gas fluye hacia arriba contra un flujo descendente
de solucion de potasio. Aproximadamente el 15% de la solucién se introduce
por encima del lecho superior a 70 °C, mientras que el resto se introduce a
106 °C por debajo de los dos lechos superiores. La absorcién ocurre segun

las siguientes reacciones:

C02 +H20 > HCO3_ +H* (EC 2.1 1)

CO32_ +H20 PN HCO3_ +OH" (EC 212)
Al sumar las reacciones 2.11y 2.12, se obtiene:
CO,+CO,* +H,0 «»  2HCO," (Ec. 2.13)

La velocidad de la reaccion 2.13 esta determinada por la ecuacion 2.11,
ya que es el paso mas lento entre las ecuaciones 2.11 y 2.13. La accion
activadora que resulta en una velocidad de reaccion incrementada, se
ocasiona por la rapida transferencia del CO, gaseoso hacia la fase liquida
por medio de la formacion del compuesto carbamato de glicina segun la

reaccion:
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H,NCH,COO™ +CO, < ~OOCNHCH,COO™ +H* (Ec. 2.14)

El efecto activador es mas fuerte que el efecto asociado con la
concentracion de carbamato. A una temperatura alta y en presencia de OH",

el carbamato es hidrolizado y el activador se restaura segun la reaccion:

"OOCNHCH,COO"™ +H,0 «»  H,NCH,COO™ +HCO;"  (E¢ 2 15)

La suma de las ecuaciones 2.14 y 2.15 da como resultado la reaccion
2.11. Como las reacciones 2.14 y 2.15 tienen lugar continuamente, significa
que la glicina actua como un transportador de CO,. La reaccién 2.15 es la
hidrolisis del carbamato de glicina y esta catalizada por una cantidad

pequeia de DEA en la solucion.

La absorcion se lleva a cabo en dos etapas, en la primera etapa la
mayor parte del CO, se absorbe en la parte inferior de la columna, donde la
alta temperatura aumenta la velocidad de las reacciones de 2.15y 2.13. La
absorcion se realiza utilizando la solucion regenerada normal, llamada
solucion semi-pobre o semilean en idioma inglés. En la segunda etapa, se
utiliza un flujo menor de solucién altamente regenerada, llamada solucién

pobre o lean solution en idioma inglés.

A una temperatura mas baja, la presion de vapor de CO, de la solucién
es reducida aun mas para alcanzar una baja concentracion de COo,
obteniéndose en el gas purificado una composicion molar base seca de
0,05 %.
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La solucién que sale por el fondo del absorbedor esta cargada con CO,
y se llama solucién rica (rich solution en idioma inglés). Esta se transfiere a
una unidad de regeneracidon constituida por un separador de evaporacién
instantanea “flash” y por dos columnas desorbedoras (figura 2.2); en estos la
presion es baja y por lo tanto, debido al equilibrio, el CO, nuevamente se
transferira a la fase de gas. La solucion rica se despresuriza desde 32,7
kgflcm?g hasta 8,4 kgf/cm?’g mediante una bomba de operacién inversa,
entrando a través del separador “flash”, para posteriormente ingresar en el

tope del primer regenerador, a una presién de 1,0 kgf/cm?g.

Un flujo de solucidn rica, extraido desde el tope del primer regenerador
se despresuriza mediante una valvula de control y se introduce en el tope del
segundo regenerador que trabaja a baja presion 0,10 kgf/cm?®g. Desde el
medio y el fondo del primer regenerador, se extrae el resto de la solucién

semi-pobre y pobre, respectivamente.

El calor necesario para aumentar la temperatura de la solucion y
despojar el CO; se introduce en el rehervidor de fondo del primer
regenerador, que aprovecha el calor residual del gas de proceso proveniente
de la seccidén de conversién de CO. El gas que sale de este rehervidor se
emplea para producir vapor de baja presidén en una pequefia caldera, el cual
se inyecta en el primer regenerador como vapor de despojamiento por medio

de un sistema de eyeccion.

El nivel de regeneracién se expresa por la conversion fraccional:



Figura 2.2 Seccion de remocion de di6xido de carbono dentro del

proceso de produccion de amoniaco. (RWD Technologies®, 2008)
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HCO,"

C___+2C_,
oo, < coy (Ec. 2.16)

X =

donde:

X conversion fraccional (adimensional).

HCOs : concentracion de iones bicarbonato (fraccion masica).

05" : concentracion de iones carbonato (fraccién masica).

El valor de X mas alto estd en el fondo del absorbedor, donde la
solucion, en su recorrido descendente dentro de la torre absorbedora, ha
estado en contacto con el gas de proceso. El valor mas bajo de la conversion
fraccional esta en el fondo de las torres de regeneracion, donde el CO; se ha

separado mediante los lechos empacados en las columnas.

Las corrientes de CO, y H,O provenientes de las columnas entran al
sistema de manejo de gases, vapores y condensados. Desde la salida del
primer regenerador el gas se enfria a través de dos intercambiadores de
calor, con agua desmineralizada y agua de enfriamiento respectivamente,
para posteriormente retirar los condensados formados en un separador flash,
donde el gas producido se envia como materia prima para la produccion de
urea a una temperatura de 45 °C y una composicién molar de CO; en base
humeda de 93,2 %. Desde la salida del segundo regenerador, el gas entra en
un aeroenfriador, donde los condensados posteriormente se retiran a través
de un separador flash de caracteristicas similares al anterior, y el gas se
ventea continuamente a la atmésfera a una temperatura de 70 °C y una

composicion molar de CO; en base humeda de 69,2 %.
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2.5.8 Seccién de metanacion

La etapa final de la purificacién del gas de sintesis es la metanacion,
donde los residuos de Oxidos de carbono, en presencia de niquel

(catalizador), se convierten en metano mediante la siguiente reaccion:

CO+3H, <  CH,+H,0 +calor (Ec. 2.17)

CO,+4H, «  CH,+2H,0 +calor (Ec. 2.18)

El oxigeno que contienen los compuestos tales como el CO y el CO,

son venenos severos para el catalizador de sintesis de amoniaco.

Los parametros determinantes para las reacciones de metanacion son
(aparte de la actividad del catalizador) la temperatura, la presion y el
contenido de vapor de agua del gas de proceso. La baja temperatura, la alta
presion y el bajo contenido de vapor de agua tienden a favorecer la
formacion de metano. Dentro del rango de temperatura recomendado de 280
a 450 °C, las condiciones de equilibrio son, sin embargo, tan favorables que
la actividad del catalizador es practicamente lo unico que determina la
eficiencia de la metanacion. La actividad del catalizador se incrementa con el

aumento de la temperatura, pero la vida del catalizador se reduce.

Las reacciones de metanacién son exotérmicas y durante la operacion

normal el aumento de temperatura esta en el orden de los 20 °C.

El gas a la salida del metanador contiene nitrégeno (N2), hidrogeno (Hz)
y aproximadamente 1 % molar de inertes como argdén (Ar) y metano (CHa).

La relacion de H, a N, es aproximadamente 2,8:1.
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2.5.9 Compresioén de gas de sintesis

El gas de sintesis que sale del metanador, se enfria hasta 41 °C y
posteriormente se envia al lazo de sintesis de amoniaco, el cual se inicia en
el turbocompresor de tres etapas, donde se aumenta la presién hasta 201
kgf/cm?g. Previo a la compresion, el gas se mezcla con una corriente rica en
hidrogeno, proveniente del sistema de recuperacién de hidrégeno, con el

objeto de elevar la relacién Hy/N; a 3.

Sobre el mismo eje esta instalada una etapa de recirculacion, la cual
asegura la circulacion del gas de reciclo en el circuito de amoniaco a una
presion de 210 kgf/lcm?g. El mismo incluye también un enfriador de gas de

recirculacion y sus respectivos separadores e intercambiadores interetapas.
Desde la salida del separador de la primera etapa, se extrae el flujo de
alimentacion del cabezal de hidrogeno para la hidrogenacién del gas natural
antes de la desulfuracion.
2.5.10 Seccion de sintesis de amoniaco
La produccion de amoniaco (NH3), catalizada con o6xido de hierro
promovido, tiene lugar en el reactor de sintesis de amoniaco, donde se da la

reaccion:

3H2 +N2 PN 2NH3 + calor (EC 219)
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La reaccion es reversible y solo parte del hidrégeno y nitrégeno son
convertidos en amoniaco pasando a través del lecho del catalizador. La
concentracion de equilibrio del amoniaco es favorecida por presion alta y
baja temperatura. Debido a que la velocidad de reaccion es muy favorecida
por temperaturas altas, la seleccion de la temperatura esta basada en un
compromiso entre la conversion teorica y la aproximacion al equilibrio. En el
reactor de sintesis, cerca del 30% del nitrégeno e hidrégeno es convertido en
amoniaco. La parte no transformada es reciclada al convertidor después de

la separacidén del amoniaco como producto liquido.

La temperatura normal de operacion esta en el rango de 360 a 505 °C
para el primer lecho y 370 a 455 °C para el segundo lecho de catalizador

dentro del reactor.

El producto gaseoso a la salida del reactor se enfria y se le retiran los
inertes que contiene mediante una purga que ingresa a la unidad de
recuperacion de amoniaco. Finalmente la corriente con alto contenido de NH3
se envia al circuito de refrigeracion, donde se lleva a fase liquida. De todo el
amoniaco producido, 69 % se emplea como materia prima para la sintesis de
urea y la diferencia se envia al tanque de almacenamiento (a -30 °C y una
presion levemente superior a la atmosférica) para su posterior despacho
(Snamprogetti S.p.A., 1999).

2.6 Proceso de produccion de urea en FertiNitro

En la actualidad son varios los procesos utilizados para la produccion

de urea, siendo los mas conocidos el proceso Stami-Carbon, el proceso

Acess y el proceso Snamprogetti.
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En FertiNitro, C.E.C., la urea se produce a través del proceso de
despojamiento de amoniaco de Snamprogetti, el cual se caracteriza por un
lazo de sintesis de urea que opera a unos 159 kgf/cng con una relacion
molar amoniaco/diéxido de carbono de 3,3 - 3,6 en la entrada del reactor de

urea.

Esto permite una conversion del CO; en urea del 63% en el reactor,
producto también de los platos perforados que evitan el flujo en retroceso y
favorecen la absorcion del gas en el liquido. En el reactor de urea se

producen dos tipos de reacciones quimicas simultaneas:

2NH; +CO, «  NH,-COO-NH, (Ec. 2.20)
NH, -COO-NH, <«  NH,-CO-NH,+H,0 ¢ 299

La primera reaccion es altamente exotérmica (-32.560 kcal/kmol de
carbamato a 1,033 kgf/cm? y 25 °C), mientras que la segunda, es ligeramente
endotérmica (+4.200 kcal/kmol de urea a 1,033 kgficm2 y 25 °C) y se

produce a baja velocidad en la fase liquida.

Aguas abajo de la sintesis de urea, la descomposicion (y la
recuperacién principal) de los reactantes quimicos no convertidos, se lleva a
cabo en tres pasos consecutivos: descomposicion de alta presion en el
despojador de alta presion, descomposicion a presion media en el
descomponedor de media presidon y, por ultimo, descomposicion de baja
presion en el descomponedor de baja presion. La descomposicién es la

reaccion inversa de ecuacion 2.20, es decir:

NH, -COO-NH, «  2NH,+CO, (Ec. 2.22)
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Como puede inferirse de la ecuacion 2.22, ésta es favorecida por la

reduccion de la presion y la adicion de calor.

A una presion ligeramente inferior a la del reactor de urea, la solucién
efluente de éste ultimo entra al despojador, en donde se descompone una
parte considerable del carbamato no convertido, debido a la accion de
despojamiento del exceso de NH3. De este modo el rendimiento total del lazo
de sintesis de alta presion asociado al CO; alcanza entre 83 y 85 % (en base

molar).

Aguas abajo del despojador, se recuperan el carbamato y el amoniaco
residuales en dos etapas de reciclo que operan a 17 kgf/cm?g (seccion de

media presion) y a 3,5 kgf/cm?g (seccién de baja presion), respectivamente.

Luego de mezclarse con la solucion de reciclo de carbonato de la
seccion de media presion, los vapores de amoniaco y de diéxido de carbono
provenientes del tope del despojador se condensan a la misma presion que
la del despojador, en el condensador de carbamato de alta presion,
produciendo asi el vapor de baja presion que se utiliza en las secciones
posteriores. Después de separar los gases inertes que se transfieren a la
seccion de media presion, la solucidn de carbamato se recicla hacia el fondo
del reactor mediante un eyector liquido/liquido, que impulsa la alimentacion

de amoniaco de alta presion a los reactores como fluido motriz.

Adicionalmente, este eyector y el condensador de carbamato tipo
caldera rehervidor (kettle), sefialado anteriormente, permiten un esquema
horizontal que constituye una de las caracteristicas fundamentales del

proceso de Snamprogetti.
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Los pasos principales que caracterizan a las secciones de sintesis y
concentracion de la urea son los siguientes: sintesis de urea y recuperacion
de NH3; y CO; de alta presion, purificacion de urea y recuperacion de NHs y
CO, a presiones media y baja; y finalmente, la etapa de concentracion de

urea (Snamprogetti S.p.A., 1999).

2.7 Generalidades de los gases

2.7.1 Gases ideales

A medida que disminuye la presion sobre un gas, las moléculas de éste
se alejan cada vez mas. El volumen mismo de las moléculas se convierte en
una fraccién cada vez mas pequefa del volumen total ocupado por el gas.
Por otra parte, las fuerzas de atraccion entre las moléculas se vuelven mas
pequefas debido a que la distancia entre ellas es cada vez mas grande. En
el limite, a medida que la presion tiende a cero, las moléculas estan
separadas por distancias infinitas. Sus volumenes se vuelven despreciables
comparados con el volumen total del gas y las fuerzas intermoleculares
tienden a cero (Smith, Van Ness, & Abbott, 1998). En estas condiciones se
dice que todos los gases o mezclas de ellos se consideran ideales, y

cumplen con las siguientes leyes:

e Ley combinada de Boyle y Charles

La Ley de Boyle establece que “el volumen ocupado por una masa

gaseosa a temperatura constante es inversamente proporcional a las presion

que soporta”.
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La Ley de Charles establece que “el volumen ocupado por una masa
gaseosa, a presion constante, es directamente proporcional a las

temperatura absoluta”.

Por otra parte, partiendo de la premisa que el volumen de un gas
depende de la masa a una presion y temperatura dadas, se enuncio el
Principio de Avogadro, que establece lo siguiente: “volumenes iguales de
gases diferentes, en las mismas condiciones de presién y temperatura,

contienen el mismo nimero de moles”.

De la combinacion de las Leyes de Boyle y Charles, tomando en
consideracion el Principio de Avogadro, surge la Ley de los Gases Ideales,
donde la proporcionalidad del volumen respecto a los moles, la temperatura y
la presién se define por un factor, conocido como constante universal de los
gases, cuyo valor varia dependiendo del sistema de unidades que se
implemente. De esta forma se tiene la ecuacion general que rige el

comportamiento de un gas ideal:

P-V=n-R-T (Ec. 2.23)
donde:
R: constante universal de los gases = 0,08478 (kgf/cm?):-m>/kmol-K
(Chang, 1992).

e Ley de las presiones parciales de Dalton
En una mezcla de gases ideales contenida en un recipiente de un

volumen determinado y a una temperatura especifica, la presencia de varios

componentes no tiene efecto sobre la conducta de cada uno de ellos. De
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este hecho, surge el enunciado de la Ley de Dalton que establece: “la
presion total de una mezcla gaseosa es equivalente a la suma de las
presiones parciales de los diversos componentes”, expresandose por la

siguiente ecuacion:

P; =P, +P, +P, +...+P, (Ec. 2.24)

donde:

Pr: presion total de la mezcla gaseosa (kgf/cm?).
P.: presion parcial del componente a (kgf/cm?).
Py: presion parcial del componente b (kgficm?).
P.: presion parcial del componente ¢ (kgf/cmz).
Pn: presién parcial del componente n (kgf/cmz).

n: numero de componentes de la mezcla.

Al despejar la presion de la ecuacidon 2.23 y aplicarla al sistema y a
cualquiera de los componentes de la mezcla, dividiendo ambas expresiones,

se tiene que:

(Ec. 2.25)
donde:

yi: fraccidn molar del componente iésimo en la mezcla (adimensional).

De esta forma se define la presion parcial de un gas, dentro de una
mezcla de gases ideales, como el producto de la presion total de sistema por

la fraccion molar de dicho componente.
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2.7.2 Gases reales

A diferencia de los gases ideales, en los gases reales las interacciones
moleculares si existen y ejercen influencia sobre el comportamiento
observado del gas. A medida que aumenta la presion de un gas, a
temperatura constante, el volumen disminuye y la contribucion de las
interacciones moleculares adquiere una mayor importancia. Bajo esta
condicion, el comportamiento PVT de las sustancias adquiere mayor
complejidad, sin embargo, el avance continuo, a lo largo de la historia, en
estudios relacionados con la region gaseosa ha permitido el desarrollo de
ecuaciones relativamente sencillas que representan muy bien este
comportamiento para determinadas condiciones de temperatura y en funcion

de la identidad de las especies quimicas involucradas.

Entre las ecuaciones de mayor aplicacion se tiene la ecuacion
generalizada de los gases, donde adquiere importancia el factor de
compresibilidad. Su expresiéon matematica se deriva del reordenamiento de la
ecuacion 2.23 como un factor adimensional, quedando que:

P-V
nR-T (Ec. 2.26)

Z:

donde:

Z: factor de compresibilidad (adimensional).

En la ecuacién 2.26 cuando Z es igual a la unidad, se consigue
nuevamente la ecuacion 2.23, por lo que bajo esta condicion se establece la
existencia de un gas ideal. Sin embargo a medida que las interacciones
moleculares adquieren importancia, el valor de Z disminuye hasta alcanzar
en el punto critico de la sustancia su valor minimo. En base a esto, el factor

de compresibilidad es funcién directa de las propiedades criticas de la
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especie, y su determinacién se fundamenta en el teorema de los estados
correspondientes: “todos los fluidos, cuando se les compara a la misma
temperatura y presién reducidas, tienen aproximadamente el mismo factor de
compresibilidad, y todos se desvian del comportamiento de gas ideal de
manera semejante”. La temperatura y la presion reducida se calculan

mediante las siguientes expresiones:

- R (Ec. 2.27)
donde:
P: presion reducida (adimensional).

P.: presion critica (kgf/lcm? g).

T (Ec. 2.28)
donde:
T,: presion reducida (adimensional).

T¢: presion critica (K).

Si se trata de mezclas de gases, la denominacion de las variables

reducidas se antecede por el prefijo “pseudo”.
2.7.3 Procesos termodinamicos

Cualquier cambio que sufre el sistema de un estado de equilibrio a otro
se llama proceso, y la serie de estados a través de la cual un sistema transita
durante un proceso se llama trayectoria del proceso. Para describir un
proceso completo, se debe especificar el estado inicial y final, asi como el

camino que sigue, y las interacciones con el entorno.
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Cuando un proceso se desarrolla de tal manera que el sistema sigue
estando infinitamente cerca de un estado de equilibrio en todo momento, se
le llama cuasi-equilibrio. Un proceso de cuasi-equilibrio puede considerarse
como un proceso lo suficientemente lento que permite al sistema ajustarse
internamente de modo que las propiedades en una parte del sistema no
cambien mas rapido que en ninguna de las de otras partes. Cabe destacar
que un proceso de cuasi-equilibrio es ideal y no representa verdaderamente
a un proceso real. Sin embargo, muchos de los procesos reales se
aproximan, y pueden ser modelados con un error despreciable. Estos tienen
ventaja por dos razones: en primer lugar, son faciles de analizar, en segundo
lugar, los dispositivos son capaces de entregar la mayor parte del trabajo
cuando operen en condiciones de cuasi-equilibrio. Por lo tanto, sirven como

referencia a los procesos reales.

El trazado de diagramas mediante el empleo de las propiedades
termodinamicas es muy util en la visualizacién de los procesos. En los mas
comunes se utilizan propiedades como la temperatura, la presion y el

volumen especifico o molar en los ejes coordenados.

El prefijo iso se usa a menudo para designar un proceso en el que una
propiedad particular se mantiene constante. Un proceso isotérmico, por
ejemplo, es un proceso en el cual la temperatura se mantiene constante, un
proceso isobarico, es aquel el que la presion se mantiene constante, y en un
proceso isocorico, el volumen es la propiedad que no varia. Otro proceso
comunmente usado para caracterizar sistemas de ingenieria 0 equipos como
turbinas, bombas, compresores, entre otros, son los procesos adiabaticos
reversibles, en los cuales no ocurre transferencia de calor con el entorno y la
entropia a lo largo de toda la trayectoria permanece constante, por lo que se

les llama también isentrépicos.
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Existen procesos mas complejos, tales como los procesos politropicos,
que permiten caracterizar principalmente la expansion o compresién de

gases Yy relacionan la presion y el volumen por la siguiente expresion:

P.-v"=C (Ec. 2.29)

donde:
n: constante politropica (adimensional).

C: constante caracteristica del proceso termodinamico.

La constante politrépica esta comprendida entre la unidad y el valor de
la relacion de capacidades -calorificas, propiedad que esta relacionada
directamente con los procesos isentropicos y se denota con la letra y. De

esta forma, dependiendo del valor que adquiera n, se tiene que:
Si =0 el proceso es isobarico.
Si n=1, el proceso es isotérmico.
Si N =% el proceso es isocorico.

Si =7 el proceso es isentropico. La constante vy, esta dada por:

C, (Ec. 2.30)
donde:
C,: capacidad calorifica del gas a presion constante (kcal/kg °C).

C.: capacidad calorifica del gas a volumen constante (kcal/kg °C).

Por otra parte, se dice que un sistema ha sido sometido a un ciclo si al
final del proceso vuelve a su estado inicial. Es decir, para un ciclo los estados

inicial y final son idénticos (Cengel & Boles, 2006).
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2.8 Balances de materia

El disefio de un nuevo proceso, o el analisis de uno ya conocido, no se
completa hasta que se establece que las entradas y las salidas de todo el
proceso y de cada unidad individual satisfacen las ecuaciones de balance
aplicadas a cada etapa del proceso. Un balance sobre una etapa de un
sistema, definida como una sola unidad, una coleccién de unidades o bien un
proceso completo, se expresa de forma general en unidades de materia por

tiempo:

Entrada +Produccion —Salida—Consumo = Acumulacion (Ec. 2.31)

donde:
Entrada: materia que entra a través de las fronteras del sistema (kg/h).
Produccion: materia producida dentro de las fronteras del sistema (kg/h).
Salida: materia que sale a través de las fronteras del sistema (kg/h).
Consumo: materia consumida dentro de las fronteras del sistema (kg/h).

Acumulacion: materia acumulada dentro de las fronteras del sistema (kg/h).

La ecuaciéon 2.31 se puede escribir para cualquier sustancia que entre o
salga del proceso, y se aplica tanto a la materia total como a cualquier

especie atbmica o molecular involucrada en el proceso.

En un estado estacionario, el término Acumulacién en el balance de un
componente especifico del sistema debe ser igual a cero, de lo contrario, la
cantidad de ese componente debe necesariamente cambiar con el tiempo v,

por definicion, se estaria en presencia de un estado transitorio (Felder &
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Rousseau, 1991). De esta forma se define el estado estacionario mediante la

siguiente expresion, derivada de la ecuacion 2.31:

Entrada + Produccion = Salida + Consumo (Ec. 2.32)

2.9 Balances de energia

De acuerdo con el principio de conservacion, la energia es
indestructible, y la cantidad total que entra a un sistema debe ser
exactamente igual a la que sale mas cualquier aumento de esta dentro de las
fronteras. De manera general establece que la velocidad con la que la
energia se transfiere a un sistema a través de los flujos de entrada, mas la
velocidad a la que entra como calor y trabajo, menos la velocidad a la que se
transporta hacia el exterior del sistema mediante los flujos de salida, es igual

a la velocidad de acumulacion de energia, cuya ecuacion queda:

A

U sale + Epsale ) = Q+ W (EC 233)

entra T ECentra + Epentra - (Usale +Ec

donde:

U: energia interna [(kcal/h].
Ep: energia potencial [kcal/h].
Ec: energia cinética [kcal/h].
Q: calor liberado o adicionado en las fronteras del sistema [kcal/h].

W: trabajo ejercido sobre o desde las fronteras del sistema [kcal/h].

En la mayoria de las situaciones, dentro de los procesos industriales,

los efectos de energia cinética y potencial son despreciables, y la generacién
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0 consumo de trabajo no siempre esta presente, por lo que el calor afiadido o

liberado del sistema es igual a la diferencia de entalpias, quedando que:

Q=AH= i(ml ’ Hi)entra _i (mi . Hi)sale
i=1 i=1

(Ec. 2.34)
donde:

n: numero total de componentes del sistema.

AH: cambio de entalpia del sistema [kcal/h].

m;: flujo masico de entrada o salida de los componentes del sistema (kg/h).

Hi: entalpia especifica de los componentes del sistema (kcal/kg).

Los cambios grandes de entalpia estan asociados generalmente con
reacciones quimicas o cambios de fase. Si para una reaccién AH es positivo,
esta es del tipo endotérmica y se debe anadir calor para evitar que la
temperatura, y por lo tanto la velocidad de reaccion disminuyan. Por otro
lado, si AH es negativo, la reaccion desprende calor y se conoce como
exotérmica. En el caso de los cambios de fase, el AH debera su signo al
sentido en el cual ocurra el cambio; es decir, desde un nivel energético
menor a uno mayor el AH sera positivo (evaporacién, sublimacién y fusion) y
desde un nivel energético mayor a uno menor el AH sera negativo

(condensacién, deposicion y congelacién) (Felder & Rousseau, 1991).
2.10 Regimenes de flujo

Los principios del movimiento de los fluidos son bastante complicados.
Las relaciones basicas que describen el movimiento de un fluido estan
comprendidas en las ecuaciones para los balances totales de masa, energia

y momento lineal. Estos balances macroscépicos se aplican a un volumen
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finito en el espacio y los cambios que ocurren dentro de este, quedan
determinados en términos de las propiedades de las corrientes de entrada y

salida, y de los intercambios de energia con sus alrededores.

El tipo de flujo que se presenta en el desplazamiento de un fluido es
muy importante en los problemas de dinamica de fluidos. Cuando los fluidos
se mueven por un canal cerrado de cualquier area de corte transversal, se
puede presentar cualquiera de dos tipos diferentes de flujo, dependiendo de
las condiciones existentes. Cuando la velocidad del flujo es baja, su
desplazamiento es uniforme y terso. Sin embargo, cuando la velocidad es
bastante alta, se observa una corriente inestable en la que se forman
remolinos o0 pequenos paquetes de particulas de fluido que se mueven en
todas direcciones y con gran diversidad de angulos con respecto a la
direccion normal del flujo. El primer tipo de flujo a velocidades bajas, donde
las capas de fluido parecen desplazarse unas sobre otras sin remolinos o
turbulencias, se llama laminar. El segundo tipo de flujo a velocidades mas
altas, donde se forman remolinos que imparten al fluido una naturaleza

fluctuante, se llama flujo turbulento.

Con diversos estudios se ha podido demostrar que la transicion del flujo
laminar al turbulento en tuberias no esta s6lo en funcion de la velocidad, sino
también de la densidad y viscosidad del fluido y del diametro del tubo. Estas

variables se combinan en la expresion del numero de Reynolds:

H (Ec. 2.35)
donde:

Re: numero de Reynolds (adimensional).
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di: diametro interno de la tuberia (m).
v: velocidad del fluido a través de la tuberia (m/s).

M: viscosidad del fluido (kg/m-s).

La inestabilidad del flujo que conduce a un régimen perturbado o
turbulento esta determinada por la relacion de las fuerzas de inercia o
cinéticas y las fuerzas viscosas de la corriente fluida. Cuando el numero de
Reynolds es menor de 2.100 para una tuberia circular recta, el flujo siempre
es laminar. Cuando el valor es superior a 4.000, el flujo sera turbulento
excepto en algunos casos especiales. Entre estos dos valores, o regién de
transicion, el flujo puede ser viscoso o turbulento, dependiendo de los

detalles del sistema, que no se pueden predecir (Geankoplis, 1998).

2.11 Equipos usados en el transporte, manejo y depuracion de gases y

liquidos

2.11.1 Valvulas de control

Las valvulas se definen como un aparato mecanico con el que se puede
iniciar, detener o regular la circulacion de liquidos o gases mediante una
pieza movil que abre, cierra u obstruye en forma parcial uno o mas orificios o
conductos. Es uno de los instrumentos de control esenciales en la industria,
ya que permite manipular fluidos tales como liquidos, gases, vapores, agua o
compuestos quimicos, para compensar las perturbaciones en la carga y
mantener regulada la variable de proceso lo mas cerca posible al punto de

ajuste deseado (Fisher Controls International, Inc., 2001).

La valvula de control utilizada con mayor frecuencia es la de diafragma,

que constan basicamente de un actuador neumatico y el cuerpo de la valvula
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en si (figura 2.3). Las caracteristicas de este ultimo, como su geometria y
materiales de construccion, deben considerarse en conjunto con las
caracteristicas del tapén de la valvula, ya que la combinacion de estas
determina las propiedades de flujo del dispositivo. La mayor parte de las
valvulas operan por medio de un actuador de posicion lineal o alguna
modificacion de este tipo de actuador. Estos actuadores colocan el tapén de
la valvula en el orificio, en respuesta a una senal proveniente del controlador

automatico a través de un ajuste mecanico manual.

Las valvulas se clasifican de acuerdo con su disefio, agrupandose por
el tipo de movimiento del vastago: lineal o rotatorio. El vastago de la valvula
es la varilla, eje o tubo que conecta el actuador con el tapon. EI movimiento

de cualquier tipo se conoce como recorrido.

Independientemente de la variable concreta del proceso que se quiera
controlar (presion, temperatura, nivel, composicién, pH, etc.) la salida de la
valvula de control es el caudal. La valvula de restriccion realiza su funcién
manipulando el caudal en virtud de su resistencia al flujo ajustable. La
cantidad de caudal y las condiciones de presidon se conocen cuando
normalmente se disefia un proceso y el rango de resistencia de la valvula
debe adaptarse coherentemente. Esta resistencia se engloba en el
coeficiente de flujo de la valvula, Cv que se define como el numero de
galones US de agua que pasan a través de la valvula con una caida de
presion de una libra fuerza por pulgada cuadrada, en un minuto (Perry,
1992).

Cuando se requiere dimensionar una valvula de control, el Cv juega un
papel fundamental. En el caso de los fluidos compresibles (gases y vapores),

las ecuaciones que se emplean identifican las relaciones entre las tasas de
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flujo, coeficientes de flujo, factores relacionados con la instalacion y
condiciones pertinentes al servicio para el cual se disefiara la valvula. Las
ratas de flujo para fluidos compresibles se pueden encontrar tanto en
unidades de masa como de volumen, siendo estas necesarias para

manipular las ecuaciones en ambas situaciones.

Coneccidn de entrada de presion
Carcasa del difragma — 5

Junta =
del capé Vistago

Brida de empaque
Contratuerca

Empague

Difragma de posicidn 3
superior HE’}dl&u“ £
espiral de la junta

Plato del diafragma

Resorte del actuador Jaula de

A.v::l'mld{w____-_________,,_u 2 | .
la junta

Soporte del actuador Tapin
Sujetador
Conector madre

Cubierta ——— donln

Anillo de
asiento

Junta del anillo
de asiento

Indicador de apertura k_
Cuerpo de la

N = () vilvula )

Escala de indicacidn

Figura 2.3. Componentes principales de una valvula de control. (a)
Actuador, (b) Cuerpo (Virtual PRO - Procesos Industriales, 2010).

La rata de flujo de un fluido compresible varia como una funcion de la
relacion que existe entre la caida de presion a través de la valvula respecto a
la presion absoluta a la entrada de esta, que se representa por la siguiente

ecuacion:

P, (Ec. 2.36)
donde:
x: relacién entre la caida de presion y la presion absoluta de entrada
(adimensional).

AP: caida de presion a través de la valvula (kgflcm?).
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P1: presion absoluta a la entrada de la valvula (kgf/cm?).

Si el valor de x se acerca a cero, el sistema se puede caracterizar por la
ecuacion basica de Bernoulli para fluidos newtonianos incompresibles, Sin
embargo, cuando se incrementa el valor de x, los efectos de expansion y
compresibilidad son significativos y se requiere el uso de factores apropiados
para efectuar un calculo preciso (American National Standard, 2002). En el

apéndice E.1, se muestra la metodologia de calculo respectiva.

La caracteristica de flujo de una valvula de control es la relacion entre el
coeficiente de flujo, Cv, y el porcentaje de recorrido o apertura del tapon de la
valvula. Esta caracteristica inherente de flujo se basa en una caida de
presion constante a través de la valvula. Cuando la valvula esta en servicio,
la caida de presion varia con el flujo y otros cambios en el sistema. La
caracterizacién de las valvulas de control prevé una estabilidad relativamente
uniforme del lazo de control en un rango previsto dentro de las condiciones
de funcionamiento del sistema, por lo que para establecer las caracteristicas
de flujo se requiere de un analisis dinamico del lazo de control. Los analisis
de los procesos mas comunes se han realizado, sin embargo, se han
establecido algunas directrices para la apropiada seleccion de la
caracteristica de flujo correspondiente. Entre estas se tienen: lineal, igual
porcentaje y apertura rapida, y su comportamiento se describe en la figura

2.4 (Fisher Controls International, Inc., 2001).
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Figura 2.4. Caracteristicas de flujo inherente de una véalvula de control

(Fisher Controls International, Inc., 2001).

2.11.2 Separadores liquido - gas

El cilindro separador se utiliza para remover cualquier liquido que pueda
estar contenido en la corriente de gases. Se utilizan dos tipos de cilindros:
horizontal y vertical. La factibilidad econdmica del recipiente influye en la
selecciéon entre un cilindro horizontal o uno vertical. Cuando se requiere un
gran recipiente de almacenamiento de liquido, generalmente un cilindro
horizontal es mas econdmico. Los separadores verticales son utilizados
cuando la carga de liquido es pequefa, el espacio es limitado o donde se

desea facil nivel de control.

Al disefiar o evaluar un separador vertical, debe considerarse en primer
lugar la velocidad critica, siendo ésta la velocidad de vapor, calculada
empiricamente, que se utiliza para asegurar que la velocidad superficial de la

fase gaseosa, a través del tambor separador, sea lo suficientemente baja
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para prevenir un arrastre excesivo de liquido. Tal velocidad no esta
relacionada con la velocidad sonica. La velocidad critica viene definida por la

siguiente ecuacion:

Ve =K. [PL—Pc
Pe (Ec. 2.37)

donde:

Vc: velocidad critica (m/s).
PL: densidad del liquido (kg/m?®).

Pe: densidad del gas (kg/m®).

K: factor de disefo de la velocidad del gas (m/s), cuyo valor depende del
rango en el cual se encuentre la tasa de flujos masicos (PDVSA, 1995). En el
apéndice E.2 se presenta la ecuacion correspondiente para la determinacion
de la tasa de flujos masicos, en conjunto con una metodologia de calculo
especifica, para el dimensionamiento de un separador vertical, sefialando los
criterios que deben tomarse en consideracion para establecer el diametro y la

altura requerida para satisfacer un servicio en particular.
2.11.3 Intercambiadores de calor

En las industrias de proceso, la transferencia de calor entre dos fluidos
casi siempre se lleva a cabo en intercambiadores de calor. El tipo mas
comun es aquel en el que el fluido caliente y el frio no entran en contacto
directo el uno con el otro, sino que estan separados por una pared de tubos o
una superficie plana o curva. La transferencia de calor se efectua por
convecciéon desde el fluido caliente a la pared o la superficie de los tubos, a
través de la pared de tubos o placa por conduccion, y luego por conveccion

al fluido frio.
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Un intercambiador se puede describir de un modo muy elemental como
un equipo en el que dos corrientes a distintas temperaturas fluyen sin
mezclarse con el objeto de enfriar una de ellas, calentar la otra o ambas
cosas a la vez. Es uno de los equipos industriales mas frecuentes y
practicamente no existe industria en la que no se encuentre un intercambio
de calor, debido a que la operacién de enfriamiento o calentamiento es
inherente a todo proceso que maneje energia en cualquiera de sus formas.
Existe mucha variacion en los disefios de los equipos de intercambio de
calor. En ciertas ramas de la industria se han desarrollado intercambiadores

muy especializados para ciertas aplicaciones puntuales (Geankoplis, 1998).

2.11.3.1 Intercambiadores de doble tubo

El intercambiador mas simple es el intercambiador de doble tubo o de
tubos concéntricos, donde uno de los fluidos fluye en el interior de una
tuberia y el otro lo hace en el espacio anular entre ambas tuberias. Los
fluidos pueden circular en paralelo o en contracorriente. El intercambiador de
calor puede fabricarse con un simple par de tubos adaptando las conexiones
en los extremos, o con varios pares interconectados en serie. Este tipo de
intercambiador es util para manejar, principalmente, flujos volumétricos bajos
(Geankoplis, 1998).

2.11.3.2 Intercambiadores de haz de tubos y coraza

Cuando se manejan flujos mas grandes se usa un intercambiador de
tubos y coraza (figura 2.5), que es el tipo mas importante en las industrias de
proceso. Los flujos de estos intercambiadores son continuos. Se usan
muchos tubos en paralelo con uno de los fluidos circulando en su interior. Los

tubos, distribuidos en forma de manojo, estan encerrados en una sola coraza
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y el otro fluido fluye por el exterior de los tubos. Dentro de la coraza, se usan
deflectores transversales de tal manera que el fluido se ve forzado a fluir
perpendicularmente por la bateria de tubos en lugar de hacerlo en paralelo.
Esta turbulencia adicional generada por el flujo transversal, aumenta el flujo

de transferencia de calor de la coraza.

Existen tres tipos basicos de intercambiadores de haz de tubos y
coraza. Dentro de cada uno de ellos hay numerosos subtipos disefiados para
circunstancias de operacion especificas. La construccion ha sido normalizada
por una institucion privada de los Estados Unidos de América llamada TEMA,
siglas en inglés de la “Asociacion de Fabricantes de Intercambiadores
Tubulares”. Dichas normas han sido aceptadas en todo el mundo, y se
pueden encontrar en todos los textos especializados en intercambiadores de
calor. Los tres tipos basicos son: tubos en U, de cabezal fijjo y de cabezal

flotante:
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1. Coraza 10. Placa de tubo fija 18. Conexion de instrumento
2. Cubierta de la carcaza 11. Canal 20. Silla de soporte
3. Canal de la carcaza 12. Cubierta del canal 21. Anillo de izamiento
4, Brida del extremo de la cubierta  13. Boquilla del canal
de la carcaza 14, Barrag tirantes y espaciadoras
5. Boquilla de la carcaza 156, Deflectores transversales o planchas
6. Placa de tubo flotante de soporte
7. Cabezal flotante 16. Deflectores de choque
8. Brida del cabezal flotante 17. Conexidon de venteo

9. Divisor de pasos o deflectores 18. Conexidn de drenaje
longitudinales

Figura 2.5. Elementos de los intercambiadores de tubo y coraza (Walas,
1990).

e |ntercambiadores de tubos en U

El haz de tubos consiste en un panel estacionario de tubos en U (o de
horquilla), deflectores o placas de soporte, espaciadores y tirantes
apropiados. Este se puede retirar de la coraza del intercambiador de calor.
Se proporciona un cabezal del lado de los tubos (estacionario) y una coraza
con cubierta integrada, que se suelda a la coraza misma. Cada tubo tiene
libertad para dilatarse y contraerse, sin limitaciones debidas a la posicion de

los otros tubos. Ademas, los tubos en U presentan cambios de direccion
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graduales, porque la curva que forman en el extremo es muy abierta, lo que

ofrece menor resistencia al flujo (Geankoplis, 1998).

e Intercambiadores de cabezal fijo

Es el tipo mas popular cuando se desea minimizar la cantidad de juntas,
no hay problemas de esfuerzos de origen térmico y no es preciso sacar el
haz (ambos fluidos no son corrosivos y el fluido del lado de coraza es limpio).
Este tipo de intercambiador es sumamente proclive a tener fallas cuando hay
esfuerzo térmico severo, resultando en que se producen fugas tanto internas
como externas. Por ello es necesario realizar un analisis térmico
considerando todas las fases de operacion para detectar y aliviar condiciones

de esfuerzo térmico (Geankoplis, 1998).

e [Intercambiadores de cabezal flotante

Es el tipo mas sofisticado y costoso de intercambiador de haz de tubos
y coraza. Esta indicado en servicios en los que la limpieza de tubos y/o su
reemplazo es frecuente. Hay dos tipos basicos de intercambiador de cabezal
flotante. Uno emplea un cabezal flotante (es decir, deslizante) con o sin anillo
seccionado. El otro usa empacadura para permitir la expansion térmica
(Geankoplis, 1998).

2.11.3.3 Calculo estimado de la superficie de intercambio de calor
La ingenieria de procesos frecuentemente requiere analizar disefios de

intercambiadores de calor, especificamente el perfil del intercambiador de

calor y determinar la eficiencia del uso de ellos en nuevos servicios. Cuando
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se debe elegir un determinado intercambiador es preciso tomar en cuenta
una gran cantidad de factores que condicionan la decision final sobre cual ha
de ser el intercambiador, es decir de qué tipo y tamafo, considerando el

precio inicial del equipo y los costos de operacion.

El primer paso para esta decision ha de ser recabar toda la informacion
pertinente de los fluidos de intercambio: propiedades térmicas (calor

especifico, viscosidad y conductividad), temperaturas y caudales.

El segundo paso es calcular la superficie necesaria. Aqui es donde
aparecen las complicaciones, porque cada tipo de intercambiador tiene
métodos de calculos diferentes, algunos bastante engorrosos. La causa de
este problema es el siguiente: la ecuacion del intercambio de calor es un
simple balance de energia basado en La primera ley de la termodinamica
para sistemas abiertos, en el cual se fijan las fronteras para que contengan
solo al equipo de intercambio y se desprecian las contribuciones de energia
cinética y potencial. El balance de energia mecanica orientado a calcular la
resistencia del flujo suele hacerse por separado, y debe coincidir con el de

energia térmica en cuanto a las condiciones de flujo.

La forma integrada de la ecuacion general de Fourier para el estado
estable del balance de intercambio de calor se puede escribir:
Q=Up-A-AT, (Ec. 2.38)
donde:
Q: carga caldrica a ser retirada o absorbida (kcal/h).
Ub: coeficiente global de transferencia de calor sucio (kcal/h-m?-°C).
A: area de transferencia de calor (m?).

AT,: diferencia efectiva de temperaturas (°C).
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Esta ecuacion es engafiosamente simple, porque no toma en cuenta las
diferentes geometrias de los distintos equipos, que tienen una influencia
enorme en la magnitud del intercambio de calor. Tampoco aparecen en ella
las diferencias entre fluidos distintos, que sin duda tienen un comportamiento
particular, ni el hecho que pueda existir cambio de fase durante el
intercambio, por ejemplo, condensacion o ebullicion. Sin embargo, estas
diferencias influyen en el calculo del coeficiente global sucio Up y de la

diferencia de temperatura ATe.

Una vez obtenida la carga caldrica Q, con la diferencia efectiva de
temperaturas y el coeficiente global de transferencia de calor Up, se calcula

la superficie de intercambio de calor A (Kern, 1999).

En el apéndice E.3, se desglosa la metodologia de calculo para
determinar los parametros mencionados. Igualmente se hace énfasis en las
consideraciones que deben tenerse para dimensionar un intercambiador de
calor y se presenta un método detallado para servicios en los que se desea

condensar un vapor presente en una mezcla de gases no condensables.

2.11.4 Compresores

Tal como se describio en la seccion 2.7.3, en cualquier proceso
continuo de compresion la relacion de la presion absoluta con el volumen se
da por la ecuacion 2.29. La grafica de la presion en funcion del volumen, para
cada valor del exponente n, se conoce como curva politropica. La cantidad
de trabajo necesaria para llevar un determinado gas desde una presion inicial
hasta una presion final depende de la curva politropica que se trate y

aumenta al incrementarse los valores de n. La trayectoria que requiere la
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cantidad menor de trabajo consumido es n = 1, que es equivalente a la
compresion isotérmica. Para la compresidn isentropica o adiabatica
reversible, o sea, sin que se agregue o se retire calor del proceso, el

exponente n es igual a la razén y (ecuacién 2.30).

Puesto que la mayor parte de las maquinas compresoras tienden a
funcionar a lo largo de una trayectoria politropica que se acerca a la
adiabatica, la mayoria de los céalculos de compresores se basan en la curva

adiabatica. En el apéndice E.4 se muestra la metodologia respectiva.

2.11.4.1 Clasificacion

Los principales tipos de compresores se dividen en dos grandes grupos:

dinamicos y de desplazamiento positivo.

Los compresores dinamicos son maquinas rotatorias de flujo continuo
en las cuales el cabezal de velocidad del gas es convertido en presion. Los
compresores dinamicos se clasifican de acuerdo al flujo que manejan en

centrifugos (flujo radial), axial y flujo mezclado.

Los compresores de desplazamiento positivo son unidades de flujo
intermitente, donde sucesivos volumenes de gas son confinados en un
espacio y elevado a alta presion. Se dividen en dos grandes grupos:
reciprocantes y rotatorios. Los primeros son maquinas en las cuales la
compresion y el elemento desplazado es un pistdbn con un cilindro. Los
compresores rotatorios son maquinas en las que la compresion y el
desplazamiento son afectados por la accion positiva de los elementos que
rotan (PDVSA, 1995).



53

2.11.4.2 Seleccién

La seleccion del tipo de compresor puede ser realizada por el ingeniero
de proyecto. Para lograr una seleccion satisfactoria se deben considerar una
gran variedad de tipos, cada uno de los cuales tiene ventajas peculiares para
aplicaciones dadas. Entre los principales factores que se deben tomar en
consideracioén, dispuestos hasta cierto punto en orden de importancia, se
encuentran la velocidad de flujo, la carga o presion, las limitaciones de
temperatura, el consumo de potencia, posibilidades de mantenimiento y el

costo. En el apéndice E.4 se presenta la metodologia respectiva.

2.11.5 Tambores de proteccidon

Los tambores de proteccién son recipientes que permiten almacenar
fluidos liquidos o gaseosos (0 una mezcla de ambos) durante un corto
periodo de tiempo. Generalmente estan localizados entre equipos mayores o
antes de la alimentacion, para proporcionar estabilidad en las fluctuaciones
del flujo; esto se hace almacenando un volumen suficiente de la sustancia a
alimentar al proceso o equipo que le sigue y al mismo tiempo teniendo un
espacio suficiente para seguir recibiendo el flujo de entrada. Entre los tipos
de tambores y sus caracteristicas se tienen:

e Tambores de alimentacion. Se localizan al inicio del proceso; permiten
proporcionar una alimentacién constante aun cuando éste se alimente de
forma variable.

e Tambores de proteccidén. Se distinguen dos tipos, aquellos utilizados en
las bombas “surge drums” y los utilizados en los compresores “knockout

drums”.
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e Tambores de reflujo. Se utilizan en las torres de destilacion, colocandose
entre el condensador, la torre y la corriente de salida. Si parte del flujo de

entrada es gaseoso, estos tambores se colocan de manera horizontal.

Un “surge drum” es un recipiente que se ubica a la entrada de una
bomba, disefiado para dar un tiempo de residencia al flujo liquido que pasa a
través de él, para que en caso de fluctuaciones se evite la presencia de
vacios en la bomba. Un depurador se coloca antes de un compreso para
recolectar cualquier liquido que se encuentre en la corriente de entrada. Esto
lo hace eliminando cualquier gota de liquido con una malla que debe ser
reemplazada periddicamente. Al igual que en los tanques, los parametros
principales para la seleccion de tambores son la longitud y el diametro,
ademas del tiempo de residencia del flujo dentro del tambor. En forma
general se tienen los siguientes criterios:

e Los tambores de protecciéon se disefian para retener entre 10 y 20
minutos de flujo alimentado.

e Los tambores de liquido y reflujo son usualmente horizontales.

e Se requieren 5 minutos para que un tambor de reflujo se llene por la

mitad.

Los tambores pueden ser horizontales o verticales. La seleccion de la
orientacion de un tambor depende de varios factores, y cada uno tiene sus
ventajas dependiendo de su aplicacion. Por ejemplo, los tambores de reflujo
deben tener una orientacion horizontal, mientras que un “knockout drums” y

un tambor de condensador deben ir de manera vertical.

La relacion entre la longitud y el diametro de un tambor debe estar entre

2,5 y 5. Sin embargo, existe una dependencia entre dicha relacion y la
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presion de almacenamiento, por ejemplo: si la presion esta entre 0 y 17,58
kgf/cm? la relacion debe ser 3; si esta entre 17,58 y 35,15 kgf/cm? la

relacion es 4; y si la presién es mayor a 35,15 kgf/cm? la relacion debe ser 5.

El volumen de un tambor esta relacionado con el flujo pero también
depende de la clase de control y las consecuencias de la falta de fluido en el
equipo que se encuentre aguas abajo del mismo. Normalmente, el volumen
se expresa en términos del tiempo necesario para llenar la mitad del volumen
total del tambor. Para muchos servicios, se estima un tiempo entre 5 y 10

minutos.

Para el dimensionamiento de un tambor de proteccién se elige
previamente un valor de la relacion longitud/diametro dentro de los rangos

antes descritos y se emplea posteriormente la siguiente ecuacion:

4 6 (Ec. 2.39)
donde:
D: diametro interno del tambor de proteccion (m).

L: longitud tangente - tangente del tambor de proteccion (m) (Perry, 1992).

2.12 Anélisis estadistico

La estadistica es una herramienta con base matematica referente a la
recoleccion, analisis e interpretacion de datos, que busca explicar
condiciones regulares en fendmenos de tipo aleatorio. Es transversal a una

amplia variedad de disciplinas y pieza clave en la toma de decisiones.


http://es.wikipedia.org/wiki/Aleatorio
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Desde el punto de vista descriptivo, se dedica a los métodos de
recoleccion, descripcion, visualizacidon y resumen de datos originados a partir
de los fendmenos en estudio. Los datos pueden ser resumidos numeérica o
graficamente, siendo ejemplos basicos de parametros estadisticos: la media

y la desviacion estandar.

La media aritmética, también llamada promedio, de un conjunto finito de
numeros es igual a la suma de todos sus valores dividida entre el numero de
sumandos. Cuando el conjunto es una muestra aleatoria, recibe el nombre de
media muestral, siendo éste un factor principal en la estadistica muestral.
Expresada de forma mas intuitiva, se dice que la media es la cantidad total
de la variable distribuida a partes iguales entre cada observacion. Se define

matematicamente como:

X |
Il
[N S
S | X

(Ec. 2.40)

donde:

X: promedio aritmético muestral.
xi: valor puntual de cada medicion realizada.

n: nimero de muestras o tamano total de la muestra.

La desviacion estandar, o desviacion tipica, es una medida de
centralizacion o dispersion para variables de razon (cociente) y de intervalo.
Se define como la raiz cuadrada de la varianza. Junto con este valor, la
desviaciéon estandar es una medida cuadratica que informa de la media de
distancias que tienen los datos respecto de su media aritmética, expresada
en las mismas unidades que la variable. Para conocer con detalle un

conjunto de datos, no basta con conocer las medidas de tendencia central,


http://es.wikipedia.org/wiki/Estad%C3%ADstica_descriptiva
http://es.wikipedia.org/wiki/Media_aritm%C3%A9tica
http://es.wikipedia.org/wiki/Media_estad%C3%ADstica
http://es.wikipedia.org/wiki/Muestra_aleatoria
http://es.wikipedia.org/wiki/Estad%C3%ADstico
http://es.wikipedia.org/wiki/Medidas_de_dispersi%C3%B3n
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sino que se debe conocer también la desviacion que representan los datos
en su distribucion respecto de la media aritmética de dicha distribucion, con
objeto de tener una vision mas acorde con la realidad a la hora de
describirlos e interpretarlos para la toma de decisiones. Esta dada por la

siguiente expresion:

” (Xi_;)2

S = i=1
n—1 (Ec. 2.41)
donde:

s: desviacion estandar muestral.

Esta puede ser interpretada como una medida de incertidumbre. La
desviacién estandar de un grupo repetido de medidas da la precisién de
éstas. Cuando se va a determinar si un grupo de medidas esta de acuerdo
con el modelo tedrico, la desviacidn estandar es de vital importancia: si la
media esta demasiado alejada de la prediccidn, entonces se considera que
las medidas contradicen la teoria. Esto es coherente, ya que las mediciones
caen fuera del rango de valores en el cual seria razonable esperar que
ocurrieran si el modelo tedrico fuera correcto. (Miller & Miller, 1993). Este
criterio, se conoce como intervalo de confianza y puede expresarse de la

manera siguiente:

P[(I—t-%)gus(ht-%ﬂﬂ—a o242

donde:

M: media de la poblacion o valor real de la variable estudiada.


http://es.wikipedia.org/wiki/Medida
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P: probabilidad de que el valor y se encuentre dentro del intervalo de
confianza (adimensional).
t: valor critico de la distribucion de la media.

a: nivel de significancia (adimensional).

La ecuacién 2.42, representa la distribucion t de Student, la cual es
simétrica y se encuentra centrada en cero. Se utiliza para aplicaciones en las
que el tamafo de muestra, es pequeno (n < 30). Esta es contundente, en el
sentido de que incluso cuando las observaciones individuales, xj, no se
encuentran normalmente distribuidas, los promedios de las muestras,
tendran distribuciones que tienden a la normalidad, a medida que n se
incrementa. Aun para valores pequefios de n (de 5 a 10), la aproximacién,

por lo general es bastante precisa.

La distribucién t de Student, se basa en la desviacion estandar de la
muestra; por lo tanto la distribucién resultante diferira de acuerdo con el
tamafo de la muestra. Para considerar esta diferencia, las distribuciones
respectivas se clasifican de acuerdo con lo que se conoce como grados de
libertad (gl), que en aplicaciones simples son iguales al tamafio de la muestra

menos la unidad.

En la tabla A.3 se muestran los valores criticos de t para diferentes
niveles de significancia, comprendidos entre 0,2 y 0,01, que equivalen
respectivamente a un 80% y 99% de probabilidad de que el valor de la
variable en estudio se encuentre dentro del intervalo de confianza (Perry,
1992).



CAPITULO IlI
DESARROLLO DEL PROYECTO

3.1 Caracterizacion, en condiciones normales de operaciéon, de la

corriente venteada en la seccién de remocién de di6éxido de carbono

3.1.1 Determinaciéon de la composicion del gas a la salida de los
separadores 12/22-V-307 y 12/22-V-308

Para caracterizar la corriente venteada, se determiné la composicion de
la mezcla gaseosa proveniente de los separadores de evaporacion
instantanea, del sistema de regeneracion de la solucion absorbedora de

diéxido de carbono (figura 2.2).

Es importante destacar, que por tratarse de una emisién que no forma
parte del producto terminado que comercializa la empresa, ésta no es
sometida a un analisis rutinario que permita verificar los estandares de
calidad y su especificacion en funcién al disefio del proceso productivo. Por
este motivo surgio la necesidad de determinar la composicion y validar las

condiciones actuales de operacion para caracterizarla.

Debido a que el venteo es producto de la unién de dos corrientes, fue
necesario estudiar independientemente cada una de ellas. Las muestras
correspondientes se captaron directamente en las lineas que manejan el
producto gaseoso, ubicadas en la salida de los separadores de ambas

unidades, tal como se ilustra en la figura 3.1.
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Figura 3.1. Separadores de evaporacion instantanea asociados al
Desde C-302

venteo continuo en la seccidon de remocion dexdt gugéherderearbono (RWD
Technologies, 2008).

Estas muestras se tomaron durante un periodo de cinco meses,
considerando las diferentes condiciones de operacion posibles que pudiesen
impactar en las caracteristicas de la corriente venteada, incluyendo:

Absorbedor
e Presion de los gases de salida de lesroseparadoress2/22-V-387,

PI315°
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TI3052

medida en los transmisores 12/22-PIC-%ggde
e Temperatura de los gases de salida deQe¥)8eparadores 12/2%-¥6g07’

medida en los transmisores 12/22-T1-3102. Recipiente
de Flasheo
e Estatus de los aeroenfriadores 12/22-EA-301A/B/C/D. GV

e Presidon de operaciéon de los separadores 12/22-V-308, medida en los
transmisores 12/22-P1C-3054.
e Temperatura de la solucion rica a la entrada del 12/22-V-308, medida

en los transmisores 12/22-T1-3052.
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e Apertura de las valvulas 12/22-PV-3100 y 12/22-PV-3054.
e Carga del front-end (seccion 2.5.1) de las plantas de produccién de
amoniaco, medida en los puntos de calculo 12/22-FK-2001.

Todos los parametros anteriores se miden mediante transmisores
electrénicos que envian continuamente la informacién al sistema de control
distribuido “DCS”, donde se almacenan en el historiador de las variables de
proceso, conocido como PHD (siglas en inglés de Process History Data).
Mediante el empleo de esta herramienta se registraron los valores en las
fechas y horas correspondientes a la captacion de las muestras,

reportandose en la tabla 3.1.

Se realizaron un total de diez tomas de muestras, cinco en cada tren de
produccion (unidad 12 y unidad 22). Los andlisis de composicion se
efectuaron mediante técnicas de cromatografia de gases, registrandose en
conjunto con las condiciones operacionales, el porcentaje molar base seca

en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Condiciones operacionales y composicion molar en base

seca de las diferentes muestras captadas.

Composicion molar en base seca
Muestra

. P o
CO, N, Ar H, CO CH,

1 12-V-307 0,040 81,86% | 100,00 |88,60| 9,13 | 2,27 | 0,00 | 0,00 | 0,00
12-V-308 8,51 114,40 76,58 |50,41 (11,28 | 0,65 |37,31 (0,17 | 0,18
2 12-V-307 0,035 80,29% | 100,00 | 89,68 | 8,29 | 2,03 | 0,00 | 0,00 | 0,00
12-V-308 8,40 115,12 94,77 |55,31(13,50 | 1,51 | 29,27 | 0,23 | 0,18
3 12-V-307 0,031 76,00 100,00 {90,59| 7,72 | 1,63 | 0,00 | 0,00 | 0,06
12-V-308 8,97 114,19 | 100,00 | 49,81 | 15,80 | 1,64 | 32,36 | 0,21 | 0,18
4 12-V-307 0,033 73,84 100,00 | 92,64 | 5,86 | 1,50 | 0,00 | 0,00 | 0,00
12-V-308 8,42 115,66 | 100,00 | 62,17 | 7,22 | 0,23 | 30,08 | 0,13 | 0,17
5 12-V-307 0,036 74,90 87,03 [88,31| 9,78 | 1,91 | 0,00 | 0,00 | 0,00
12-V-308 8,43 115,22 | 100,00 | 53,82 | 12,52 | 1,22 | 32,21 | 0,07 | 0,16
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Tabla 3.1. Condiciones operacionales y composicion molar en base
seca de las diferentes muestras captadas. (Continuacién).

Composicién molar en base seca
Muestra
b

. P o
Equipo (kaffem? g) T(°C) OP (%) % % % % % %
CO; N, | Ar H, CO CH,

6 22-V-307 0,044 80,41% | 73,10 | 96,90 | 2,46 | 0,64 | 0,00 | 0,00 | 0,00
22-V-308 8,710 114,00 | 89,33 | 62,84 | 11,81 |1,71] 23,59 | 0,05 | 0,00
7 22-V-307 0,040 72,95 | 61,64 | 94,70 | 4,21 |1,09| 0,00 | 0,00 | 0,00
22-V-308 8,43 114,16 | 88,19 | 59,83 | 10,44 |1,40| 28,22 | 0,11 | 0,00
8 22-V-307 0,038 70,82 | 60,95 | 97,25 | 2,20 |0,55| 0,00 | 0,00 | 0,00
22-V-308 8,44 113,92 | 89,48 | 62,46 | 8,89 |1,04|27,44| 0,17 | 0,00
9 22-V-307 0,039 79,69° | 83,65 | 98,16 | 1,43 |0,41| 0,00 | 0,00 | 0,00
22-V-308 8,81 113,86 | 100,00 | 59,53 | 9,10 |0,82| 30,42 | 0,13 | 0,00
10 22-V-307 0,041 68,89 | 60,76 | 99,70 | 0,21 |0,09| 0,00 | 0,00 | 0,00
22-V-308 8,78 114,54 | 100,00 | 57,40 | 11,01 | 1,40| 30,01 | 0,18 | 0,00

Leyenda:
2 Un aeroenfriador fuera de servicio.
® Todas las tomas de muestras se realizaron con una carga en el front-end
de 99%.
P: presion (kgf/cm?g); T: temperatura (°C); OP: apertura de las valvulas PV-
3100 y PV-3054 (%).

Las técnicas cromatograficas aplicadas, tuvieron como base dos
métodos de analisis: el primero fue el método de hidrégeno, cuyo fin es
determinar la presencia de este elemento en la mezcla gaseosa asi como
pequefas cantidades de otros gases como argon y nitrégeno. El segundo,
llamado método de gas reformado, permite determinar la presencia de los
reactivos y productos de la reaccién de reformacion, tales como el metano,
monoxido de carbono y dioxido de carbono; sin embargo, los niveles de

concentracion de este ultimo no entran dentro del rango de calibracion del
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método mencionado, por lo que su porcentaje se determind por diferencia

una vez obtenida la cantidad existente de los otros gases.

Los datos reportados en la tabla 3.1 se analizaron estadisticamente,
con el objeto de establecer las caracteristicas de la corriente a tratar. Las
variables se estudiaron de manera independiente, estableciendo las
condiciones extremas o promedios, de acuerdo a su criticidad e impacto en el

desarrollo de las alternativas de recuperacion de didxido de carbono.

En cuanto a la composicion, el calculo estadistico se fundamentd en el
criterio de la desviacion estandar (ecuaciéon 2.41), considerando para la
determinacién del promedio aquellos valores, expresados en fraccion molar,
que se encontraban dentro del rango delimitado por la ecuacidn 2.42, ya que
se contaba con un tamafo de muestra menor a 30. Se seleccion6 un nivel de
significancia de 0,01, que equivale a una probabilidad de 99%, para un valor
de la t de Student igual a 3,250 con 9 grados de libertad (tabla A.3). Este
analisis se aplico6 de manera independiente a cada componente tomando
como conjunto todos los valores determinados en los diez muestreos
realizados, para cada uno de los equipos asociados al sistema. En el

apéndice A se detallan las tablas y graficas correspondientes.

En el caso de la presion de los separadores 12/22-V-307 y 12/22-V-308,
ésta se regula mediante dispositivos de control automatico desde el DCS
(figura 3.1), manteniéndose dentro de un rango normal de operacion, por lo
que el calculo del promedio aritmético (ecuacion 2.40) representd un valor
optimo para la caracterizacion, considerando, al igual que con las
composiciones, el criterio de incertidumbre de la desviacion estandar y el

intervalo de confianza dado por la distribucién t de Student (apéndice A).
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En relacion a la temperatura, para los 12/22-V-307, se midio
directamente en la linea por la cual fluye la mezcla gaseosa. Al analizar este
parametro, es importante tener en cuenta el efecto que ejerce sobre la
humedad del gas, ya que, como se describid en la seccion 2.5.7, las
emisiones tienen por disefio un alto contenido de vapor de agua, pero los
estudios cromatograficos realizados (analisis base seca), no contemplan la
determinacién de este componente. Se sabe que al estar fuera de servicio
uno de los aeroenfriadores 12/22-EA-301A/B/C/D la temperatura de
operacion de los separadores aumenta, y debido al equilibrio, el contenido de
humedad es mayor en los gases de salida, por lo que fue necesario tomar

para la evaluacion lo siguiente:

e La temperatura normal de operacion, que se obtuvo del promedio
aritmético simple de las mediciones realizadas cuando todos los
aeroenfriadores estan en servicio.

e La maxima temperatura que se registré en los diez muestreos realizados,
aproximandola por redondeo al numero entero mayor. Esta condicion es
la que se alcanza cuando uno de los aeroenfriadores se encuentra fuera

de servicio.

Por el contrario, en los 12/22-V-308 no se dispone de un medidor que
registre esta variable en los gases de salida, sin embargo, por tratarse de un
separador donde ocurre un equilibrio liquido - gas, se tomdé como
temperatura de operacion el valor correspondiente a la temperatura de la
solucién que entra al equipo, determinando tanto el promedio como el valor

maximo de todas las lecturas realizadas.
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La ultima variable estudiada fue la apertura de las valvulas de control de
presion. Como se explicd en la seccidén 2.11.1, a medida que abre la valvula,
el flujo de circulacibn es mayor, por consiguiente, resultd necesario
considerar tanto el promedio en condiciones de operacion normal, como la
maxima apertura registrada (redondeada al numero entero mayor), para
realizar los calculos con el mayor flujo posible que se debe procesar, de
manera que se evite el sub-dimensionamiento de los equipos del sistema de

recuperacion de diéxido de carbono (seccion 3.2).

El promedio de las composiciones molares y las condiciones de
operacion de los separadores de evaporacion instantanea, resultantes del
analisis estadistico, se reportan en conjunto con los valores de disefio en la
tabla 3.2.

Como se observa, las presiones de operacion de los separadores son
bajas (menores a 10,33 kgf/lcm?) y los componentes que se encuentran en
mayor proporcion son no polares, siendo despreciables las interacciones
moleculares entre ellos. Por este motivo, se consider6 para efectos de
calculo, que ambas corrientes asemejan su comportamiento al de una
mezcla de gases ideales, cumpliendo de esta manera con las ecuaciones

descritas en la seccién 2.7.1.
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Tabla 3.2. Valores estadisticos de las variables de operacion y
composiciones base seca del gas de salida de los separadores 12/22-V-

307y 12/22-V-308 y su comparacion con los parametros de disefio.

Condicién Composicién molar en base seca
| Equipo de K f/P 5 T (°C) | ('.?/P % % %
operacion K9f/cm’0) ) weco, wN o wH L
12122 |—Normal 0,040 [ 1290 JOLI2} o366 | 512 [122] 0,00 | 0,00 0,00
V-307 Maxima 82,00 | 93,84
Disefio ® 0,017 70,00 | 84,00 | 100,0 0,00 |0,00| 0,00 | 0,00 (0,00
12/22 N?rmal 8,52 14,5 | 100,0 57,69 11,01 | 1,22 | 29,84 | 0,15 | 0,09
V-308 Maxima 116,0 | 58,00
Disefio ? 8,37 115,0 | 65,00 | 47,53 11,17 { 0,00 | 41,30 | 0,00 | 0,00
Leyenda:

@ Los valores de disefio se obtuvieron de las tablas D.1, D.2 y de los
diagramas de flujo de proceso del Apéndice .

P: presién (kgf/cm?g); T: temperatura (°C); OP: apertura de la valvula
(%).

Empleando los valores reportados en la tabla 3.2, se procedié a
determinar la composicion en base humeda de los gases de salida de los

separadores para la condicion de operacion.

En primera instancia, los componentes que constituyen la base seca, se
consideran incondensables, ya que la temperatura de operacion (tabla 3.2)
se encuentra por encima de la temperatura critica de dichos compuestos
(tabla C.2). Como se trata de un sistema en equilibrio liquido - gas, la
corriente de salida se encuentra saturada con vapor de agua, siendo este el
unico componente condensable, por lo que su presion parcial dentro de la
mezcla gaseosa sera igual a la presidén de saturacion correspondiente a la

temperatura de operacion de la misma sustancia considerandola pura. Estos
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valores se determinaron mediante el uso de las tablas del apéndice B. Una
vez obtenida la presion que ejerce el agua, por diferencia con respecto a la
presion total (en unidades absolutas) se obtuvo la presion del resto de los

componentes de la mezcla (base seca).

Luego mediante el arreglo de la ecuacion 2.25, se calculd la presion
parcial de cada uno de las sustancias que constituyen la base seca. Con
estos valores y considerando la presién total de cada separador en unidades
absolutas, se obtuvo finalmente la composicion base humeda del gas
utilizando la ecuacion 2.25. Los valores se registraron en la tabla 4.1.

Para verificar la exactitud del calculo realizado, se empleo la siguiente
expresion:

Valor —Valor

% Desviacion = caleulado referencia__ 4 ()
Valorreferencia (EC 31)

donde:
% Desviacion: porcentaje de desviacion (%).
Valor caicuiado: Valor de la variable calculada en operacidén o comprobacién del
diseno.

Valor (eferencia: Valor de diseno de las diferentes variables.

La ecuacion 3.1 se aplicé para todos los valores de composicidén y
parametros de operaciéon versus los de disefio, reportandose los resultados

enlatabla4.1.

Adicionalmente se realizaron cuatro muestreos para analizar los
condensados que pudiesen arrastrar los gases de salida de los separadores

(figura 3.1), con el objeto de determinar la concentracion de metales
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disueltos, como potasio y vanadio, que son indicadores claves de la
presencia de solucion GV, tal y como se describe en la seccion 2.5.7. Los

resultados obtenidos se muestran en la tabla 3.3.

Tabla 3.3 Composicién de los condensados de arrastre del gas de
salida del 12/22-V-308 y de los condensados de salida del 12/22-V-307

1 12-V-307 4,50 <1
12-V-308 203,80 2,15
5 12-V-307 5,36 <1
12-V-308 283,35 3,10
3 22-V-307 <1 <1
22-V-308 19,50 17,20
4 22-V-307 <1 0,02
22-V-308 18,90 15,30

3.1.2 Célculo del flujo de gas de salida de los separadores 12/22-V-307 y
12/22-V-308

Para continuar con la caracterizacion de la corriente venteada fue
necesario conocer el flujo de gas emitido, tanto a condicion normal como en
la maxima de operacion. Sin embargo, en planta no existen medidores
asociados a las lineas de salida de los separadores. Por este motivo se tuvo
que determinar esta variable por medio de calculos hidraulicos que
consideran las ecuaciones de disefio de las valvulas de control 12/22-PV-
3100 y 12/22-PV-3054, definidas en el apéndice E.1.

Para los calculos se emplearon las ecuaciones E.8 a la E.11,

despejando segun el caso el flujo masico (m) o volumétrico (Q), asi que:
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m=Cv-Ng-Fo-Y-{x-P,-p, (Ec. 3.2)

m=Cv-N, -F,-P,.y. | XPM
Tz (Ec. 3.3)
X
Q=Cv-N,-F.-P,-Y
PM-T,-2 (Ec. 3.4)
Q=CvN,-F,.P,.Y |—2
_Cv.N, F, P,
Gg-T,-Z (Ec. 3.5)

El resultado obtenido con estas ecuaciones corresponde al flujo maximo
que circula a través de la valvula, si se considera el Cv al 100% de apertura.
Segun lo observado en la tabla 3.2, existe la probabilidad que las valvulas
operen a diferentes porcentajes, leyéndose los valores correspondientes en

las figuras 3.2 y 3.3 para cada valvula en estudio.

La valvula PV-3100, es de tipo mariposa y se caracteriza por tener una
relacion de igual porcentaje entre el flujo que maneja y la apertura, tal y como
se observa en la figura 3.2, grafica construida directamente con los valores
del catalogo que provee el fabricante, que se encuentran registrados en la
tabla D.3.
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Figura 3.2. Curva caracteristica de flujo de la valvula 12/22-PV-3100.

Por otra parte, la valvula PV-3054, es de tipo globo de simple asiento y
tiene una caracteristica lineal, por lo que la curva de flujo inherente se
construyé directamente con los datos de la hoja de disefio (tabla D.2),

representandose graficamente en la figura 3.3.

De acuerdo al método de calculo descrito en la seccidon E.1, se requiere
conocer el factor de relacion de presion diferencial de la valvula sin
accesorios (xt), el cual también es suministrado por el fabricante. Para la
valvula PV-3100 se empled la informaciéon contenida en la tabla D.3; sin
embargo, fue imposible localizar la informacion de fabrica de la valvula PV-
3054. En este caso, se empled la tabla D.4, que corresponde a una valvula
elaborada por otra compaiia, pero que presenta las mismas dimensiones y
caracteristicas de flujo, hasta el punto de tener un Cv similar. Las curvas

correspondientes al factor xr se representan en las figuras 3.4 y 3.5.
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Figura 3.4. Factor de relacion de presion diferencial de la valvula 12/22-
PV-3100 sin accesorios incorporados.

Las propiedades fisicas necesarias para desarrollar las ecuaciones 3.2

a la 3.5, se determinaron en funcion de las propiedades de cada componente
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puro que constituye la mezcla de gases, mediante la utilizacion de la

siguiente ecuacion:

Prop.fisica = Z(prop-fl'Sicai y)
£ (Ec. 3.6)

donde:

Prop.fisica. propiedad fisica promedio de la mezcla gaseosa.

prop.fisica; . hropiedad fisica de cada componente de la mezcla gaseosa.

yi: fraccidn molar de cada componente de la mezcla gaseosa (adimensional).

n: numero de componentes de la mezcla gaseosa.

Factor de relacién de presion diferencial, xr

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Porcentaje de apertura maxima, % OP

Figura 3.5. Factor de relacion de presion diferencial de la valvula 12/22-
PV-3054 sin accesorios incorporados.

Entre estas propiedades se encuentran el peso molecular PM, la
temperatura y presion pseudo criticas necesarias para determinar con la
figura C.1 el factor de compresibilidad Z (seccion 2.7.2) y las capacidades

calorificas a presion y a volumen constante empleadas para determinar la
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relacion y (ecuacion 2.30), reportandose los valores en la tabla 3.4. Todas las
propiedades de las sustancias puras fueron tomadas de las tablas del

apéndice C.

La densidad del gas a las condiciones de entrada de las valvulas (p1),
se calculd6 empleando la siguiente expresion, que se deriva de la ecuacion
2.26:

. Z-P,-PM
R-T, (Ec. 3.7)

Como el flujo de salida de la valvula PV-3100 se emite a la atmosfera,
la presion aguas abajo es igual a 1,033 kgf/cm?; sin embargo, en la PV-3054
debido al efecto de contrapresién, aguas abajo se tiene una valor aproximado
de 1,533 kgf/cm?, tal como lo indican las hojas de disefio (tablas D.1 y D.2).
Con este valor y aplicando la ecuacion 2.36, se determind la relacion entre la
caida de presion y la presion absoluta de entrada (x), mostrandose el valor
en la tabla 3.4.

Especificamente la valvula 12/22-PV-3100, tiene incorporado un
reductor aguas arriba y un expansor aguas abajo, por este motivo resultd
necesario determinar los coeficientes de pérdidas del cabezal de velocidad,
¢, que generan estos accesorios, asi como los factores de correccion

respectivos, utilizando las ecuaciones E.4 ala E.7.

Para la aplicacion de estas formulas es necesario calcular el diametro
interno de las lineas asociadas a las valvulas. Primero, se verific6 en los

diagramas de tuberias e instrumentacion (apéndice 1) la especificacion
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técnica de dichas lineas, para posteriormente ingresar en las tablas de
disefio (tablas D.5 y D.6), donde se ley6 el espesor, conocido previamente el
diametro nominal. Con estos dos parametros se obtuvo el diametro interno,

empleando la tabla D.7. Los valores se reportan en la tabla 3.4.

Finalmente se determinaron para las valvulas de control todos los
parametros restantes, tales como el factor de relacion de capacidades
calorificas F, y el factor de expansién Y (ecuaciones E.1 y E.12

respectivamente), registrandose en conjunto en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Parametros fisicos e hidraulicos usados para el célculo del
flujo a través de las valvulas 12/22-PV-3100 y 12/22-PV-3054.

12/22-PV-3100 12/22-PV-3054
Parametro Condicién de operacion Condicién de operacién
Normal Méxima Normal Maxima
PM (kg/kmol) 34,72 30,89 27,56 27,46
Z 0,994 0,994 0,985 0,984
Y 1,294 1,301 1,332 1,333
p (kg/m®) 1,262 1,094 7,887 7,819
Gg 1,199 1,067 0,952 0,948
d (mm) 609,6 50,8
ds (mm) 711,2 50,8
d, (mm) 711,2 50,8
Dy (mm) 695,4 54,79
D, (mm) 695,4 54,79
Cv 7940 15749 11,24 12
XT 0,47 0,34 0,80 0,91
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Tabla 3.4. Parametros fisicos e hidraulicos usados para el calculo del
flujo a través de las valvulas 12/22-PV-3100 y 12/22-PV-3054.

Parametro

(Continuacion).

12/22-PV-3100

Condicién de operacién

Normal

Maxima

12/22-PV-3054
Condicién de operacidn

Normal

\YEYANED

AP (kgflcm?) 0,04 8,02
X 0,0373 0,8394
F, 0,9242 0,9293 0,9514 0,9521
Condicién de No No Estrangulado No
flujo estrangulado | estrangulado Estrangulado®
Y 0,9713 0,9611 0,6667 0,6771
Fp 0,9915 0,9679 1 1
XTP 0,4590 0,3297 - -
Yp 0,9707 0,9594 - -
pX4 0,0803
Leyenda:

a

estrangulado.

Con aperturas menores a 98,5% cambia la condicion a flujo

Con los valores de la tabla 3.4, se calculé el flujo a través de ambas

valvulas empleando las ecuaciones 3.2 a la 3.5. Los resultados obtenidos

con las expresiones basadas en unidades volumétricas se transformaron a

unidades de masa empleando la equivalencia correspondiente y se calculd

un promedio aritmético simple entre los valores resultantes. El célculo final se

expresa en la tabla 4.2 en diferentes unidades de flujo, reportandose con los

porcentajes de desviacion referidos al diseno.
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3.1.3 Calculo de la composicién y el flujo total de la corriente venteada

Para conocer las caracteristicas globales del venteo, se realizdé un
balance de materia en estado estacionario (ecuacion 2.31), aplicado a los
componentes de cada corriente y considerando como fronteras del sistema el
punto de mezcla que se sefala en la figura 3.1. Tomando las fracciones
molares de la tabla 4.1 y multiplicandolas por el flujo molar total de la tabla
4.2, se determindé independientemente el flujo de cada componente en
ambas corrientes. Realizando la suma algebraica respectiva se obtuvo el
flujo total venteado y aplicando el concepto de la fraccion molar (ecuacion
2.28) se culmindé de manera definitiva la caracterizacion, registrandose los

resultados en la tabla 4.3.

Con el propésito de validar el flujo que en operacion continua y estable
se emite, se empled un software, llamado Inlibra®, cuya licencia fue adquirida
por la empresa. Este programa realiza balances de materia basados en
calculos estadisticos de reconciliacion de datos; sin embargo, se utilizé como
marco referencial, ya que aun se encuentra en proceso de desarrollo
(Inlibra®, 2009), y hasta ahora el programa soélo brinda confiabilidad en los
resultados del balance expresados en unidades de masa, motivo por el cual

sélo se reportan dichos valores en la tabla 4.3.

Todos los calculos descritos en las secciones 3.1.1, 3.1.2 y 3.1.3 se
configuraron en hojas de calculo desarrolladas con el programa Microsoft®
Office Excel 2007, para poder analizar con mayor facilidad las variaciones y
los efectos de las variables estudiadas. Un esquema de estas se muestra en

el apéndice F.
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3.2 Comprobacién de la disponibilidad de amoniaco necesario para el
incremento de la capacidad de produccion de urea

Para evitar el sub-dimensionamiento de los equipos, la propuesta de
recuperacion del didoxido de carbono esta referida al tratamiento de la
corriente generada en la condicion maxima de operacion del separador
12/22-V-307, cuyas caracteristicas, luego de la correccidn respectiva, se

resumen en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Caracteristicas generales de la corriente gaseosa a tratar.

Flujo Composicion (%)
SO0 m (kg/h)  n (kmol/h) Q (Nm?h) " Molar Maésica
(TM/d)

CO; 25.324 575 12.897 608 47,98 68,36

N2 882 31 706 21 2,63 2,38

Ar 299 7 168 7 0,63 0,81

H.O 10.537 585 13.109 253 48,77 28,45

Total 37.043 1.199 26.879 889 100 100

Esta corriente sera reutilizada en las plantas de urea, incrementando la

produccion, y solo se aprovechara el dioxido de carbono contenido en ella.

Para llevar a cabo la sintesis de urea liquida (seccion 2.6), se requiere
adicionar al reactor en conjunto con el CO, una cantidad proporcional de
amoniaco, segun la reaccion quimica representada por la suma de las
ecuaciones 2.20 y 2.21, resultando que:

2NH; + CO, «  NH,-CO-NH, +H,0 (Ec. 3.8)
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Considerando lo anteriormente descrito, fue necesario determinar en
qué porcentaje podria incrementarse la carga de las plantas y estudiar si
existe disponibilidad de amoniaco para consumir todo el diéxido de carbono
adicional. Para esto se empled la tabla 1.1, en la que se describen los flujos
de las materias primas necesarias para producir una cantidad especifica de
urea granulada a diferentes cargas. Esta se basa en la estequiometria
descrita en la ecuacion 3.8, y los datos alli mostrados consideran,
adicionalmente, el amoniaco en exceso que ingresa directamente al reactor
de sintesis (producto de la recuperaciéon dentro del sistema), el amoniaco
proveniente de las unidades 12 6 22 y la cantidad del compuesto urea -

formaldehido (UFC-85), necesario para la granulacion de la urea.

De acuerdo a la reaccion 3.8, la relacibn molar estequiométrica
NHa/CO; es igual a 2. Tomando como base los 33.890 Nm*/h de CO; para un
100% de carga (tabla 1.1), adicionando los 12.897 Nm®/h disponibles (tabla
3.5) y realizando la conversidn respectiva a unidades molares, se calculé el
flujo masico de amoniaco necesario para convertir completamente el diéxido

de carbono en urea liquida, mediante la ecuacion:

_ Q
Myn, = ﬁ ' ReINH3/002 ) PMNH3
, (Ec. 3.9)

donde:

Mk . flujo masico de amoniaco requerido (kg/h).

Qeo, : flujo volumétrico de didxido de carbono disponible (Nm®/h).

Rel . o . o
NH./CO2 : relacion molar estequiométrica amoniaco / didéxido de carbono
(adimensional) = 2.

PMyw, : peso molecular del amoniaco = 17,03.
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Una vez conocida la cantidad de amoniaco requerido, se procedi6é a
verificar su disponibilidad. Para esto se consider6 la capacidad maxima de
produccion de las plantas de amoniaco (1.800 TM/d de acuerdo a la seccién
1.1), determinando el flujo masico por hora respectivo. Finalmente se estimo
la cantidad de amoniaco que continuara enviandose a almacenaje (seccidn

2.5.10), realizando el balance de masa, dado por la siguiente ecuacion:

myy, total = my,, urea + my, almacen

(Ec. 3.10)
donde:
mNH3t0tal: flujo masico de amoniaco total producido en la unidad 12 6 22
(kg/h).
My, urea

: flujo masico de amoniaco requerido para producir urea en la
unidad 11 6 21 (kg/h).

m,,,. almacen . . , . .
NHs : flujo masico de amoniaco enviado a almacenaje desde la

unidad 12 6 22 (kg/h).

Ya verificada la disponibilidad de amoniaco, se determin6 la maxima
capacidad de produccion de urea liquida, que podria alcanzarse, si se
procesan los flujos de materia prima calculados previamente. Para esto se
empleé nuevamente la ecuacion 3.8, considerando la relacion
estequiométrica molar existente entre el dioxido de carbono y la urea,

desarrollandose la siguiente ecuacion:

_ Q
murealiq = ﬁ ‘R eIurealiq/CO2 : PMurealiq
: (Ec. 3.11)
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donde:

Mureaiq flujo masico de urea liquida a obtener (kg/h).

Rel, . . . i o
urealia/CO; : rglacion molar estequiométrica urea liquida / diéxido de carbono

(adimensional) = 1.

PMureaa peso molecular de la urea liquida = 60,06.

El resultado obtenido con la ecuacion 3.11, se proyecto para determinar
las toneladas métricas totales de urea liquida que se obtendrian, por dia, en
cada tren. Sin embargo, para estimar la capacidad de produccién real de
urea granulada, fue necesario considerar el aporte del compuesto UFC-85.
De acuerdo al disefio, la relaciéon UFC-85 respecto a la urea liquida es de
9,25 kg/TM (Snamprogetti S.p.A., 1999); por lo tanto, la cantidad requerida

se determina a través de la ecuacion:

= _ urealiq
Mypc_gs = 1000 ‘Relyec_gs/ urealiq

(Ec. 3.12)

donde:

r?'UF(>85: flujo masico de urea formaldehido, UFC-85 (kg/h).

Relurc-ss/ weaia relacion de UFC-85 / urea liquida = 9,25 kg/TM.

Finalmente, conociendo las cantidades totales de urea liquida y UFC-
85, que ingresarian a la unidad de granulacion, se estimé la maxima
capacidad de produccion que se podria alcanzar, y en consecuencia, el

incremento en el porcentaje de carga, mediante la ecuacion:

m _ (mUFC—85 + murealiq) ’ 24

ureagran 1 OOO (EC 313)
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donde:

m . o
ureagran - nroduccion maxima de urea a alcanzar en cada tren (TM/d).

Los resultados respectivos a esta seccion, se muestran en la tabla 4.5.

3.3 Desarrollo de la propuesta para la recuperacion del diéxido de

carbono presente en la corriente estudiada

3.3.1 Caracterizacion de la corriente rica en diéxido de carbono, que se

envia actualmente a las plantas de produccion de urea

Como el didxido de carbono recuperado en las plantas de amoniaco se
mezclara en cada caso con la corriente que actualmente se envia a los
compresores 11/21-K-101 de las plantas de urea y que proviene de los
separadores 12/22-V-306, fue indispensable conocer las caracteristicas de la
misma. En la figura 3.6, se muestra un extracto de la figura 2.2, detallando
los equipos del sistema de recuperacion de condensados, en los que se
despoja tanto el dioxido de carbono venteado, como el usado para la

produccion de urea.
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Figura 3.6. Sistema de recuperacion de condensados de la unidad de
remocién de diéxido de carbono en las plantas de produccién de

amoniaco.

A diferencia del gas proveniente de los separadores 12/22-V-307 (cuyas
caracteristicas se determinaron en la seccién 3.1), la corriente enviada a
sintesis de urea, es un parametro de control, clave dentro del proceso
productivo, ya que, al ser una de las materias primas impacta directamente
en la calidad del producto final. Por este motivo es sometida a un muestreo
rutinario, en el cual se determina por cromatografia su composicion en base

seca (tabla 1.2).

En el caso del flujo, éste se mide mediante los instrumentos 11/21-Fl-
1022 conectados en linea con el “DCS”, sin embargo, su indicacion es sélo

referencial y el valor considerado como verdadero es el resultado de la



83

reconciliacion estadistica que se realiza con el software Inlibra® (seccidén
3.1.3), el cual estima la cantidad venteada para mantener constante la

presion de succién del compresor.
De igual forma, mediante el empleo de este software, se obtuvieron los
flujos masicos del proceso detallado en la figura 3.6, representandose los

valores en la siguiente tabla:

Tabla 3.6. Flujos masicos del sistema de recuperacion de condensados

en la seccidn de remocién de diéxido de carbono.

Corriente Fluje
(kg/h)

Gas de salida en el tope de la C-302 45.456
Gas de salida en el tope de la C-301 103.699
Gas de venteo en la salida del 12/22-V-306 13.474
Gas desde el 12/22-V-306 hacia el 11/21-K-101 63.453
Condensados de salida del V-306 26.772
Condensados desde el 12/22-V-307 hacia el 12/22-L-304 519
Condensados desde el 12/22-V-307 hacia la succion de la 12/22-P- 7 876
302
Condensados del 12/22-V-307 hacia el 12/22-V-321 5.436
Descarga de la 12/22-P-321 80.000

Como se observa en la tabla 3.5, ademas del didxido de carbono, el
otro componente que se encuentra en mayor proporcion es el agua, por lo
que la propuesta para la recuperacion, partié de la premisa de eliminar la

humedad hasta la cantidad minima necesaria, para que al mezclarse con la
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corriente que se alimenta al compresor 11/21-K-101, se mantengan los
parametros de la misma en especificacién. Estos se muestran en la tabla 3.7,
donde se comparan las condiciones de operacion actual con las condiciones

de diseno.

Tabla 3.7. Caracteristicas de la corriente gaseosa proveniente del

separador V-306.

Temperatura (°C) 55,60 45,00
Presion (kgf/cm? g) 0,54 0,50
Peso molecular 41,17 42,17
Densidad (kg/m°) 2,32 2,40
COz (% masa) 95,35 97,24
N2 (% masa) 0,05 0,02
H> (% masa) 0,01 0,02
H20 (% masa) 4,59 2,72
Flujo masico (kg/h) 76.927 71.079
Leyenda:

@ Calculados con los datos presentes en los diagramas de flujo de

proceso del Apéndice I.

Los parametros mostrados, se establecieron en funcion de los efectos
que tienen sobre el proceso de compresion de gas (secciones 2.11.4 y E.4),
siendo ésta, la limitante a la hora de seleccionar cual de las propuestas
presenta la mayor factibilidad técnica. Para su obtencién se empleé las hoja
de diseno del equipo (figura D.1) y el historiador de las variables de proceso
‘PHD” EI peso molecular, la densidad y el contenido de humedad se

determinaron mediante el uso de la hoja de calculo sefalada en la figura F.6,
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en la cual se emplea un método analogo al del 12/22-V-307 y que se

encuentra descrito en la secciéon 3.1.2.

3.3.2 Planteamiento de la propuesta para la recuperacion del dioxido de

carbono venteado

La propuesta correspondiente, se sustenta, en el planteamiento
realizado por el licenciante de la tecnologia del sistema de lavado de gas
“Giammarco - Vetrocoke” (figura I.1), que en rasgos generales consiste en el
procesamiento de la corriente venteada en un sistema que considere el
disefio de nuevos equipos, asi como la reutilizacion de otros existentes en la
planta.

Esta opcion, representada graficamente en la figura 3.7, propone tratar
la corriente en una serie de equipos, teniendo como base las siguientes

premisas:

Un intercambiador, denominado “intercambiador A-1” que recibe el flujo
bifasico proveniente de la bateria de aeroenfriadores 12/22-EA-301A/B/C/D,
con el objetivo de condensar la mayor cantidad de vapor de agua enfriandolo
hasta 45 °C, siendo ésta, la minima temperatura que se puede alcanzar con

agua de enfriamiento.

El separador 12/22-V-307, que recibe el flujo bifasico de la salida del
“intercambiador A-1”, con el objeto de retirar la totalidad de los condensados
formados. El flujo de condensados, se enviara al tambor de proteccion 12/22-
V-321, para posteriormente ser procesado en la unidad de tratamiento

respectiva.
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Un compresor, denominado “compresor A-1" que succiona el gas
saturado con vapor de agua, proveniente del separador 12/22-V-307 y eleva
su presion hasta 1,0 kgf/cng, para que pueda mezclarse, posteriormente,
con el flujo bifasico de salida del 12/22-E-304 que opera a una presion

maxima de 0,92 kgf/cm?g.

Luego de la mezcla de ambas corrientes (mezclador A-1), el flujo
resultante, se envia al intercambiador 12/22-E-307, con el objeto de enfriar la

corriente hasta 45 °C, para propiciar la mayor formacion de condensados.

El flujo bifasico que sale del 12/22-E-307, se incorpora al 12/22-V-306,
con el objeto de retirar los condensados formados previamente, y a su vez
permitir que el gas que sale de éste, alcance las condiciones minimas
requeridas (tabla 3.7) para que pueda ser procesada por el compresor de

11/21-K-101 de las plantas de produccién de urea.

Debido a que la propuesta involucra la utilizacion de equipos ya
existentes, se presenta, a lo largo de su desarrollo, la evaluacion de los
mismos Yy la alternativa correspondiente, de no resultar adecuados para la
aplicacion. Todos los célculos descritos a continuacion se configuraron en
hojas de calculo desarrolladas con el programa Microsoft® Office Excel 2007,
para poder analizar con mayor facilidad las variaciones y los efectos de las

variables estudiadas. Un esquema de éstas se muestra en el apéndice F.
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Figura 3.7 Esquema del proceso desarrollado para la propuesta de

recuperacion del diéxido de carbono

87
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3.3.2.1 Balance de materia y energia en el intercambiador A-1

En el intercambiador A-1 a pesar de que no ocurre una separacion de
fluidos en diferentes corrientes, es necesario realizar un balance de masa,
debido a que el vapor de agua contenido en el flujo de alimentacién, al entrar
en contacto indirecto con la corriente de agua de enfriamiento, iniciara un
proceso de condensacion, y es indispensable conocer en qué proporcidon
ocurre este fendbmeno para determinar la cantidad de energia que se debe

remover.

Primero se establecié el estado termodinamico del fluido que ingresa al
intercambiador. Dado que se trata de una mezcla de componentes
incondensables, como CO,, Ar y N» (tabla 3.5), mas vapor de agua (H;0), se
determiné el contenido de humedad de saturacion que debe tener la mezcla
de gases secos mediante la hoja de célculo mostrada en la figura F.1,
empleando para este caso una temperatura de 82°C, que corresponde a la
maxima condicién alcanzada en la salida del intercambiador 12/22-EA-
301A/B/C/D (tabla 3.2). Tal como se describié en la seccion 3.1.1 este
calculo se basa en la ley de las presiones parciales (seccion 2.7.1). Conocido
el contenido de humedad y el flujo total se determiné la cantidad de agua que
se mantiene en forma de vapor y por diferencia (ecuacion 2.31) se calculd la
cantidad total de agua condensada, reportandose los resultados en la tabla
G.1.

Los calculos del equilibrio liquido - gas en el punto de entrada se
realizaron a una presion de 0,06 kgf/cm?g, considerando la caida de presion
méaxima permitida en el EA-301A/B/C/D de 0,08 kgf/cm?g (figura D.6).
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Para establecer el estado termodinamico en la salida, se realizé el
mismo procedimiento, con la diferencia de que los calculos de equilibrio
liquido - gas, se efectuaron a una temperatura de 45°C y a una presion de
0,04 kgflcm?g, permitiendo una caida de presion maxima en el

intercambiador A-1 de 0,02 kgf/cm?g.

Una vez definido el balance de masa, y conocidas las caracteristicas
del fluido a la entrada y salida del intercambiador, se procedié a realizar el
balance de energia respectivo (ecuacion 2.34), estableciendo una trayectoria
hipotética en la que el conjunto de componentes de la mezcla gaseosa
realizan su transicion desde el estado final al estado inicial. La trayectoria se

describe en la figura 3.8.

Dado que el conjunto CO,, Ar y Ny, constituye una mezcla de gases
incondensables, éstos experimentan unicamente un enfriamiento (AHq)
desde 82 °C hasta 45 °C. Este mismo fendmeno (AH,) lo experimenta el
agua que se mantiene en forma de vapor dentro del intercambiador. En
cambio, buena parte del agua condensa (AHs;) inicialmente a 82 °C, para
luego enfriarse (AH4) en estado liquido hasta 45 °C. El flujo de agua que
ingresa en forma liquida al equipo, se mantiene en esta condicién hasta

alcanzar los 45 °C presentes en la salida (AHs).

El flujo de calor que se debe retirar durante el proceso de
condensacion, es una funcién del calor latente respectivo, teniéndose que:
AH_ .4 =m-L

cond

cond (Ec. 3.14)
donde:

AHcong: flujo de calor de condensacion (kcal/h).

M - flujo masico de la sustancia que condensa (kg/h).
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Acong: calor latente de condensacion (kcal/kg).

7250 455G
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Figura 3.8. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de
energia en el fluido lado proceso del intercambiador A-1.

Los calores de enfriamiento de las sustancias, son considerados
calores sensibles, y se determinaron mediante el uso de la siguiente

ecuacion:

AH, =rh-jT(23p -dT
Ti (Ec. 3.15)
donde:
AH;: flujo de calor sensible (kcal/h).
m : flujo masico de la sustancia que se enfria (kg/h).
T4: temperatura de entrada del fluido lado proceso (°C).
T,: temperatura de salida del fluido lado proceso (°C).
C,: capacidad calorifica a presion contante (kcal/kg °C), tomada de la tabla
C.1, considerando el polinomio en funcion de la temperatura correspondiente.

Para el calculo del calor sensible de la mezcla de gases incondensables, la
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integral del Cy, se desarrolld, aplicando el criterio definido en la ecuacion 3.6,
pero empleando la fraccidn masica de los componentes, en lugar de la

fraccion molar.

Luego de calculados los cambios de entalpia correspondientes, el calor
total que debe ser removido del fluido de proceso se determiné mediante la
suma de los calores individuales correspondientes a cada trayectoria

supuesta, reportandose los resultados en la tabla G.2.

Para conocer el requerimiento de agua de enfriamiento, se consideré
que no existian pérdidas de calor al ambiente, por lo que todo el calor que
desprende el fluido lado proceso es absorbido por el agua, despejandose de

la siguiente ecuacion el flujo masico correspondiente:

1)
Qproceso = QCW = r’hCW ij -dT
! (Ec. 3.16)

donde:
Qproceso: Calor desprendido por el fluido de proceso (kcal/h).
Qcw: calor absorbido por el agua de enfriamiento (kcal/h).
M cw: flujo masico del agua de enfriamiento (kg/h).
C,: capacidad calorifica del agua a presion contante (kcal’kg-°C), tomada de
la tabla C.1, considerando el polinomio en funcion de la temperatura
correspondiente.
t1: temperatura de entrada del agua de enfriamiento (°C).

to: temperatura de salida del agua de enfriamiento (°C).

El flujo obtenido se reportd en la tabla G.2. El calor de condensacion

para el agua a las condiciones dadas se tom6 de la tabla B.1. Las
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ecuaciones respectivas se configuraron en las hojas de calculo mostradas en

las figuras F.7 y F.8.

3.3.2.2 Evaluacion del separador 12/22-V-307

En el separador 12/22-V-307, ocurre la division de las fases formadas
en el intercambiador A-1 a una temperatura de 45 °C y una presion de 0,04
kgf/cng, por lo que el balance de materia corresponde al calculo realizado
en la seccion anterior, quedando reportados los valores conjuntamente en la
tabla G.1. Es importante sefialar que para los calculos de condensacion se
supone que todo el diéxido de carbono permanece en la fase gas, ya que a
las condiciones de disefio, su solubilidad en agua es muy pequefia (Perry,
1992), y por ende resulta despreciable; por lo tanto la fase liquida esta

constituida en su totalidad por agua.

Por efecto de la propuesta planteada, la temperatura de operacion del
V-307, disminuye en relacién a la de su diseno (figura D.2), trayendo como
consecuencia la formacion de un mayor volumen de condensados. Esta
situacion genera la necesidad de evaluar el desempefo del separador para

las nuevas condiciones operativas.

En primer lugar debe determinarse la velocidad del flujo de gas en el
interior de tambor y compararla con la velocidad permisible para este tipo de
servicio (seccion E.2). Para calcular la velocidad del gas es necesario
conocer el area transversal del separador, empleando la ecuacién E.16,
donde el diametro interno se obtiene de la figura D.2. Una vez conocido este

parametro se determina la velocidad mediante la siguiente ecuacion:
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Vrg,. = U
Gas —
3600 - ATseparador (EC 317)

donde:

Vreas : velocidad real del gas en el separador (m/s).

A . L,
Tseparador : 4reg de seccion transversal del separador (m?).

Qs : flujo volumétrico de gas (m/h).

El flujo volumétrico requerido, se calcula dividiendo el flujo masico de
gas en la salida del separador (tabla G.1), entre la densidad de la fase
gaseosa calculada con la ecuacion 3.7 y aplicada a las condiciones

correspondientes del proceso.

La velocidad permisible, Vc'gas, €s un porcentaje de la velocidad critica
(ecuacion 2.37), y para su estimacion se deben considerar los criterios de la
carga liquida, Q/’, (ecuacion E.14). Como la carga liquida calculada (tabla
3.8) es mayor de 0,68:10° m3/s'm? de area horizontal del separador, la
velocidad permisible queda definida por:

Ve, =100% - Ve

gas

(Ec. 3.18)

La velocidad critica, a la vez, es funcion del factor de disefio de la
velocidad del gas, K, el cual depende de la tasa de flujos masicos, Ry
(ecuacion E.13), que para este caso particular, esta comprendida en el rango
de 0,1 a 1 (tabla 3.8) y por lo tanto el valor de K es igual a 0,0762 m/s. Los
resultados de la velocidad critica, permisible y real del gas en el separador se

reportan en la tabla 4.7.
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En segundo lugar, se evalué el posible arrastre de liquido en la boquilla
de entrada del recipiente. Para esto, se determind la velocidad real de la
mezcla, Vrg, empleando la ecuacion 3.17, pero utilizando el area transversal
y flujo volumétrico de la boquilla de alimentacion. EI diametro
correspondiente se tomé de la figura D.2 y la densidad respectiva se calculo

empleando las ecuaciones E.23 y E.24.

La velocidad real de la mezcla de entrada se comparé con la velocidad
maxima permisible en el mismo punto, Vg, (ecuacion E.21). La tensién
superficial del liquido, o, y la viscosidad del gas, g, se obtuvieron del
apéndice C, y el factor de disipacion de la velocidad de chorro, f; se obtuvo
de acuerdo a lo descrito en la figura E.2, considerando la distancia x igual al
diametro de la boquilla, siendo éste el criterio para separadores verticales de
boquilla simple (PDVSA, 1995). Los resultados de la velocidad maxima
permisible, y la velocidad real del flujo bifasico que ingresa el separador se

reportan en la tabla 4.7.

Para finalizar la evaluacién del V-307, se determin6 el comportamiento
de la fase liquida. En esta etapa se estimoé el tiempo de residencia del liquido
en el separador entre los niveles alto (NAL) y bajo (NBL) sefialados en la
figura E.1 y se compardé con el indicado en la tabla E.2 para servicios
especificos. Se empled la siguiente expresion, derivada de la ecuacion E.17:
(Vua = VgL )- 60

Q (Ec. 3.19)

ty =

donde:
tr: tiempo de residencia en operacion normal (min).
Qu: flujo volumétrico de liquido (m®h).

VnaL: volumen en el punto de nivel alto de liquido (m®).
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VgL volumen en el punto de nivel bajo de liquido (m?3).

Los volumenes NAL y NBL, se determinaron considerando las alturas
respectivas indicadas de la hoja de diseno (figura D.2). Igualmente se
determind el tiempo de residencia para el flujo volumétrico de la fase liquida
establecido en el disefio, con el objeto de tener otro patron de comparacion al
momento de desarrollar la evaluacion respectiva. Los resultados

correspondientes se reportaron en la tabla 4.7.

Tabla 3.8. Parametros empleados para la evaluacion del 12/22-V-307.

Parametro Magnitud ‘
AT separador (M) 3,14
AT boquilia (M?) 0,40
PGas (kg/m®) 1,63
Pliquido (kg/m®) 990
PMezcla (kg/m°) 2,92
Oliquido (MN/m) 68,6
Haas (MPa-s) 1,48:107
Qe (M°/h) 16.992
Q. (m°h) 22,3
Qu (m°/h) 17.014
Rwm 0,798
K (m/s) 0,0762
Q' (m%/s'm°) 1,97-10°
f 0,91
VnaL (m°) 2,98
VgL (M°) 2,04
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3.3.2.3 Evaluacion del tambor de proteccion 12/22-V-321

Como se indica en la seccion 4.3.1.2, la utilizacién del separador 12/22-
V-307 resulta factible para la condicion propuesta. En funcion a esto, se
procedié a evaluar si el tambor de proteccion 12/22-V-321 se encontraba en
capacidad de recibir el exceso de condensado de proceso generado
(producto del enfriamiento en el intercambiador A-1), y de esta manera,

poder enviarlo a la unidad de tratamiento respectiva.

En primera instancia, fue necesario determinar el nuevo flujo masico de
entrada al V-321, tomando como base las relaciones de los flujos que salen
del V-307 (tabla 3.6) en la operacion actual. El balance de masa, basado en

la figura 3.7, es el siguiente:

My_321 = Mproceso + My_307 =M 304 ~Mp_302 (Ec. 3.20)

donde:

My 321 flujo masico total que entra al V-321 (kg/h).

Meroceso . flujo masico que entra al V-321 desde otras etapas del proceso
(kg/h).

r?‘V7307: flujo masico de salida del V-307 (kg/h) (tabla G.1).
My_s04 : flujo masico hacia el L-304 desde el V-307 (kg/h).

Mp_g02 flujo masico hacia la P-302 desde el V-307 (kg/h).

El flujo que se envia hacia el L-304 forma parte de un lazo de control
que no se ve afectado por el proceso propuesto, y el mismo permanece
constante respecto a la condicién actual (519 kg/h); en cambio el que se

envia hacia la succién de la P-302 depende de la filosofia de control de nivel
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del propio V-307; por lo tanto, seguira enviandose en cantidades
proporcionales respecto al recibido por el V-321. En la tabla 3.9 se muestran

los parametros empleados en la resolucién del balance de materia.

Tabla 3.9. Parametros empleados para la evaluacion del 12/22-V-321.

Parametro ‘ Magnitud ‘
Moroceso (kgfh) 73.013
Me_s02 (kg/h) 9.100
My_s21 (kg/h) 85.444

T Operacion (OC) 105
P operacion (kgficm?g) 25,0
Priquido (kg/m®) 954
QL (m°/h) 89,6

Votal (m3) 8,98

Una vez conocido el flujo de alimentacion al V-321, de acuerdo a lo
descrito en la seccion 2.11.5, es necesario determinar el tiempo que tarda en
llenarse la mitad del volumen total del tambor, empleando la ecuacién 2.39.
Dicho volumen (tabla 3.9) se calculé con el diametro interno y la longitud
tangente - tangente leidos en la hoja de disefio (figura D.4). Finalmente el
tiempo de llenado se obtuvo mediante una expresion analoga a la ecuacion
3.19.

Como patron adicional de comparacion, se determiné el tiempo de
llenado en las condiciones de disefo, tomando el flujo masico y la densidad
del liquido reportados en la figura D.4. Los resultados de esta seccidn, se

muestran la tabla 4.8.



98

3.3.2.4 Célculo de la potencia requerida por el compresor A-1

Para determinar la potencia requerida por el compresor A-1 se empled

la metodologia de calculo descrita en la seccion E.4.

Como la evaluacién del 12/22-V-307, arrojé resultados positivos
(seccion 4.3.1.2), la presidén y temperatura de succion, corresponden a la

nueva presion y temperatura de operacion del separador.

La presién de descarga se establecid en 1,00 kgf/cm?g, dado que el
punto del proceso, en el que se alimentara el gas comprimido, se encuentra a
0,92 kgflcm?g, permitiéndole de esta forma al fluido tener una caida de

presién de 0,08 kgf/cm? en toda la trayectoria.

Debido a que la presidon de succion y de descarga presentan valores
levemente superiores a la presion atmosférica (maximo 2,0 kgflcm?) y
aunado a que el gas esta constituido principalmente por componentes no
polares, el proceso de compresion puede modelarse considerando el sistema

como una mezcla de gases ideales.

Ya que se trata de una estimacion inicial de la potencia requerida en el
proceso, el método isentrépico tiene elevada aplicaciéon, por lo que
inicialmente se determind la carga adiabatica de la maquina mediante la
ecuacion E.65. Posteriormente se calculé la potencia de compresién del gas

a través de la ecuacion E.66.

Para determinar la temperatura de descarga (ecuacién E.67) y la

potencia desarrollada realmente en el compresor (ecuacion E.68), fue
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necesario establecer la eficiencia isentrépica. Se sabe, que de forma general,

para los compresores que manejan relaciones de presion superiores a los

1,50, la eficiencia es de aproximadamente 70% (Walas, 1990), siendo ésta

una buena estimacion para calculos preliminares.

Tabla 3.10. Parametros empleados para determinar la potencia

requerida por el compresor A-1.

Pardmetro Magnitud
Flujo masico (kg/h) 27.615
Presioén de succion (kgf/cm? g) 0,04
Presion de descarga (kgf/cm? g) 1,00
Relacion de presion 1,89
Temperatura de succion (°C) 45,0

Tabla 3.10. Parametros empleados para determinar la potencia

requerida por el compresor A-1. (Continuacion).

Parametro Magnitud

Relacion de capacidades calorificas 1,29
Eficiencia isentropica (%) 70,0
Eficiencia mecanica (%) 95,0

Por otra parte fue necesario establecer la eficiencia mecanica con el

objeto de determinar la potencia que debe ser suministrada a la maquina

para que cumpla con los requerimientos del proceso, siendo un porcentaje

tipico para la mayoria de los compresores 95% (tabla E.9).

Finalmente, se determind la temperatura de rocio del gas de salida con

el objeto de verificar su estado termodinamico, empleando para ello la hoja
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de célculo mostrada en la figura F.1. Un compendio de los datos empleados
se muestra en la tabla 3.10. Los resultados correspondientes se reportaron
en la tabla G.3.

3.3.2.5 Balance de materia y energia en el mezclador A-1

El mezclador A-1, representa un punto de convergencia o union de dos
corrientes del sistema propuesto (figura 3.7). La primera, es la
correspondiente a la salida del compresor A-1 y que se caracterizo en la
seccion 3.3.2.4. La segunda, proviene de la salida del E-304, y de acuerdo al
disefio (figura 3.6), ingresa directamente al E-307. Para poder realizar el
balance de materia y energia respectivo, fue necesario caracterizar dicha

corriente.

El flujo de gases secos (CO,, Hz y N2) que circula por el E-304,
corresponde al mismo que sale del V-306 (seccion 3.3.1), y por balance de
masa se le adiciona el vapor y el agua liquida que salen de dicho separador
(tabla 3.6); sin embargo se encuentra a diferentes condiciones de presion y
temperatura (0,92 kgf/lcm?®g y 90 °C; seguin datos de PHD); por lo tanto, se
determin6é en primera instancia, el estado termodinamico del mismo y el
porcentaje de vapor de agua de saturacion que posee, utilizando la hoja de
calculo mostrada en la figura F.6. En la tabla 3.11 se muestran los flujos de

entrada al mezclador A-1 y sus composiciones respectivas.

Una vez caracterizada cada corriente, se procedié a realizar el balance
de masa respectivo, tanto global como por componentes (ecuacion 2.32),
reportandose los resultados en la tabla G.4. Sin embargo, la relacion de
fases debe ser definida en funcién del estado termodinamico del fluido,

siendo proporcionado por el balance de energia.
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Como la corriente de salida del mezclador ingresara al E-307, es clave
para la evaluacion de este intercambiador, determinar la temperatura
resultante del fluido. Para esto se planteé el balance de energia

correspondiente a un proceso de mezclado adiabatico, quedando que:

Q=AH= (Mg 304 ‘Hg 304) + (Mcaq-Heat)—(Mya s -Hya 1) =0 (Ec. 3.21)

donde:
E-304. Subindice referido a la corriente de entrada desde el 12/22-E-304.
c a-1: subindice referido a la corriente de entrada desde el compresor A-1.
M A-1: Subindice referido a la corriente de salida del mezclador A-1.
m: flujo masico de la corriente (kg/h).

H: entalpia especifica de la corriente (kcal/kg).

Tabla 3.11. Caracteristicas de las corrientes que ingresan al mezclador

A-1.
Flujos de entrada (kg/h) Composicion masica (%)
Desde Desde Desde Desde
_ 12/22-E-304  Compresor __ 12/22-E-304  Compresor
Total | G L ‘ Al Total G Al
CO, 73.347 (73.347| O 25.324 70,72 (80,80|0,00 91,71
N, 37 37 0 880 0,04 | 0,04 |0,00 3,19
H, 9 9 0 0 0,01 | 0,01 {0,00 0,00
Ar 0 0 0 299 0,00 | 0,00 {0,00 1,08
H,O 30.306 117.392112.914 1.109 29,23 [19,15] 100 4,02
Total 103.699|90.785(12.914( 27.615 100 | 100 | 100 100
Rel. G-L (%) - 87,55 | 12,45 100 - - - -
T (°C) 90,0 115,2 - - - -
P (kgflcm®g) 0,92 1,0 - - - .
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Leyenda:
Comp.: componentes; G: fase gas; L: fase liquida; Rel. G-L: Relacion de
fases gas — liquido;

T: temperatura (°C); P: presion (kgf/cm?g).

Para encontrar una solucién a la ecuacidn 3.21, es indispensable
establecer un punto de referencia para el calculo de las entalpias especificas,
pero por tratarse de flujos multicomponentes y bifasicos, resulta complejo
establecer con certeza, un estado termodinamico referencial. No obstante, la
corriente de salida del mezclador A-1 posee todos los componentes
presentes en el sistema (tabla G.4), por lo que su capacidad calorifica esta
relacionada directamente con la propiedad equivalente de cada una de las
corrientes de alimentacion. Debido a esto, se seleccion6 como punto de
referencia la temperatura de rocio del fluido de salida del mezclador, la cual
se determind usando los resultados del balance global de la tabla G.4 y
aplicandolos a la hoja de célculo mostrada en el apéndice F.6. Un diagrama

de la trayectoria hipotética planteada se presenta en la figura 3.9.
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Figura 3.9. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de

energia en el mezclador A-1.

En la figura 3.9, los flujos indicados como me.304° y mw a1€, representan
la fase gaseosa (gas seco / vapor de agua) de cada corriente, mientras que
Me-304- Y Mu a5, representan la fase liquida (condensado de vapor de agua).
Los calores sensibles y calores latentes de condensacion se dan por las
ecuaciones 3.15 y 3.14, respectivamente, tomando los polinomios de la

capacidad calorifica indicados en la tabla C.1.
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En el planteamiento de la trayectoria hipotética de la figura 3.9, es
necesario para la determinacion de la entalpia especifica de la fase liquida,
incluir el calor de condensacion, dado que la referencia es vapor saturado a
las mismas condiciones de presién y temperatura. Igualmente se supone que
la corriente de salida del mezclador podria ser bifasica, dado que el aporte en
términos de flujo, de la corriente proveniente del E-304, es mucho mayor que

la del compresor A-1.

La solucion al balance de energia, se logra suponiendo valores de la
temperatura de la corriente de salida del mezclador A-1, Ty a1, hasta que se
satisfaga la ecuacién 3.21. Para el caso particular, se empled la hoja de
célculo mostrada en la figura F.10, donde automaticamente se desarroll6 el

proceso iterativo. Los resultados respectivos se reportan en la tabla G.4.

3.3.2.6 Evaluacion del intercambiador 12/22-E-307

Como se indico en la seccion 3.3.2, la corriente de salida del mezclador
A-1 ingresara al 12/22-E-307, con el propdsito de ser enfriada hasta 45 °C.
Dado que este equipo ya se encuentra instalado en planta, es necesario

verificar si se puede utilizar para satisfacer el servicio deseado.

En primer lugar, se identificaron las condiciones actuales de operacion;
las temperaturas y presion de salida lado proceso se obtuvieron mediante
PHD, y las presion y temperatura lado agua de enfriamiento, asi como las
presién lado proceso se midieron a través los mandmetros locales y el uso de
un medidor portatil infrarrojo de temperatura (tabla 1.3), resumiéndose los

datos en la siguiente tabla:
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Tabla 3.12. Condiciones promedio de la operacién actual del

intercambiador E-307.

Lado agua de

Lado proceso

Parametro enfriamiento
Entrada Salida Entrada SEULED
Temperatura (°C) 90,00 55,6 34,4 57,6
Presion
) 0,92 0,542 4 50 3,80
(kgflcm=g)
Leyenda:

@ Corresponde al promedio de la presién de operacién actual del
12/22-V-306 (figura 3.6).

Conocidas las condiciones de la tabla 3.12, se procedio a realizar el balance
de masa respectivo, aplicando el procedimiento descrito para el
intercambiador A-1 en la seccién 3.3.2.1, pero empleando, en este caso, la
composicion base seca del gas de salida del V-306 y el flujo total de salida
en el tope de la 12/22-C-301 (tabla 3.6), con el propédsito de determinar la
relacion de fases gas - liquido en cada punto. Los resultados se muestran en
la tabla G.5.

De igual forma se definio el balance de energia, sefialado en la figura
3.10 (a), para determinar la carga térmica actual que se retira en el

intercambiador.

Los calores latentes y sensibles se determinaron a través de las
ecuaciones 3.14 y 3.15, respectivamente. Luego de conocida la carga

térmica, se calculdé el flujo de agua de enfriamiento que circula en el
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intercambiador a través de la ecuacion 3.16. Los resultados se reportaron en

la tabla G.6.
(a)900°C ()65 6 °C
(b) 862 °C by 45 0°C
Zas seco Enfriamienta > Gas seco
I:COQ+N2+H2) &H1 (CDE+N2+H2:I

(Hz0]

(Hz0]

Agua liguida
{Hz0}

“apor de agua

Enfriamiento

_Wapor de agua

“apor de agua

AiH; S 18]
Condensacidn a T constante o
(a) 90.°C; (b) B8.2.2C Enfriamiento| 44,5 liguida
£H; fiHa T (H0
Enfriamienta Agua liguida
A ¥ (HO)
SALIDA

Figura 3.10. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de

energia (lado proceso) del Intercambiador 12/22-E-307

(a) Operacion actual (b) Sistema propuesto.

Una vez determinado el flujo de agua, se procedié a evaluar el E-307

para la condicion de proceso del sistema propuesto. Los balances de masa y

energia se realizaron para el cambio de estado que sufre el fluido de salida
del mezclador A-1, desde 0,92 kgf/cm®g y 86,2 °C hasta 0,54 kgf/cm?g y 45

°C.

De igual forma se definio el balance de energia, sefialado en la figura

3.10 (b), para determinar la carga térmica actual que se retira en el
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intercambiador y posteriormente calcular la temperatura de salida del agua
de enfriamiento, mediante el despeje respectivo en la ecuacion 3.16 (figura

F.14). Los resultados se reflejaron en las tablas G.7 y G.8.

Para verificar, si el intercambiador es capaz de retirar la carga térmica
indicada, se determind el area de transferencia de calor limpia requerida,

basado en lo descrito en el apéndice E.3, y reordenando la ecuacion 2.38:

Uc -AT, (Ec. 3.22)
donde:
Q: carga caldrica del 12/22-E-307 (kcal/h).
Uc: coeficiente global de transferencia de calor limpio (kcal/h-m?-°C).
A: area requerida para la transferencia de calor (m?).

AT,: diferencia efectiva de temperaturas (°C).

El coeficiente Uc, se obtuvo aplicando el siguiente procedimiento:
1. Se determiné el nuevo coeficiente de transferencia de calor para el agua
de enfriamiento (lado tubos), mediante la ecuacion 3.23, siendo ésta la
correlacion de Eagle y Ferguson (Sinnott, 1999), representada

graficamente en la figura E.5:

. 3.614-(135+ 0,02 Toy ) Vew
hIPropuesta = y
d,s

(Ec. 3.23)
donde:
hipropuesta: CO€ficiente de transferencia de calor lado agua de enfriamiento,

para el sistema propuesto (kcal/h-m2-°C).
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Tcw: promedio de la temperatura del agua de enfriamiento entre la entrada y
la salida del E-307 (°C).

di: diametro interno de los tubos del E-307 (mm).

vew: velocidad de flujo del agua de enfriamiento en el interior de los tubos
(m/s).

2. Se calculd el nuevo coeficiente de transferencia de calor para el proceso
(lado coraza), que resulta del cociente de la ecuacion E.54, aplicada para
la condicion de disefio (figura D.5) y la condicién propuesta, quedando

que:

I m /
3
OPropuesta ( 20 Disefio J

hODiseﬁO m HzoPropuesta

(Ec. 3.24)
donde:

hopropuesta: CO€ficiente de transferencia de calor lado proceso, para el sistema

propuesto (kcal/h-m?-°C).

hopiserio: COeficiente de transferencia de calor lado proceso, para el disefio

(kcal/h-m?-°C).

m . . .
HZOP ropuesta - flujo masico del vapor que condensa en el lado proceso para el

sistema propuesto (kg/h).

My oo . .
H:0piserio : flujo masico del vapor que condensa en el lado proceso para
disefio (kg/h).

En este paso, se supuso que las propiedades fisicas del flujo que
ingresa al E-307 en el sistema propuesto, son similares a las de la condicién

actual de operacion, fundamentandose en el hecho de que la composiciéon de
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ambas corrientes (tablas G.5 y G.7) es para fines practicos muy similar (26%
H20, 73% CO, y 1% otros gases).

La ecuacion E.54, es aplicable para condensacién de vapores puros,
pero para el caso en estudio se tiene una mezcla de gases no condensables
con vapor de agua; no obstante; al observar las cargas térmicas de las tablas
G.6 y G.8, se tiene que el mayor aporte energético, estd dado por la
condensacion del vapor de agua puro, por lo que emplear la ecuacion
mencionada para estimar el coeficiente de transferencia de calor, constituye

una buena aproximacion para fines practicos.

3. Con la ecuacién E.36 se determiné el coeficiente global de transferencia
de calor, despreciando la resistencia que ofrece la pared de los tubos,

dada su alta conductividad del material (leida en la figura D.5).

La diferencia efectiva de temperaturas (seccion E.3.5), debe
determinarse en funcion del balanceo de las cargas térmicas distribuidas en
diferentes intervalos de temperatura (ecuacion E.61), ya que se trata de la
condensacion de un vapor en una mezcla de gases no condensables y la
expresion para la media logaritmica de temperaturas no es de total
aplicabilidad (ecuacion E.28). No obstante, como se dispone de la hoja de
disefio del intercambiador, se determind la relacion existente entre los
resultados obtenidos por ambas ecuaciones. Dicha relacién se aplicé para
las condiciones del sistema propuesto. Un resumen de los datos empleados

para la evaluacion se presenta en la tabla 3.13.



Tabla 3.13. Parametros de disefio y variables utilizadas para la

evaluacion del intercambiador 12/22-E-307.
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NOpiseo (kcallh-m2°C) 935
My, 0 pisefio 10.145
AT, (°C) 25,1
AT (°C) 20,9
Relacion ATe / AT (adimensional) 1,20
Area instalada (m?) 854
di (mm) 17,4
Tew (°C) 48,5
Vew (m/s) 0,78

Leyenda: @ Obtenidos de la hoja de disefio del equipo (figura D.5).

Finalmente se determiné el factor de obstruccién, Ry (ecuacion E.37),

para la nueva condicion, resaltando el porcentaje de area de ensuciamiento

disponible. En la tabla 4.9 se reportan los resultados de la evaluacion

respectiva.

3.3.3 Redefinicién de la propuesta planteada para la recuperacion del

dioxido de carbono venteado

De acuerdo a lo indicado en la seccidon 4.3.1.4, el intercambiador 12/22-

E-307 no resulté apto para el servicio requerido, por lo tanto fue necesario

replantear la propuesta original (seccién 3.3.2) e incluir un intercambiador de

calor adicional, con el propdsito de recuperar efectivamente el didxido de
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carbono venteado. El nuevo proceso (figura 3.11), se modifica desde el

aparte 3 de la seccion 3.3.2, quedando constituido por los siguientes equipos:

1. Un compresor, denominado “compresor A-2” que succiona el gas
saturado con vapor de agua, proveniente del separador 12/22-V-307 y
eleva su presiéon hasta 0,95 kgf/cng, para que pueda mezclarse,
posteriormente, con el flujo bifasico de salida del 12/22-E-307.

2. Un intercambiador, denominado “intercambiador A-2” que recibe el gas de
salida del “compresor A-2” y lo enfria hasta 45 °C, con el objetivo de
alcanzar la temperatura, que tiene por disefo, el fluido que se alimenta al
separador 12/22-V-306 y que sale del 12/22-E-307, propiciando la
formacion de condensados de vapor de agua presente en la corriente.
Para esto emplea agua de enfriamiento en el rango de 35 °C a 45 °C.

3. Un punto de union, llamado “mezclador A-2” que recibe los flujos
provenientes tanto del “intercambiador A-2”, como del 12/22-E-307 para
posteriormente ingresar al 12/22-V-306, con el objeto de retirar los
condensados formados previamente, y a su vez permitir que el gas que
sale de éste, alcance las condiciones minimas requeridas (tabla 3.7) para
que pueda ser procesada por el compresor de 11/21-K-101 de las plantas

de produccion de urea.
3.3.3.1 Calculo de la potencia requerida por el compresor A-2

El “compresor A-2”, no es mas que un equipo alternativo al “compresor
A-1", cuya principal diferencia es la presién de descarga, siendo para este
caso menor, e igual a 0,95 kgf/cng. Esta diferencia se establece, debido a
que en el nuevo planteamiento, el punto donde converge la corriente de

salida, esta ubicado aguas abajo del 12/22-E-307, que tiene por disefio una
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presion maxima de 0,89 kgf/cm?g (figura D.5), permitiéndole de esta forma al

fluido tener una caida de presion de 0,06 kgf/lcm? en toda la trayectoria.

Tabla 3.14. Pardmetros empleados para determinar la potencia

requerida por el compresor A-2.

Parametro Magnitud
Presiéon de descarga (kgf/cm” g) 0,95
Relacién de presién 1,85

Relaciéon de capacidades calorificas 1,27
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Figura 3.11 Esquema del proceso desarrollado para el replanteamiento

de la propuesta de recuperacion del diéxido de carbono
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Por lo tanto, los calculos asociados son analogos a los descritos en la
seccion 3.3.2.4, manteniéndose el mismo criterio para la definiciéon de las
eficiencias de compresion. En la tabla 3.14 se presentan los parametros
correspondientes y que difieren del compresor A-1. Los resultados se

reportaron en la tabla G.9.

3.3.3.2 Balance de materiay energia en el intercambiador A-2

En el intercambiador A-2, ocurre un fendmeno termodinamico similar al
descrito para el intercambiador A-1 y para el 12/22-E-307, ya que, el fluido
circulante consiste en una mezcla de gases secos mas vapor de agua
condensable. No obstante, la diferencia principal que tiene este equipo
respecto a los otros, es que el fluido de alimentacién se encuentra por
encima de su punto de saturacion, es decir, como gas sobrecalentado (tabla
G.9), por lo tanto, para realizar el balance de energia sera necesario
adicionar un calor sensible de enfriamiento a toda la masa del vapor de agua
que condensara (AH), cuando alcance su temperatura de rocio. Las

trayectorias hipotéticas se describen la figura 3.12.

Respecto al balance de masa, la relacion de fases no cambia hasta que
se inicia la condensacion, por lo que a partir de este punto la composicién de
las fases liquida y gaseosa se determina segun el procedimiento descrito en
la seccion 3.3.2.1, aplicado a las condiciones de proceso respectivas. Los

resultados se reportan en las tablas G.10 y G.11.
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Figura 3.12. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de

energia en el fluido lado proceso del intercambiador A-2.

3.3.3.3 Balance de materia y energia en el mezclador A-2

El desarrollo de los balances de materia y energia correspondientes al

mezclador A-2, parte de las mismas premisas establecidas para el mezclador

A-1 (seccién 3.3.2.5), dado que se trata de los mismos componentes, con la

salvedad, de que en este caso ambas corrientes presentan flujo bifasico.

Las caracteristicas de los fluidos que se mezclan se muestran en las
tablas G.10 y G.7, para el flujo de salida del intercambiador A-2 y del 12/22-

E-307, respectivamente, reportandose el resultado del balance de masa en la

tabla G.12.
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Figura 3.13. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de

energia en el mezclador A-2.

Al plantear el balance de energia para determinar la temperatura

resultante del proceso de mezclado, Ty a2, la ecuacion 3.21, se transforma
en:

Q=AH= (Mg _35; ‘Hg_307) +(Ma5 ‘Hia )= (Mya 5 -Hyan)=0

(Ec. 3.25)
donde:

e-307. Subindice referido a la corriente de entrada desde el 12/22-E-307.
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| A-2: subindice referido a la corriente de entrada desde el intercambiador A-2.
M A-2: subindice referido a la corriente de salida del mezclador A-2.
m: flujo masico de la corriente (kg/h).

H: entalpia especifica de la corriente (kcal/kg).

Las trayectorias hipotéticas respectivas, se describen en la figura 3.13.

El resultado del balance se muestra en la tabla G.12.
3.3.3.4 Evaluacién del separador 12/22-V-306

En el Separador 12/22-V-306, ocurre la division de las fases presentes
en la corriente de salida del mezclador A-2 a una temperatura de 52,9 °C y
una presion de 0,54 kgf/cm?g, por lo que el balance de materia corresponde
al calculo realizado en la seccion anterior, quedando reportados los valores

conjuntamente en la tabla G.12.

Debido a que bajo este escenario, el separador manejara un flujo
mucho mayor que en el disefio (figura D.1), se realiz6 una evaluacién
analoga a la descrita en la seccion 3.3.2.2, determinando la velocidad de la
fase gaseosa, la velocidad de la mezcla en la boquilla de alimentacion y el
tiempo de residencia de la fase liquida en el separador. Los parametros

utilizados se muestran en la tabla 3.15.
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Tabla 3.15. Parametros empleados para la evaluacién del separador
12/22-V-306.

AT separador (M?) 5,11
AT boquitia (M?) 0,46
Pcas (kg/m°) 2,35
Pliquido (kg/m®) 987
Prezala (kg/m®) 2,97
Oliquido (MN/m) 67,35
HGas (MPa-s) 1,51-10°
Qg (m°h) 44.267
Q. (m°/h) 27,6
Qu (m°/h) 44.295
Rw 0,262
K (m/s) 0,0762
Q. (m*/s'm?) 1,50-107
f 0,91
VnaL (m°) 4,09
VgL (M°) 3,06

Los resultados referentes a la evaluacion se muestran en la tabla 4.10.

3.3.4 Planteamiento definitivo de la propuesta para la recuperacion del
didéxido de carbono

Como se indica en la seccién 4.3.2.1, el uso del separador 12/22-V-306,
no resultd factible para la condicién propuesta. En funcién a esto, se planted

la incorporacion de un separador adicional, para concretar la propuesta
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definitva de recuperacion. Este proceso (figura 3.14) modifica

completamente los tres apartes sefialados en la seccion 3.3.3, quedando

que:

1. Un compresor, denominado “compresor A-3” que succiona el gas
saturado con vapor de agua, proveniente del separador 12/22-V-307 y
eleva su presion hasta 0,70 kgf/cng, para que pueda superar las
pérdidas que se generan aguas abajo del sistema.

2. Un intercambiador, denominado “intercambiador A-3" que recibe el gas de
salida del “compresor A-3” y lo enfria hasta 45 °C, con el objetivo de
alcanzar la temperatura, que tiene por disefo, el gas de salida del
separador 12/22-V-306, propiciando la formacién de condensados de
vapor de agua presente en la corriente. Para esto emplea agua de
enfriamiento en el rango de 35 °C a 45 °C.

3. Un separador, denominado “separador A-1”" que recibe el flujo de salida
del “intercambiador A-3”, con el propdsito de retener los condensados
producidos por el enfriamiento y a su vez permitir que el gas que sale de
éste alcance las condiciones minimas requeridas (tabla 3.7). Tanto el
condensado como el gas que abandona este equipo, se mezclan con los
flujos respectivos que salen del separador 12/22-V-306, enviandose la
corriente gaseosa resultante (mezclador A-3) hacia la succion de los

compresores de didxido de carbono en las plantas de produccién de urea.
3.3.4.1 Calculo de la potencia requerida por el compresor A-3

Al igual que el “compresor A-2”, El “compresor A-3”, es un equipo
alternativo al “compresor A-1”, que tiene como diferencia principal, la presion
de descarga, siendo para este caso igual a 0,70 kgf/cm?g. Esta diferencia se
establece, debido a que en el planteamiento final, el punto donde converge la

corriente de salida, esta ubicado aguas abajo del 12/22-V-306, que tiene por
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Figura 3.14 Esquema del proceso desarrollado para el planteamiento

definitivo de la propuesta de recuperaciéon del diéxido de carbono
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disefio una presién de 0,54 kgf/cm?g (tabla 3.7), permitiéndole de esta forma

al fluido tener una caida de presién de 0,16 kgf/cm? en toda la trayectoria.

Por lo tanto, los calculos asociados son analogos a los descritos en la
seccion 3.3.2.4, manteniéndose el mismo criterio para la definicién de las
eficiencias de compresion. En la tabla 3.14 se presentan los parametros
correspondientes y que difieren del compresor A-1. Los resultados se

reportaron en la tabla G.13.

Tabla 3.16. Parametros empleados para determinar la potencia

requerida por el compresor A-2.

Parametro Magnitud
Presién de descarga (kgf/cm® g) 0,70
Relaciéon de presién 1,62
Relacion de capacidades calorificas 1,27

3.3.4.2 Balance de materiay energia en el intercambiador A-3

En el intercambiador A-3, ocurre el mismo fendmeno termodinamico
sefalado para el intercambiador A-2 (seccién 3.3.3.2), siendo la diferencia
principal, la presion en la entrada del equipo, y por ende, la temperatura de
rocio del gas. Las trayectorias hipotéticas para el balance de energia se
describen la figura 3.15.
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Figura 3.15. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de

energia en el fluido lado proceso del intercambiador A-3.

En cuanto al balance de masa, la relacion de fases no cambia hasta

que se inicia la condensacion, por lo que a partir de este punto la

composicion de las fases liquida y gaseosa se determina segun el

procedimiento descrito en la seccion 3.3.2.1, aplicado a las condiciones de

proceso respectivas. Los resultados se reportan en las tablas G.14.

3.3.4.3 Balance de materia en el separador A-1

En el separador A-1, ocurre la division de las fases formadas en el

intercambiador A-3, a una temperatura de 45 °C y una presién de 0,06

kgf/lcm?g, por lo que el balance de materia corresponde al célculo realizado

en la seccion anterior, quedando reportados los valores conjuntamente en la

tabla G.14.
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Como de este equipo se obtiene el producto final del sistema propuesto,
las caracteristicas de la fase gaseosa resultante se presentan en la tabla

4.11 para realizar el analisis respectivo.

3.3.4.4 Balance de materiay energia en el mezclador A-3

El desarrollo de los balances de materia y energia correspondientes al
mezclador A-3, parte de las mismas premisas establecidas para el mezclador
A-1 (seccién 3.3.2.5), dado que se trata de los mismos componentes, con la
diferencia de que, en este caso ambas corrientes corresponden a gases en
su punto de saturacion, ya que provienen de la salida de los separadores A-1
y 12/22-V-306. Las trayectorias hipotéticas respectivas, se describen en la
figura 3.16.

T Rosiomas = 53..1@ °c T comients (ch
Ms &1 Calentarniento Mg 21
(COz+My+AT+ (COg+Na HAr+
Hz Oy apor] L Cpgpaq-dl T =1250!%|°C
Mg — 30,
(CO+Np g+ Enfriamiento » (COz+N;+Hy+
O L G a7 o
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g Az = Izt + Mg 3"
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Figura 3.16. Trayectoria hipotética planteada para realizar el balance de
energia en el mezclador A-3.



124

Las caracteristicas de los fluidos que se mezclan se muestran en las
tablas G.14 y 3.7, para el flujo de salida del separador A-1 y del 12/22-V-306,
respectivamente, reportandose el resultado del balance de masa en la tabla
412,

Al plantear el balance de energia para determinar la temperatura
resultante del proceso de mezclado, Ty a3, la ecuacion 3.21, se transforma

en:

Q=AH=(Mmy_ 305 ‘Hy_306 ) + (Mgp_s -Hsa1) = (Mya_3 -Hya3)=0 (Ec. 3.26)

donde:
v-306: Subindice referido a la corriente de entrada desde el 12/22-V-306.
s A-1: subindice referido a la corriente de entrada desde el separador A-1.
M A-3. Subindice referido a la corriente de salida del mezclador A-3.
m: flujo masico de la corriente (kg/h).

H: entalpia especifica de la corriente (kcal/kg).
El resultado del balance se muestra en la tabla 4.12.

3.4 Realizacion del disefio preliminar de los equipos principales del
sistema propuesto para el tratamiento de la corriente liberada a la

atmosfera

De acuerdo a lo planteado en la seccidn 4.3.3, el sistema propuesto
para la recuperacién del didxido de carbono venteado, requiere la instalacion
de cuatro equipos principales; estos son: el intercambiador A-1, el compresor
A-3, el intercambiador A-3 y el separador A-1, presentandose, a continuacion

los disefios preliminares.
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3.4.1 Dimensionamiento del intercambiador A-1

El disefo del intercambiador A-1, se realiz6 siguiendo las metodologias
descritas en las secciones E.3.4 y E.3.5. Las caracteristicas de las corrientes
terminales y la carga térmica, se toman de la seccion 3.3.2.1 y de las tablas
G1yG.2.

Se considero el disefio de un intercambiador de tubos y coraza (seccion
2.11.3.2), donde el fluido de proceso, pasa por el lado de la coraza y el agua
de enfriamiento circula por el interior de los tubos. Esta configuracion se
escoge para evitar riesgos por inundacion durante la operacion del equipo,
como consecuencia de la condensacién de un alto porcentaje de vapor al

enfriar el fluido de proceso.

La suposicion inicial del intercambiador se baso en los datos mostrados
en la tabla 3.17.

El coeficiente global de transferencia de calor limpio se tomo de la tabla
E.5, considerando el valor maximo del rango para intercambiadores de tubos
y coraza que manejan en el lado proceso un fluido bifasico donde ocurre

condensacion de vapor.

El factor de ensuciamiento se tomé de los valores tipicos indicados en
las hojas de disefio de los equipos E-304 y E-307 (figuras D.5 y D.7), dado

que se utilizan para un servicio similar.



Tabla 3.17. Parametros utilizados para la fase inicial del

dimensionamiento del intercambiador A-1.

Parametro Magnitud

Carga térmica (kcal/h) 6.198.598
Uc (kcal/h-m?-°C) 977,1
Rq4 (h'm?-°C /kcal) 0,0004
Up (kcal/h-m?-°C) 702,5

AT (°C) 20,6
At (m?) 4275

Leyenda:
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Uc: coeficiente global de transferencia de calor limpio (kcal/h-m?-°C).

Ub: coeficiente global de transferencia de calor sucio (kcal/h-m?-°C).

Rq: factor de ensuciamiento (h-m?-°C/ kcal).

AT diferencia media logaritmica de temperaturas (°C).

Ar: area de transferencia de calor (m?).

La diferencia efectiva de temperaturas, se consider6 igual a la media

logaritmica (ecuacion 2.28), despreciandose el factor de correccion, debido a

que se trata de una estimacion inicial y la verdadera diferencia de

temperaturas estara dada por la ecuacion E.61.

En funcidn al area requerida por la estimacion inicial, se seleccion6 una

configuracion genérica del intercambiador, siguiendo los pasos descritos en

la seccion E.3.4. Posteriormente se evaluo la caida de presion lado tubos y

lado coraza de acuerdo a la metodologia citada en la seccion E.3.3. Los

limites maximos para la caida de presion se consideraron en 0,703 kgf/cm?

para el lado de los tubos (Kern, 1999), y 0,02 kgf/cm? para el lado coraza;
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este Ultimo, se establecié en funcién a la minima presion que puede tenerse
en el 12/22-V-307 (seccion 3.3.2.2).

Igualmente se determind la velocidad del agua en el interior de los
tubos, para verificar si se encontraba dentro del rango de 0,91 m/s a 2,13
m/s (Kern, 1999).

Luego de suponer diferentes configuraciones, el arreglo que se adapto
a los requerimientos de velocidad en los tubos y de caida de presién en

ambos lados del intercambiador, se muestra la tabla 3.18.

Como el fluido de proceso esta constituido por una mezcla de gases
secos mas vapor de agua, es necesario realizar los calculos del area limpia
de transferencia de calor, basandose en el método que considera el potencial
de condensacion de un vapor presente en una mezcla de otros componentes

no condensables (seccion E.3.5).



128

Tabla 3.18. Configuracién interna, caidas de presion y velocidad lado
tubos obtenidas para el dimensionamiento inicial del intercambiador A-

Numero de tubos 1.044
Diametro externo de los tubos (mm) 19,05
BWG de los tubos 16
Longitud de tubos (mm) 4.877
Numero de pasos por los tubos 2
Numero de pasos por la coraza 1
Arreglo del haz tubular Triangular, A
Pitch (mm) 25,4
Diametro interno de la coraza (mm) 939,8
Espaciado entre deflectores (mm) 939,8
Velocidad lado tubos (m/s) 1,71
Caida de presion lado tubos (kgf/cm?) 0,36
Caida de presién lado coraza (kgf/cm?) 0,01
Area instalada (m?) 304,7

De acuerdo al método, el area de transferencia (ecuacién 2.38), debe
resolverse dividiendo el intercambiador en intervalos finitos, seleccionandose
cinco zonas identificadas en funcion a la temperatura del fluido de proceso a

medida que fluye a través del intercambiador.

A cada zona se le aplico el balance de energia correspondiente
(ecuaciones 3.14, 3.15 y 3.16) para determinar el calor absorbido, el flujo de
vapor condensado y las temperaturas de entrada y salida del agua de

enfriamiento. En la tabla 3.19 se muestran las caracteristicas respectivas.



129

Los calculos correspondientes se programaron en la hoja de calculo

mostrada en la figura F.15.

Posteriormente, se obtuvieron las propiedades fisicas, los coeficientes
de transferencia de calor lado tubos y lado coraza (seccion E.3.2), y
coeficientes de difusion de masa, necesarios para cerrar el balance de
transferencia de calor, dado por la ecuacién E.60, y determinar de esta
manera la temperatura de la pelicula del condensado formado y el coeficiente
global en cada punto. El calculo iterativo correspondiente se configuré en la

hoja de calculo F.17.

Tabla 3.19 Caracteristica de las diferentes zonas del intercambiador A-1

Zona Tg1 (°C) ‘ Tg2 (°C) tew1(°C) tew2 (°C) Q (kcal/h) cond. 0

(kg/h)

1 82,0 80,0 43,6 45 850.947 1.414

2 80,0 76,0 41,5 43,6 1.309.493 2.124

3 76,0 70,0 39,3 41,5 1.357.887 2.097

4 70,0 60,0 37,0 39,3 1.425.794 1.997

5 60,0 45,0 35,0 37,0 1.254 477 1.427
Total 6.198.598 9.058

Leyenda:

Ty 1: temperatura de entrada del fluido de proceso (°C).

T4 2: temperatura de salida del fluido de proceso (°C).

tow 1: temperatura de entrada del agua de enfriamiento (°C).

tew 2: temperatura de salida del agua de enfriamiento (°C).

Q: carga térmica en cada zona (°C); Cond. H,O: condensado de vapor

de agua generado (kg/h).
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Con los coeficientes y temperaturas determinadas, se realiz6 el balance
por zonas para determinar las areas de transferencia de calor y la diferencia

efectiva de temperatura balanceada, obteniéndose los siguientes resultados:

Tabla 3.20. Valores obtenidos en el calculo inicial de dimensionamiento
del intercambiador A-1.

| Pedmeo [ Megnitd |

AT, (°C) 26,3
Uc (kcal/h-m?-°C) 1.216,9
Up (kcal/h-m?-°C) 7741
At (m?) 193,8
Rq (h-m%°C /kcal) 0,0005

Leyenda:
AT,: diferencia de temperaturas balanceada (°C).

Ar: area de transferencia limpia (m?).

Debido a que el R4 obtenido (tabla 3.20), fue mayor al requerido en este
tipo de servicios (tabla 3.17), aunado a que aun se tiene holgura en los
limites correspondientes a la caida de presion y velocidad de flujo, se supuso
una nueva configuracién del intercambiador de calor, repitiendo todos los
pasos anteriores, hasta lograr el disefio estandar que llene los requerimientos

de caida de presion y de factor de obstruccion.

Los resultados del disefo final se reportan en la tabla 4.13, en conjunto

con las curvas caracteristicas del intercambiador (figuras 4.2 y 4.3).
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3.4.2 Seleccidon del compresor A-3

Para seleccionar el tipo de compresor, se llevo a cabo el procedimiento
descrito en la seccién E.4.5. En primera instancia, se convirtié flujo masico a
unidades de volumen (m%s) y se transformé la presion de succion

manométrica a kPa, teniéndose 4,72 m*/s y 68,7 kPa g, respectivamente.

Luego, mediante el uso de las graficas de rango de aplicaciéon (figuras
E.13 a E.15), se obtuvo, que la utilizacién de los siguientes tipos de
compresores es factible:

e De I6bulo recto.

e De tornillo helicoidal.
e De anillo liquido.

e Dinamico axial.

e Reciprocante sin lubricante.

Empleando la potencia de compresion obtenida en la seccion 3.3.4.1
(tabla G.13), y comparandola con los rangos establecidos en la tabla E.10, se

descartd el compresor dinamico axial.

Luego, el analisis consisti6 en comparar los compresores restantes, con
los servicios tipicos, para los que comunmente son utilizados (tabla E.9),
hasta seleccionar el que mas se adapto a los requerimientos y caracteristicas

del proceso.

Una vez elegido el tipo de maquina a utilizar, se recalculé la potencia
que se debe suministrar (ecuacion E.68) y la temperatura real de descarga

(ecuacion E.69), en funcion a las eficiencias mecanicas y de compresion
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sefaladas en la tabla E.9, y haciendo uso de la figura E.12 para realizar la

conversion respectiva entre las eficiencias politropica e isentropica.

El analisis detallado de los criterios utilizados se desglosa en la seccion
442

3.4.3 Dimensionamiento del intercambiador A-3

El disefio del intercambiador A-3, se realiz6 siguiendo las metodologias
descritas en las secciones E.3.4 y E.3.5. Las caracteristicas de las corrientes
terminales y la carga térmica, se toman de la seccién 3.3.4.2 y de las tablas
G.14y G.15.

Al igual que para intercambiador A-1, se seleccioné la configuracién de
tubos y coraza, circulando el agua de enfriamiento por el lado de tubos y el
fluido de salida del compresor A-3 por el lado de la coraza. No obstante,
estos intercambiadores difieren en su funcién, ya que el intercambiador A-3,
no soélo debe condensar parte del vapor de agua presente en el gas, sino que
previamente debe enfriarlo hasta su punto de rocio (figura 3.15). Por este
motivo, el esquema de calculo consistio en determinar por separado las
areas de transferencia de calor, tanto para la zona de desobrecalentamiento

como para la zona de condensacion.

Consecuentemente, fue necesario replantear el balance de energia
realizado en la seccidon 3.3.4.2, para obtener de forma independiente las
cargas térmicas de cada zona, incluyéndose en este caso, el incremento de
temperatura hasta 98 °C (tabla 4.14), producto del reajuste en la eficiencia

del compresor A-3. Igualmente se determind el flujo de agua de enfriamiento
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y la temperatura intermedia (ecuacién 3.16), para el punto en el cual el gas

de proceso alcanza su punto de rocio.

La suposicion inicial, para el disefio del intercambiador, se baso en los
datos mostrados en la tabla 3.21, donde el coeficiente total sucio y la media
logaritmica se obtuvieron mediante el balanceo por las cargas térmicas de

cada zona, usando las ecuaciones E.64 y E.63, respectivamente.

Tabla 3.21. Parametros utilizados para la fase inicial del

dimensionamiento del intercambiador A-3.

5 Zona
Parametro

Desobrecalentamiento Condensacion Total

Carga térmica
(keallh) 266.121 327.259 593.380
tewt (°C) 40,5 35,0 35,0
tewz (°C) 45,0 40,5 45,0
Uc (kcal/h-m?-°C) 264,1 977,1 4420
Rq (h'm%°C /kcal) 0,0003 0,0004 0,0003
Up (kcal/h-m?-°C) 2443 728,1 385,6
Fr 0,959 - -
AT (°C) 28,4 12,05 16,4
At (m?) 81,8
Leyenda:

Uc: coeficiente global de transferencia de calor limpio (kcal/h-m?-°C).
Up: coeficiente global de transferencia de calor sucio (kcal/h-m?-°C).
Rq: factor de ensuciamiento (h-m?-°C/ kcal).

AT,: diferencia efectiva de temperaturas (°C).
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Fr: factor de correccion de la diferencia media logaritmica de
temperaturas (adimensional).

Ar: area de transferencia de calor (m?).

tow 1: temperatura de entrada del agua de enfriamiento (°C).

tew 1: temperatura de salida del agua de enfriamiento (°C).

Con la informacién mostrada en la tabla 3.21, se aplico el procedimiento
descrito en la seccidon 3.4.1, para determinar la configuracion o6ptima del
intercambiador que satisfaga los requerimientos de velocidad y maxima caida
de presion, con la salvedad de que este ultimo parametro se fijé para el lado
proceso en 0,1 kgf/cm?. Los calculos se configuraron en la hoja mostrada en

la figura F.16. El arreglo obtenido se muestra en la tabla 3.22.
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Tabla 3.22. Configuracioén interna, caidas de presién y velocidad lado

tubos obtenidas para el dimensionamiento inicial del intercambiador A-

3.
Numero de tubos 342
Diametro externo de los tubos (mm) 19,05
BWG de los tubos 16
Longitud de tubos (mm) 3658
Numero de pasos por los tubos 6
Numero de pasos por la coraza 1
Arreglo del haz tubular Triangular, A
Pitch (mm) 25,4
Diametro interno de la coraza (mm) 590,1
Espaciado entre deflectores (mm) 295,3
Velocidad lado tubos (m/s) 1,50
Caida de presion lado tubos (kgf/cm?) 0,70
Caida de presién lado coraza (kgf/cm?) 0,07
Area instalada (m?) 74,9

Seguidamente, se inicid el calculo en la zona de desobrecalentamiento.
Puesto que durante el proceso solo ocurre transmision de calor sensible, se
emplearon los métodos de calculos descritos en las secciones 2.11.3.3, E.3.1
y E.3.2, para determinar los coeficientes de pelicula, lado tubos y lado
coraza, asi como también el factor de correccion y la diferencia efectiva de
temperaturas. El area requerida para la transferencia de calor se presenta en
la tabla 4.15.
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Para el calculo del area de transferencia de calor, requerida en la zona
de condensacion, se empled una metodologia analoga a la descrita en la
seccion 3.4.1. Dividiendo el intercambiador, en lo que para este caso, se
denomind sub-zona, puesto que ya existen dos zonas de mayor jerarquia

definidas previamente.

Aplicando los balances de masa y energia respectivos, se determiné el
calor absorbido, el flujo de vapor condensado y las temperaturas de entrada
y salida del agua de enfriamiento. Los rangos de temperatura

correspondientes se presentan en la tabla 3.23.

Luego de cerrar el balance de transferencia de calor y masa (ecuacion
E.60), mediante el uso de la hoja visualizada en la figura F.17, se determind
el area requerida en la zona de condensacion, sumando las areas obtenidas
para cada una de las sub-zonas. Posteriormente se calculd el coeficiente
global de transferencia de calor limpio y la diferencia efectiva de

temperaturas, por la ecuacion E.61.

Tabla 3.23. Caracteristica de las diferentes sub-zonas de condensacion

del intercambiador A-3.

2
3 51,0 48,5 36,7 38,1 81.526 100
4 48,5 46,0 38,1 39,3 74.116 89
5 46,0 45,0 39,3 40,5 27.718 32
Total 327.259 404
Flujo de agua de enfriamiento (kg/h) 59.472
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Leyenda:

Tg1: temperatura de entrada del fluido de proceso (°C).

T4 2: temperatura de salida del fluido de proceso (°C).

tow 1: temperatura de entrada del agua de enfriamiento (°C).

tow 2: temperatura de salida del agua de enfriamiento (°C).

Q: carga térmica en cada zona (°C); Cond. H,O: condensado de vapor
de agua generado (kg/h).

Con el propésito de reportar un valor unico, se balanceé el coeficiente
global limpio en funcion de las areas de transferencia obtenidas para la zona
de condensacién y desobrecalentamiento (ecuacion E.62). ElI mismo
procedimiento se aplicé para la diferencia efectiva de temperaturas, pero
balanceando respecto a las cargas térmicas (ecuacion E.63). Finalmente, se
calculd el factor de obstruccion en relacion al area instalada (tabla 3.22),

reportandose los valores en la tabla 4.15.

3.4.4 Dimensionamiento del separador A-1

En funcion a la relacidon de fases del fluido que ingresa al separador A-1
(tabla G.14), se definié el disefio de un separador vertical. Como se indico en
la seccion 2.11.2, este tipo de equipo se recomienda para servicios en los
que la carga de liquido es baja, siendo equivalente, en este caso, al 1,5% del

flujo total manejado.

La metodologia de calculo aplicada se describe en la seccion E.2 y los

parametros utilizados para el disefio se muestran en la tabla 3.24.

Como el gas sera enviado a la succion de un compresor (11/21-K-101),

se considera un servicio critico; por lo tanto debe asegurarse un arrastre
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menor a 1 kg de liquido por cada 100 kg de gas, seleccionandose para tal fin,
una malla con densidad de 80 kg/m>. En relacién a esto, se establecieron los
criterios de la velocidad permisible de la fase gaseosa (ecuacion 3.18),
siendo correspondiente a 150% de la velocidad critica, debido a que la carga
liquida es menor a 0,34:-10° m%s-m? (segun norma PDVSA MDP-03-S-03,
1995). Posteriormente se determiné el diametro del separador, combinando

las ecuaciones E.15 y E.16.

Puesto que los calculos corresponden a un dimensionamiento
preliminar, se escoge la boquilla de alimentacion del tipo simple sin entrada
tangencial; con el proposito de determinar el diametro de la misma, se
empled el criterio de la velocidad maxima permisible de la mezcla alimentada

(ecuacion E.22).

En la determinacién de la altura efectiva de separacion, se establecio
un tiempo de residencia de 2 min (tabla E.2) para el volumen normal de
operacion, debido a que el servicio a prestar implica el envio del condensado
directamente hacia el 12/22-V-306, sin el uso de una bomba (seccion
4.3.3.1).

Se selecciond 5 minutos como tiempo de respuesta ante emergencias,
por cada alarma de nivel alto-alto de liquido y de nivel bajo-bajo de liquido.
Los criterios restantes utilizados, en la estimacién de la altura, se muestran

en la figura E.1.

Finalmente, el diametro de la boquilla de salida de gas se calcul6 en

funcion a la velocidad maxima permitida en este punto (ecuacion E.27).
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Las dimensiones definitivas del separador A-1 se reportan en la tabla
4.16.

Tabla 3.24. Parametros empleados para el disefio del separador A-1.

Parametro Fase
Liquido
p (kg/m°) 2,52 990
M (mPa-s) 1,53 -
o (mN/m) - 68,6
PM 41,6 18,0
Q (m°/h) 10.794 0,41
Rwm 0,015
Q. (m°/s'm®) 1,20-10"
K (m/s) 16.992
Vc (m/s) 2,11
Ve’ (m/s) 3,17
Vs 46,1
pw (kg/m®) 2,56
Qu (m°/h) 3,02
VE (m/s) 15,8
trR operacion (MIN) 2
tR Emergencia (MiN) 10




CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

4.1 Caracterizacion, en condiciones normales de operacién, de la

corriente venteada en la seccidon de remocion de dioxido de carbono

4.1.1 Analisis de la composicién y flujo del gas de salida de los
separadores 12/22-V-307 y 12/22-V-308

El estudio de las caracteristicas de la corriente venteada, permitid
definir de manera general dos condiciones operacionales que se presentan
aleatoriamente cuando el proceso de produccidon se encuentra estable. Tal
como se definid en la seccidén 3.1.1, estas se identificaron como condicion

normal y condicidn maxima de operacion.

Para ambas situaciones los analisis de laboratorio arrojaron resultados
de composicién base seca (tabla 3.1) similares dentro de una misma unidad
de produccidn (12 6 22), por lo que esta variacion no influye
significativamente en las caracteristicas de los gases no condensables a la
presion y temperatura del venteo. Sin embargo al comparar una unidad con
otra, se observaron diferencias leves en los gases emitidos, escenario logico,
ya que, a pesar de ser plantas idénticas tedricamente, en la practica existen
diferencias a largo de todo el proceso productivo, debido principalmente a la
distribucion hidraulica no uniforme de corrientes de enfriamiento y
calentamiento que ocasionan que la eficiencia energética de una planta, con

respecto a la otra, varie.
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Esto genera que ciertas corrientes, principalmente las de desecho
(como es el caso del venteo en estudio) tengan caracteristicas ligeramente
diferentes, como consecuencia de mantener en especificacion las corrientes
principales del proceso. En el caso especifico, esta emision, al ser producto
de la regeneracion de la solucion GV (seccion 2.5.7), variara en funcion de
las caracteristicas del gas de proceso que se requiera lavar, de las
condiciones de las columnas regeneradoras, asi como de la concentracion
de los componentes de la solucidbn en si, siendo éstos los que le

proporcionan su capacidad de absorcion.

Con el objeto de establecer un valor acorde que incluya las condiciones
operacionales de ambas plantas se realizdé un analisis estadistico (apéndice
A), que se baso, tal como se describioé en la seccién 3.1.1, en el intervalo de
confianza que que brinda la desviacion estandar y la distribucion t de
Student. En éste se definié un nivel de significancia de 0,05 (ecuacion 2.42),
que equivale a un 99% de probabilidad de que el valor verdadero de las
variables estudiadas se encuentre dentro del intervalo de confianza
determinado. Esta consideracion se realizd, ya que se tiene un tamafio de
muestra pequefio (n = 10), y para el caso la aproximacién en bastante
precisa (Perry, 1992). La presidén de operacion de los separadores (tabla 3.2)

fue sometida al mismo estudio.

La variable principal que permiti6 definir cuando el venteo se
encontraba en una condicibn normal o en una condicion maxima de
operacion fue la temperatura de trabajo de los separadores 12/22-V-307. Sin
importar la carga de la planta, es comun que se presente de manera aleatoria
el paro programado o no de uno de los aeroenfriadores 12/22-EA-
301A/B/C/D, bien sea por fallas mecanicas o por trabajos de mantenimiento

preventivo, lo que trae como consecuencia un incremento de hasta 10 °C en
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la temperatura de equilibrio liquido - gas (tabla 3.1), y por consiguiente un
aumento de alrededor de 15% molar, en la humedad de las emisiones
provenientes del separador mencionado, tal y como se observa en la tabla
4.1.

En el caso del gas de salida de los separadores 12/22-V-308, la
temperatura de operacion no presenté variaciones importantes, sin embargo,
también se considerd el valor maximo para conocer la mayor cantidad de

vapor de agua que pudiese estar presente en esa corriente.

Definidos los parametros que establecen las diferentes condiciones, se
determiné la composicion molar base humeda de cada corriente, siguiendo el
procedimiento descrito en la seccion 3.1.1. Los valores se reportaron en la
tabla 4.1.

Tabla 4.1. Composiciéon molar en base humeday condiciones de
proceso del gas de salida de los separadores 12/22-V-307 y 12/22-V-308

y su comparacion con los parametros de disefio.

Composicion molar en base himeda

_ " P :

Equipo Condicion (kgf/em?) T (°C)
Normal 107 72,90 62,26 | 3,41 [0,81| 0,00 [0,00]0,00 ] 33,52

V-307 Méaxima ’ 82,00 | 47,98 | 2,63 (0,63 0,00 |0,00][0,00] 48,77
Disefio 1,05 70,00 | 69,24 | 0,00 [0,00| 0,00 |0,00]|0,00] 30,76
Normal 95 114,51 [ 47,44 | 9,05 [1,01 24,54 [0,12[0,07] 17,77

V-308 Méaxima ’ 116,00 | 46,93 | 8,96 | 1,00 24,27 |0,120,07 | 18,65
Disefio 9.4 115,00 | 40,85 | 9,60 | 0,00 35,49 | 0,00 (0,00 14,06

v-307 | Desviacion | 1 90 414 10,08 © | w - - | - | 897
normal vs.

V-308 | gisefio (%) 1,06 043 (1613 | -573 | « [-30,85| « | « |26,39

v-307 | Desviacion 1,90 17,14 | 30,70 | o % - - - | 5855
maxima vs.

V-308 | gisefio (%) 1,06 0,87 |14,88| 667 | © [3161| = | « |3265
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Leyenda:
2 Los valores de disefio se obtuvieron de las tablas D.1, D.2 y de los
diagramas de flujo de proceso del apéndice H; P: presiéon (kgfilcm?); T:

temperatura (°C).

En la tabla anterior se observa claramente que en condicion normal de
operacion, la presidbn y la temperatura se mantienen cercanas a lo
establecido en el disefo del proceso, teniéndose para todos los equipos una
desviacion menor al 5%, en cambio para la condicion maxima de operacién
la temperatura en los separadores 12/22-V-307, se desvio un 17,14% del
disefio como producto del efecto que se genera cuando un aeroenfriador se

encuentra fuera de servicio, tal y como se describid en parrafos previos.

Al analizar los resultados de la composicidon de los gases se observan
variaciones notorias. En primera instancia, no se considerdé por disefo la
presencia de algunos componentes en la corriente, tal es el caso del
nitrogeno y el argdén para el gas efluente del 12/22-V-307, y del argdn,
monoxido de carbono y metano para el gas del 12/22-V-308, motivo por el

cual presentaron desviaciones infinitas.

Estudiando el comportamiento de los otros componentes de la mezcla
gaseosa, se tiene que para el V-307 en condicion normal de operacion, el
contenido de humedad se desviéo menos del 10% respecto al disefio, debido
a que la temperatura se mantiene dentro de los valores esperados; sin
embargo en la condicion de operacién maxima, este efecto tomd auge y la
desviacion se incrementd casi a un 60%. En relacion al diéxido de carbono,
la desviacion se mantuvo en el orden del 10% para la condicion normal,

producto de la presencia de los compuestos no considerados en el disefo;



144

pero en condicion maxima se desvié alrededor de un 30% por debajo del

disefio como resultado del aumento del contenido de vapor de agua.

En cuanto a la composicion del V-308, se presentaron desviaciones
moderadas (entre 15 y 30%), producto de la presencia de los componentes
mencionados con anterioridad, aunado a que en base seca (tabla 3.2) el
contenido de hidrogeno respecto al disefio fue menor y el de diéxido de

carbono mayor.

Es importante sefialar que en el método de calculo aplicado para
conocer el contenido de vapor de agua de saturaciéon de los gases emitidos,
se consider6 mezclas de gases ideales, debido a las bajas presiones y
caracteristicas fisicoquimicas de los componentes, asi como se describié en
la seccion 3.1.1. Sin embargo, al observar los porcentajes de desviacion se
detalla que los calculos fueron mucho mas precisos para el gas del V-307,
que para el del V-308, ya que, el primero presenta una presion de operacion
mucho menor, sumado al hecho de que la presion del segundo (9,5 kgf/cm?)
se encuentra cercana al limite maximo permitido para ser considerada una

mezcla de gases ideales (10,33 kgf/cm?).

Otro factor que influye en la desviacién obtenida en el V-308 es la
caracteristica de las fases que intervienen en el equilibrio liquido - gas, ya
que, la fase liquida es una solucion compleja rica en dioxido de carbono
disuelto, a diferencia del V-307, donde la fase liquida, esta constituida en su
totalidad por condensados de vapor de agua que presentan trazas

despreciables de otros componentes disueltos.

La otra variable que permitié definir la condicion normal o maxima de

operacion, fue la apertura de las valvulas de control 12/22-PV-3100 y 12/22-
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PV-3054. De acuerdo a lo detallado en la seccién 3.1.1, esta es directamente
proporcional al flujo, con mucho mayor efecto en la PV-3100, debido a su
caracteristica inherente de igual porcentaje, donde a aperturas mayores los
incrementos en el flujo son mas significativos que a aperturas menores
(figura 3.2), a diferencia de la PV-3054 que presenta una caracteristica lineal.

Por esta condicion resultd necesario estudiar su comportamiento.

Al observar los datos de la tabla 3.1 se detalla que la valvula PV-3100
de la unidad 12, presenté en la mayoria de las mediciones realizadas una
apertura del 100%, en comparacidon con la equivalente de la unidad 22 en
donde se registraron aperturas mucho menores con un valor promedio en
operacion normal de 61,12%, teniéndose condiciones de presién vy
temperatura similares y cuyas diferencias se consideran insignificantes para
generar una variacion de tal magnitud en la variable estudiada. Es importante
destacar que la apertura registrada en la recoleccion de los datos no
corresponde al valor que ésta tiene fisicamente en planta, sino al valor que el
controlador le escribe desde el DCS en funcién del requerimiento de presion
que tenga fijado. Esta condicion lleva a inferir que la 12-PV-3100 presenta
problemas en su funcionamiento que no afectan directamente su papel en el
proceso pero que si generan datos incoherentes a la hora de procesarlos

dentro de la metodologia para el calculo del flujo.

El principal de estos problemas podria ser la calibracion de la valvula, lo
que generaria aperturas incongruentes entre el valor fisico y el del DCS, sin
embargo, ésta presenta un indicador local de posicién, que permitié descartar
dicha posibilidad, ya que las aperturas eran consistentes. La situacién reduce
el problema a dos factores, bien sea errores de calibracidén en el transmisor
de presidon asociado al lazo o, en un peor escenario, desperfectos en el

estado fisico de los internos de la valvula, que por ser de tipo mariposa existe
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la posibilidad de presentarse la ruptura de algun pasador interno lo que
ocasionaria un manejo defectuoso de la veleta de regulacién de flujo. Este
escenario es probable, ya que, no se tienen registros de que en alguna

oportunidad se le hayan realizado trabajos de mantenimiento mayor.

Por los motivos expuestos, se excluyeron del calculo de flujo los valores
correspondientes a la apertura de la valvula 12-PV-3100, determinandose el
valor promedio y el valor maximo (tabla 4.2), unicamente con la data de la

unidad 22, siendo ésta mas cercana a lo establecido en el diseno.

En el caso de la PV-3054, no se observaron variaciones significativas
entre ambas unidades, comportandose de la misma forma respecto al
disefio, por lo que todos los datos recolectados se consideraron para la
determinacion del flujo en condicion normal y en condicion maxima de

operacion.

Para la determinacion de los flujos observados en la tabla 4.2, fue

necesario aplicar la metodologia descrita en la seccién 3.1.2.

Con el objeto de incrementar la rigurosidad del calculo, debido a las
desviaciones presentadas en la composicion (tabla 4.1), se considerd para
estos efectos la estimacion del factor de compresibilidad, cuantificandose asi
la desviacidn que los gases tienen respecto al comportamiento ideal,
notandose que el gas que fluye a través de la PV-3100 presenta una
desviacién despreciable (Z = 0,994) a diferencia del gas de circula por la PV-
3054 que tiene una variacion mayor (Z = 0,985) pero igualmente
despreciable para fines practicos. Este valor se encuentra reportado en la

tabla 3.4 en conjunto con el resto de las propiedades fisicas.
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Tabla 4.2. Flujos masicos, volumétricos y molares que circulan a través
de las valvulas 12/22-PV-3100 y 12/22-PV-3054.

Normal 61,12b 46.643 1.343 30.111 1.119

PV-3100 Maxima 84,00 83.111 2.691 60.307 1.995
Disefio ? 58,00 31.850 884 19.823 764
Normal 93,66 1.556 56 1.266 37

PV-3054 Maxima 100,00 1.760 64 1.437 42
Disefio ? 65,00 1.000 42 937 24

PV-3100 | Desviacion 5,38 46,45 51,92 51,90 46,47
normal vs.

PV-3054 disefio (%) 44 15 55,60 33,33 35,11 54 17

PV-3100 | Desviacion | 44,83 160,95 204,41 204,23 161,13
maxima vs.

PV-3054 | gisefio (%) 53,85 76,00 52,38 53,36 75,00

Leyenda:

% Los valores de disefio se obtuvieron de las tablas D.1, D.2 y de los
diagramas de flujo de proceso del apéndice |.

® Calculado Unicamente con los datos de la 22-PV-3100 de la tabla 3.1.

m: flujo masico (kg/h 6 TM/d); n: flujo molar (kmol/h); Q: flujo volumétrico
(Nm3/h); OP: apertura (%)

Profundizando en el analisis de los flujos, se nota claramente que tanto
en la operacion normal, como en la condicion maxima de operacion existe
una diferencia considerable entre los valores obtenidos para ambas valvulas
en funcion del disefio, acentuandose la situacién para la valvula PV-3100. Sin
embargo, se mantiene la proporcionalidad de los flujos, es decir, la valvula

PV-3100 maneja mayor cantidad de gas que la PV-3054.

Estudiando de forma independiente los calculos asociados a la PV-3100
en la condicion normal, se observa que a pesar de manejar una apertura

similar al disefio (5,38 % de desviacién), el flujo de circulacion se desvia
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aproximadamente un 50% por encima, debido al aumento en la caida de
presion de la valvula, teniéndose 0,04 kgf/cm? (tabla 3.4) en comparacién con
el valor original de 0,017 kgf/cm? (tabla D.1), lo que equivale a un 135,3% de

aumento en esta variable.

En cuanto a la condicion de operacion maxima, las desviaciones se
incrementan en gran proporciéon, como consecuencia principal del aumento
abrupto de la apertura, ademas de los motivos descritos anteriormente. Dicho
aumento se debe a que por encontrarse operando el separador V-307 a una
temperatura mayor, la valvula PV-3100 abre mas para desalojar el exceso de
vapor de agua que se genera, y de esta manera se mantenga la presion de
operacion del equipo, que se encuentra establecida en el punto de ajuste del
controlador correspondiente. No obstante, el incremento del flujo es de gran
magnitud, situacion que se aleja de la realidad operativa de la planta. Este

aspecto se analiza mas adelante en la seccién 4.1.2.

Otro factor que contribuyd, pero en menor proporcion, a que surgieran
estas desviaciones fue el hecho de que el coeficiente de flujo maximo
establecido en el disefio para la valvula (tabla D.1) difiere del suministrado
por el fabricante (tabla D.3). En la tabla D.1 se muestra la informacién
correspondiente a los calculos originales de dimensionamiento y en base a
éstos, se realizdé en su momento la seleccidon de la valvula mas acorde a los

requerimientos del proceso.

En relacion a la PV-3054, la desviacién en operacion normal fue de
menor magnitud (alrededor de 40%), incrementandose levemente en la
condicion maxima, ya que, en general las variables de proceso del V-308 no
se ven afectadas de manera significativa. A diferencia de la PV-3100, al

comparar los valores de las tablas 3.4 y D.2, el AP no presentd variacion
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aparente, por lo que se descarta su influencia en las variaciones del flujo
respecto al disefio. La causa principal que origina esta desviacion, es la
relacionada con los datos de fabricacién de la valvula que, como se resaltd
en la seccion 3.1.2, no pudieron localizarse, por lo que resulté necesario
tomar el factor de relacion de presion diferencial en la valvula sin accesorios

de la tabla D.4, correspondiente a otro fabricante.

De igual forma, el flujo de circulacién, también se ve afectado por las
variaciones que, operacionalmente, presentd la composicidon del gas de
salida de los separadores, tal y como se describio en los parrafos iniciales de
esta seccidn, ya que al variar las propiedades fisicas del fluido, cambian las

relaciones y los parametros de flujo de las valvulas (tabla 3.4).

Un punto que vale resaltar, es el referente a la condicion del flujo de las
valvulas. En el caso de la PV-3100, se tiene en todo el rango de aperturas la
presencia de flujo no estrangulado, hecho que se demuestra el ver la baja
caida de presion que ésta produce, donde las perturbaciones en el sistema
afectan la rata de flujo (seccion 2.11.1). En cambio, la PV-3054, si genera
estrangulamiento, situacion marcada por el alto AP que ésta maneja. Sin
embargo, con aperturas mayores a 98,5 % (tabla 3.4), para efectos de
célculo esta condicion se pierde, pero observando el factor de expansion del
gas (Y = 0,6771), se infiere que para fines practicos aun existe flujo

estrangulado (Y < 0,6667) debido a la cercania entre estos valores.

Una variable que corrobora esta situacion es que al momento de captar
las muestras, se detectd la generacion de vibraciones en la estructura de la
valvula y la emision de ruido desde el interior de ella, consecuencias
irrefutables de la ocurrencia de este fendmeno en valvulas que manejan

gases (Janvier & Deepak, 2005).
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Es natural que una valvula presente estrangulamiento y la otra no, ya
que esto va atado a su papel dentro del proceso. Ambas deben controlar la
presion de operacién de un separador cuyo gas de salida se ventea; no
obstante, el V-307 trabaja a una presion levemente superior a la atmosférica,
por lo que la PV-3100 no necesita estar en capacidad de generar una caida
brusca de presion, en cambio, el V-308 trabaja a una presién nueve veces
superior (en términos absolutos) a la atmosférica, por lo que la PV-3054 si

debe producir una caida de presién drastica.

En general, tanto para la condicién normal como maxima de operacion,
las desviaciones reportadas en la tabla 4.2 indican que los resultados de los
flujos se alejan en buena proporcion de la realidad, debido a que las
variables del proceso han cambiado en muchos aspectos, a tal punto que los
factores de disefio de las valvulas, principalmente los coeficientes de flujo, no

son los correctos para representar el fenémeno en estudio.

4.1.2 Analisis de la composicion y flujo total del gas venteado

Los resultados del balance de masa descrito en la seccion 3.1.3, se

muestran en la siguiente tabla:
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Tabla 4.3. Flujo y composicion molar base humeda de la corriente de

venteo.
Condicién Datos
Variable®  Normal de Maxima de obtenidos
y » Disefio @ .
operacion  operacion con Inlibra
% CO;, 61,66 47,96 68,61 -
% N2 3,63 2,77 0,21 -
% Ar 0,82 0,63 0,00 -
% Haz 0,99 0,56 0,79 -
% CO 0,00 0,00 0,00 -
% CHa4 0,00 0,00 0,00 -
% H20 32,89 48,07 30,39 -
m (kg/h) 48.199 84.871 32.850 32.874
n (kmol/h) 1.400 2.755 926 -
Q (Nm“/h) 31.376 61.744 20.760 -
m (TM/dia) 1.157 2.037 788 789
Leyenda:

@ Los valores de disefio se obtuvieron de las tablas D.1, D.2 y de los
diagramas de flujo de proceso del Apéndice I.

®La composicién se da en porcentaje molar.

m: flujo masico (kg/h 6 TM/d); n: flujo molar (kmol/h); Q: flujo volumétrico
(Nm®/h).

Al observar el porcentaje molar de los componentes, se resalta la
particularidad que, para ambas condiciones, la composicion del venteo se ve
influenciada directamente por las caracteristicas de la corriente proveniente

del V-307 (tabla 4.1), hasta el punto de ser muy cercanas, como
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consecuencia del aporte que, en términos de flujo, ésta le proporciona al gas

emitido en comparacion con el V-308 (situacion descrita en la seccion 4.1.1).

Es de sefalar que la mayor contribucién dada por el V-308 a la
corriente total, esta referida al hidrogeno, aportando aproximadamente entre
un 0,5 y 1% dependiendo de la condicion de operacion. Los efectos del
monoxido de carbono y del metano contenido en el gas de salida de este
equipo se hacen despreciables al balancear las corrientes, aspecto que se

corrobora al compararlo con la condicién de disefio.

Un factor importante que se considerd, es el efecto que tienen los
condensados que arrastran los gases de salida de ambos separadores. En la
tabla 3.3, se ve que éstos presentan trazas de metales como potasio y
vanadio, que como se indicé en la seccion 3.1.1, son componentes clave que
caracterizan a la solucion GV. Sin embargo, la concentracion de éstos en los
condensados provenientes del V-308 es mucho mayor que la del
condensado contenido en el V-307, situacion légica debido a las
caracteristicas de la fase liquida que participa en el equilibrio liquido - gas
que ocurre en cada equipo. Es claro que en el V-308 existe un arrastre
significativo de solucion GV, por lo que cualquier sistema que se instale
aguas abajo de este equipo con el propésito de someter al gas a algun tipo
de tratamiento debera estar en capacidad de resistir los efectos que estas
particulas puedan ocasionar. En el apéndice H se muestran fotografias con la

coloracién de las muestras captadas.

Los aspectos antes mencionados permiten definir, que el gas del V-308,
a pesar de contribuir, en términos de flujo, con menor proporcion al venteo
total, constituye una fuente clara de contaminantes cuando se analiza en

relacion al objetivo principal de este proyecto, que no es otro, que el emplear
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el dioxido de carbono para incrementar la produccion de las plantas de urea,
reduciendo, a la vez, las emisiones de este compuesto. Dichos
contaminantes limitarian la propuesta planteada (seccién 3.3), al desarrollar
el sistema de recuperacion en funcion de la utilizacion que pueda darsele al

producto terminado.

De acuerdo al objetivo anteriormente mencionado, de alimentarse esta
corriente en su totalidad al compresor de diéxido de carbono en las plantas
de urea, el contenido de hidrogeno ocasionaria variaciones en la densidad
del gas y claramente problemas al procesarlo en la maquina existente; no
obstante, la presencia de trazas de vanadio instantdneamente anularia las
posibilidad de emplearlo en la elaboracion de productos relacionados con el
area alimenticia, tales como fertilizantes, dada las implicaciones negativas

que tiene en la salud de los seres humanos.

Por los argumentos expuestos se descarté la utilizacion del gas de
salida del V-308 en el desarrollo de este proyecto, aprovechando la alta
pureza en CO, (base seca) que por si solo tiene el gas proveniente del V-
307, lo que simplifica el disefio de las diferentes opciones para su tratamiento
y posterior recuperacion. Realizando esta consideracidn se minimizan
aproximadamente en un 97 % las emisiones de diéxido de carbono a la
atmoésfera, porcentaje que se obtuvo al relacionar los flujos masicos
independientes de cada separador (tabla 4.2) respecto al flujo total venteado
(tabla 4.3).

Por otra parte, al comparar los resultados del balance con la
informacion obtenida mediante el empleo del software Inlibra®, se observa
que en operacion normal existe mas cercania entre los resultados, que en la

condicion maxima; sin embargo, en ninguna de las dos condiciones la
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diferencia es lo suficientemente pequefia como para considerar que los flujos
calculados son los correctos, corroborandose de esta forma lo descrito en la
seccion 4.1.1. Esta divergencia es tal, que en la segunda condicion, el flujo
practicamente se triplica, situacion que resulta incongruente al momento de
adaptar estos valores al comportamiento de la planta, ya que para alcanzar
un flujo de tal magnitud se deberia operar a una carga muy por encima del

100%, lo que no es posible en la realidad.

Es importante resaltar que el software Inlibra® brinda en sus resultados
gran confiabilidad en términos de flujos masicos totales, y si se compara con
lo establecido en el disefo, la desviacion es minima; sin embargo, a nivel de
composicién de las corrientes o célculos de flujo en otras unidades aun se

encuentra en etapa de desarrollo (seccion 3.1.3).

Dadas las circunstancias, se tomé como flujo real en condiciones
normales de operacion, el determinado mediante el uso del software y como
composicidon, presion y temperatura real se mantuvieron las descritas en el
analisis estadistico de la seccién 3.1.1. De aqui surgi¢ la necesidad de
desglosar los flujos masicos por componente para ambas condiciones
operacionales, con el objeto de estudiar la contribucion independiente de
cada uno de ellos y posteriormente ajustar los flujos calculados a los reales,
para determinar los parametros de disefio de las valvulas que se adapten a
las condiciones de trabajo actuales. Este desglose se desarrollé unicamente
para el V-307, porque como se expuso anteriormente el tratamiento del gas

del V-308 se descartd. Los resultados se exponen en la tabla 4.4.
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Tabla 4.4 Flujos masicos de los componentes que constituyen la mezcla

gaseosa a la salida de los separadores 12/22-V-307

Variable Normal Méxima Normal Maxima
corregida corregida
51,09 56,77
Cv 7.940 15.749 5.417 6.751
Flujo de CO; (kg/h) 36.811 56.818 25.324 25.324
Flujo de N3 (kg/h) 1282 1.979 882 882
Flujo de Ar (kg/h) 435 672 299 299
Flujo de H;O (kg/h) 8.114 23.642 5.582 10.537
Flujo Total (kg/h) 46.643 83.111 32.088° 37.043
Leyenda:

2 Determinado con Inlibra®.

OP: apertura de la valvula PV-3100; Cv: coeficiente de flujo de la valvula.

Para realizar el ajuste de los flujos en condicién normal de operacion,
se emple6é una metodologia iterativa mediante el uso de la hoja de calculo
desarrollada en Microsoft® Office Excel 2007 (apéndice F). En ésta se fijo el
flujo total dado por Inlibra (tabla 4.4), manteniéndose las condiciones
correspondientes, hasta obtener el coeficiente de flujo con el cual debe estar

trabajando la valvula en la condicion actual de operacion.

Al comparar ambas condiciones operativas, se observan variaciones
significativas entre los flujos de los componentes que constituyen la base
seca del gas. La corriente que sale del V-307 proviene originalmente de la
segunda columna regeneradora de solucion GV (figura 2.2), para pasar
posteriormente por los aeroenfriadores 12/22-EA-301A/B/C/D, por lo que el

efecto del aumento de temperatura que ocurre cuando uno de estos equipos
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se encuentra fuera de servicio (seccién 4.1.1), en teoria no debe afectar la
composicién en base seca del gas, solamente se incrementa la cantidad de
agua en forma de vapor que se desaloja a través de la PV-3100. Partiendo
de esta premisa, la correccion de la condicion de operacidn maxima, se
realizd6 empleando la misma hoja de calculo (figuras F.3 y F.5), en la que se
mantuvo constante la composicion del gas en base humeda (tabla 4.1) y se
fijo el flujo de diéxido de carbono, argdén y nitrégeno correspondiente a la
condicion normal de operacion corregida, obteniéndose asi la cantidad real

que se ventea.

Obviamente el calculo alteré las aperturas determinadas inicialmente en
ambas condiciones, que variaron como resultado del cédmputo para poder
reducir el flujo hasta un valor l6gico y acorde al balance de materia. Sin
embargo, estas aperturas no representan la realidad, mas bien, los
coeficientes de flujo correspondientes a esas aperturas son los valores
verdaderos con los cuales operan las valvulas de control, por lo que la curva

trazada en las figuras 3.2 y 3.3, no describe la condicion actual.

4.2 Comprobacion de la disponibilidad de amoniaco necesario para el

incremento de la capacidad de produccion de urea

En la tabla 4.5, se observa con certeza que se dispone del amoniaco
suficiente para utilizar todo el CO; disponible en la salida del 12/22-V-307. De
los 75.000 kg/h producidos en cada planta, so6lo se requieren 71.100 kg/h,

por lo que se continuarian enviando a almacenaje 3.900 kg/h.

Esto significa, en términos porcentuales, que la produccion de
amoniaco, del tren correspondiente, seria destinada en un 94,8% para la

produccion de urea, a diferencia del 69% establecido en el disefio (seccion
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2.5.10). Al incorporar al sistema, las cantidades proporcionales de reactivos,

se podrian producir 125.376 kg/h de urea liquida, equivalentes a 3.009 TM/d.

Segun el balance de materia para la granulacion de la urea, se requiere,
como se menciond anteriormente, la adicion de UFC-85, resultando un flujo
de 1.159,7 kg/h, para la cantidad de urea liquida correspondiente. De
acuerdo a esto, la maxima produccion de urea granulada que se alcanzaria,
es de 3.037 TM/d (126.535,7 kg/h), representando, una posibilidad maxima
de incremento de capacidad del 38%, en funcién de la cantidad de materia

prima que se encuentra disponible.

No obstante, de acuerdo a la concepcion original, las plantas sélo
pueden operar a un maximo de 110% de la carga nominal (Snamprogetti
S.p.A., 1999), por lo que de los 12.897 Nm®/h disponibles de CO, (tabla 3.5),
sélo podrian usarse 3.389 Nm®h, sin necesidad de realizar modificaciones
en los equipos e instalaciones de las unidades 11 y 21. Esto, equivale a una
reduccion inmediata del 26,3% del CO, ventado en cada planta de amoniaco,

luego de instalar el sistema propuesto y disefiado en las secciones 3.3 y 3.4.

En consecuencia, para poder procesar todo el CO, disponible, es
indispensable, iniciar un proyecto de incremento de capacidad de la plantas
de produccién de urea “revamping”, que involucra la evaluacién y rediseno de
los equipos principales, tales como, el compresor de dioxido de carbono, las
bombas de suministro de amoniaco y carbamato de alta presion, el
descomponedor de alta presién, el condensador de carbamato, el reactor de
sintesis de urea, el sistema de vacio, el reactor de hidrolisis de urea, el
absorbedor de media presion, el despojador de condensados de proceso, y
la unidad de granulacién y enfriamiento final del producto (Testa & Gianazza,
2008).
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Tabla 4.5. Condicién méxima de carga a alcanzar en las plantas de urea

con la utilizacion del diéxido de carbono recuperado.

. Condicioén ‘
Parametro

Actual Propuesta
Carga de la planta 100% 138%
CO, al reactor de sintesis de urea (Nm>/h) 33.890 46.787
NH; total producido en las unidades 12 6 22 (kg/h) 2 75.000 75.000
NH3; a almacenaje (kg/h) 23.500 3.900
NH; hacia las plantas de sintesis de urea, 11 6 21

51.500 71.100
(kg/h)
Produccion de urea liquida (kg/h) 90.816 125.376
UFC - 85 requerido (kg/h) 840,0 1.159,7
Produccion de urea granulada (TM/d) 2.200 3.037

Leyenda:

@ Para una produccion diaria de 1.800 toneladas métricas de amoniaco

por planta (12 6 22).

4.3 Desarrollo de la propuesta para la recuperacion del dioxido de

carbono presente en la corriente estudiada

La propuesta desarrollada en la seccion 3.3, involucro la realizacion de
una serie de balances de materia y energia, destinados a determinar las
condiciones de proceso (temperatura, presion y composicidén), que deben
tener cada una de las corrientes asociadas al sistema, para recuperar
efectivamente el didxido de carbono venteado. Los resultados detallados de

los balances, se muestran en el apéndice G, mientras que en las secciones
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siguientes, se desglosan los puntos mas resaltantes y criterios utilizados para
seleccionar cuales, de los equipos existentes, podrian ser reutilizados.
Igualmente se presentan las caracteristicas de la corriente rica en CO,, que

se obtendria, al procesar el venteo en el sistema propuesto definitivamente.

4.3.1 Analisis de la propuesta planteada inicialmente para la

recuperacion del dioxido de carbono

4.3.1.1 Estudio del intercambiador A-1

En relacién a la propuesta planteada en la seccion 3.3.2, para llevar la
corriente de salida de los aeroenfriadores EA-301A/B/CD, hasta la nueva
condicion operativa del V-307, se requieren retirar 6.198.598 kcal/h en el
intercambiador A-1, lo que equivale a un flujo de agua de enfriamiento de
621.264 kg/h (tabla G.2). Por lo tanto, es importante verificar si existe

disponibilidad, en planta, de este fluido refrigerante.

El analisis correspondiente se basd en un calculo practico, asociado a
un balance energético global en el sistema de agua de enfriamiento, que
consistié en determinar un estimado del flujo actual que circula en la red,

tomando como referencia las condiciones de diseno (apéndice ).

En la tabla 4.6, se observa que el sistema de enfriamiento fue disefado
para operar con un rango de 10 °C; no obstante, actualmente la diferencia de
temperatura se encuentra en 8,52 °C. Esta condicién, puede ser producto de
tres fendmenos. El primero, un exceso en el flujo de agua de enfriamiento
circulante; el segundo, una disminucién en la carga térmica retirada por los
enfriadores en la operacion actual; y el tercero, una combinacion de los dos

factores antes mencionados.
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Actualmente los principales consumidores de agua de enfriamiento en
la planta (condensadores de superficie, que utilizan el 43% del agua
circulante) se encuentran trabajando a su maxima carga, siendo mayor a la
condicion normal de operacion, producto de las deficiencias existentes en las
turbinas que generan un consumo de vapor superior al disefio, por lo tanto el

agua que circula en estos equipos debe retirar mayor calor.

Igualmente se conoce que las plantas alcanzan su maxima capacidad
de produccion, por lo tanto es notorio que para obtener los productos en
especificacion se logra satisfacer la demanda de enfriamiento en las distintas
secciones mas importantes del sistema. Por lo tanto, el primero de los
fendmenos adquiere mayor relevancia, debido a que la carga térmica actual
del sistema de enfriamiento dificilmente resultaria ser menor a la de diseno.

Al suponer despreciable la variacion en la carga térmica global que
debe ser retirada del proceso y aplicando la definicion de calor sensible
(ecuacion 3.15) al agua de enfriamiento circulante, tanto para la condicién
actual, como la de disefo, se tiene, al igualar ambas ecuaciones, que:

T

retorno )D
-T

retorno )A (EC 4 1 )

(T,

descar ga

q

desarga

donde:

m : flujo masico de agua de enfriamiento (kg/h).

Taoscarga : temperatura del agua en descarga de las bombas de alimentacion
(°C).

Tretomo ; temperatura del agua que retorna al sistema (°C).

D, A: subindices que denotan el disefio y la operacion actual,

respectivamente.



161

Esta consideracion, se traduce en un estimado del flujo de agua en
exceso igual a 10.661.000 kg/h. Si se compara este valor, con el requerido

por el intercambiador A-1, sélo se consumiria 5,83% del flujo disponible.

Sin embargo, su aprovechamiento no puede ser de manera inmediata,
sino que, previamente debe realizarse un estudio de la distribucién del agua
en los diferentes consumidores del sistema, para asi determinar el punto
optimo en el que puede elaborarse la conexion respectiva, y a la vez, evaluar
como se afectaria la eficiencia de intercambio de calor, en los equipos
cercanos a dicho punto, de manera que se tomen las acciones correctivas y

preventivas pertinentes.

Tabla 4.6 Variables utilizadas para verificar la disponibilidad de agua de

enfriamiento.

Parametro Magnitud @
Mo (kg/h) 61.375.000
(Tdescarga )o 35,00

( Tretormo )5 45,00
(Tdescarga a 35,04

( Tretomo ) 43,56

Ma (kg/h) 72.036.000
M bisponible 10.661.000

Leyenda:

@ Tomados de la tabla 1.4, y de los diagramas de proceso del apéndice
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4.3.1.2 Evaluacion del separador 12/22-V-307

Como se mencion6 en la seccion 3.3.1, la condicidbn operativa
propuesta para el V-307, trajo como resultado una variacién significativa en
los flujos que maneja. En la tabla G.1, se observa para el caso de la fase
gas, que el flujo disminuy6 9.428 kg/h, respecto a la condicibn maxima de
operacion (tabla 3.5), producto del enfriamiento que sufre desde 82 °C a 45
°C. Por ende, dicho flujo se adicion6é a la fase liquida que abandona el
separador. En funcién a esto, se determinaron los parametros mostrados en

la tabla 4.7, para comprobar la factibilidad de reutilizacion del equipo.

Tabla 4.7. Velocidades y tiempos de residencia obtenidos en la

evaluacion del V-307.

Parametro ‘ Magnitud ‘
Vrgas (M/s) 1,50
Vc (m/s) 1,88
Vc' (m/s) 1,88
Vre (m/s) 11,9
Ve (m/s) 20,3
tr Propuesta (min) 2,54
tR Diserio (MiN) 2,68

Leyenda:
Vraas: velocidad real del gas (m/s); Vc: velocidad critica del gas (m/s).
Vc': velocidad permisible del gas (m/s);
Vre: velocidad real de la mezcla bifasica alimentada al separador (m/s).
VE: velocidad permisible de la mezcla bifasica alimentada al separador (m/s).
tr Propuesta: tiempo de residencia de la fase liquida en el sistema propuesto
(min).

tr piserio: tiempo de residencia de la fase liquida en el disefio (min).
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En relacion a la evaluaciéon correspondiente a la fase gas, se tiene que
la velocidad real del gas circulante, es 0,38 m/s menor a la velocidad maxima
permisible; por lo tanto se asegura que la velocidad superficial, es lo
suficientemente baja para prevenir arrastre de liquido, lo que da el tiempo
necesario para que las gotas dispersas en la fase gas, coalescan y por
gravedad pasen a formar parte del volumen de liquido retenido en el

separador.

Con respecto al comportamiento del fluido de alimentacion, dada la
nueva relacion de fases en el separador (tabla G.1), se obtuvo que la
velocidad real de la mezcla bifasica en la boquilla de entrada, es 9,21 m/s
menor a la velocidad maxima permisible, lo que garantiza, que bajo estas

condiciones operativas, no existira arrastre desde la superficie del liquido.

La razdon principal para que las velocidades lineales calculadas
presenten este comportamiento, se basa en la reduccion significativa del flujo
volumétrico del gas (tabla 3.8) como consecuencia del aumento de su
densidad, al bajar en 25 °C respecto al disefio (figura D.2), la temperatura de

operacion del separador.

En cuanto al desempeno de la fase liquida, se tiene que el tiempo de
residencia correspondiente al volumen de operacién, es 2,46 minutos menor
a lo indicado en la norma (tabla E.2) para este tipo de servicios en particular.
No obstante, desde la concepcion original, el tiempo de residencia del

liquido, era 2,32 minutos inferior a lo indicado en la norma citada.

Este parametro depende de las mejores practicas que cada licenciante
o disefiador establezca de acuerdo a su experiencia; por consiguiente, los 5

minutos establecidos en la norma, no son factor clave para evaluar el equipo.
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Mayor importancia tiene la reduccion que experimenta el tiempo de
residencia respecto al disefio, siendo esta, apenas de un 5,2%, lo que para

fines practicos es despreciable.

En base a lo mencionado en los parrafos anteriores, se establece que la
reutilizacion del separador 12/22-V-307 en el sistema propuesto es

técnicamente factible.

4.3.1.3 Evaluacion del separador 12/22-V-321

De acuerdo a los calculos desarrollados en la seccion 3.3.2.3, el estudio
para utilizar el 12/22-V-321, como equipo acumulador de los condensados
generados al cambiar la temperatura de operacién del 12/22-V-307, se baso

en la estimacion del tiempo de llenado.

Los criterios mas comunes de disefo (seccion 2.11.5), establecen que
se requieren 5 minutos para llenar la mitad de volumen del tambor de
proteccion; sin embargo, los resultados de la tabla 4.8, muestran que el valor
para la condicion propuesta es igual a 3 minutos, restando 2 minutos para

poder estar considerado dentro de la norma.

En este caso se presenta una situacion similar a la descrita con el
tiempo de residencia del liquido en el V-307 (seccidon 4.3.1.2), donde se
resalta que el tiempo tedrico establecido, forma parte de un compendio de las
mejores practicas de dimensionamiento, motivo por el cual se considera
como criterio mas relevante, el comparar la reduccion del tiempo de llenado

respecto al disefo.
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Al realizar este analisis, se observa que dicha reduccién es de 0,30 min,
lo que se traduce, en términos porcentuales, en un 9%, siendo éste un valor
aceptable para verificar el funcionamiento operacional del equipo, ya que aun
mantienen en rango los criterios originales considerados, para que en el caso
de emergencia el operador disponga del tiempo suficiente para tomar las

medidas de seguridad pertinentes.

Tabla 4.8. Volumenes y tiempos de llenado del tambor de proteccion

12/22-V-321.
Parametro ‘ Magnitud ‘
V7otal / 2 (M?) 4,49
t Lienado propuesta (MiN) 3,00
t Lienado diserio (MIN) 3,30
L / D (adimensional) 4,54

Leyenda:
V1ot / 2: mitad del volumen (m®); L / D: relacion longitud / diametro
(adimensional).

t Lienado: tiempo de llenado de la mitad del volumen de tambor (min).

Otro factor que se consider6 en la evaluacion, fue la relacién
longitud/diametro, siendo equivalente a 4,54. Este valor se encuentra dentro
del rango establecido (4 - 5) para tambores de proteccidn que operan a una

presién comprendida entre 16,55 kgflcm?gy 34,12 kgf/cm?g.

Finalmente se verificd si la bomba (12/22-P-321), que desaloja los
condensados acumulados en el V-321, tiene la capacidad de procesar el

volumen adicional generado. Para esto se compard el caudal maximo de
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disefio (figura D.8), con el caudal que se manejaria en el sistema propuesto

(tabla 3.9), siendo el segundo 10,4 m*/h inferior al primero.

Por lo descrito anteriormente, se considera técnicamente factible la

utilizacién del 12/22-V-321 para las nuevas condiciones operativas.
4.3.1.4 Evaluacion del intercambiador 12/22-E-307

e Condicion actual de operacion
Como se observa en la tabla 4.9, el intercambiador retira 9.146.195
kcal/h, lo que representa un 27,6% de carga térmica adicional, a lo estipulado

en el diseno.

Este fendbmeno, tiene su explicacion en las condiciones del fluido que
ingresa al intercambiador. En la hoja de disefio (figura D.5), se observa que
la temperatura de esta corriente debe ser de 82,9 °C; no obstante, el fluido
esta a 90 °C, por lo tanto su nivel energético es mayor, principalmente por el
aumento en el contenido de vapor de agua que tiene la fase gas en el
equilibrio, incrementandose el calor absoluto de condensacién (tabla G.6)

que debe ser retirado.

Los 7,1 °C de temperatura en exceso, son consecuencia de los
problemas de enfriamiento arrastrados desde el 12/22-E-304, el cual al
disminuir su eficiencia, le traslada parte de su carga térmica de disefo al E-
307. Estos problemas se deben a la alta temperatura que tiene el agua
desmineralizada que se envia desde la unidad de servicios industriales, y

que actua como fluido refrigerante en el intercambiador mencionado.
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Por otra parte, al tomar en consideracion los 23,2 °C de diferencia de
temperatura, que tiene actualmente el lado agua de enfriamiento del E-307
(tabla 3.12), a través del balance de energia, se obtuvo un equivalente en

flujo de 394.550 kg/h, siendo 45,1% inferior al valor para el cual fue disefiado.

Sumado a esto, se tiene el hecho de que en el equipo, se deberia
enfriar el fluido de proceso hasta 45,0 °C; sin embargo, la temperatura

promedio en la salida, oscila alrededor de los 55,6 °C (tabla 3.12).

Ademas del calor adicional que se debe retirar, la razon por la cual, no
se alcanza la temperatura especificada en el fluido de proceso, esta asociada
al bajo flujo de agua de enfriamiento. Esta condicion genera un calentamiento
de 13,2 °C, por encima de los 10,0 °C originales, ocasionando que el
refrigerante abandone el equipo con 57,6 °C, lo que evidencia un claro cruce
de temperaturas en la operacion, y consecuente utilizacién del 37,3% de area

en exceso (figura D.5), con la cual el equipo fue disefiado.

e Factibilidad de uso en el sistema propuesto

En las secciones 3.3.2.4 y 3.3.2.5, se desarrollaron los balances de
materia y energia correspondientes, para determinar las caracteristicas de la
corriente que ingresa al 12/22-E-307 en el sistema propuesto. Esta

informacion se encuentra resumida en las tablas G.3 y G.4.

La evaluacién se realizé desde el punto de vista termodinamico,
verificando si el equipo actualmente instalado, es capaz de remover el calor

que demanda el proceso en la nueva condicién operativa.
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Tabla 4.9. Carga térmica, coeficientes de transferencia de calor y area

requerida para las nuevas condiciones de proceso del 12/22-E-307.

Pardmetro Magnitud

Carga térmica disefio (kcal/h) 7.170.000
Carga térmica actual (kcal/h) 9.146.195
Carga térmica propuesta (kcal/h) 11.111.819
Flujo de agua de enfriamiento actual (kg/h) 394.550
M0 opussta (g/h) 16.282
Temperatura de salida del agua de
enfriamiento (°C) 02,57
hip opuesta (kcal/h-m2-°C) 3.898
NOropuesta (cal/h-m2-2C) 799
Uc (kcal/h-m?-°C) 663
AT (°C) 16,2
AT, (°C) 19,5
Area requerida (m?) 861
Rq (h-m*-°C/ kcal) 0,0000
Déficit de area (%) 0,87

Leyenda:
hi propuesta: CO€ficiente de transferencia de calor lado agua de enfriamiento
(kcal/h-m?-°C).
ho propuesta: COEficiente de transferencia de calor lado proceso (kcal/lh-m?-°C).
MH20 Propuesta: flUjO de vapor de agua que condensa (kg/h).
Uc: coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-m?-°C).
ATy, diferencia media logaritmica de temperaturas (°C).
AT,: diferencia efectiva de temperaturas balanceada (°C).

Rq: factor de obstruccion (h-m?-°C/ kcal).
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En la tabla 4.9, se observa que para el sistema descrito en la figura 3.7,
el E-307 debe estar en capacidad de retirar 11.111.819 kcal/h, siendo

equivalente a un 55,0% de carga térmica adicional, respecto al disefio.

Si bien, bajo la condicion actual de operacién, el equipo se encontraba
limitado retirando un tope maximo de 27,6% de calor en exceso, es logico
suponer que para la condicion propuesta, por tratarse de un mayor
porcentaje, seria imposible lograr el objetivo; no obstante, debido a que
ocurren cambios en el flujo de proceso, producto de la mezcla con el gas
recuperado del V-307, fue necesario determinar el efecto sobre los

coeficientes de transferencia de calor.

Como en el planteamiento original, no esta contemplado el
mejoramiento de la distribucion de agua hacia el intercambiador, se
considera que el flujo de agua de enfriamiento se mantendra constante, y por
ende, el balance de energia resulta en una temperatura de salida de 62,57
°C.

Definidas las condiciones terminales de las corrientes, se realizd la
evaluacion de los coeficientes de transferencia de calor individuales, de
acuerdo a lo descrito en la seccidn 3.3.2.6, arrojando que tanto el
correspondiente al lado agua, como el correspondiente al lado proceso
disminuyen. El primero, producto del menor flujo de agua que maneja el
equipo, lo que se traduce en una menor velocidad lineal y consecuente
disminucién del numero de Reynolds (seccién 2.10), mermando la capacidad
intrinseca del fluido para absorber calor. En el segundo caso, el fenbmeno es
mas complejo, y la disminucion es resultado de la proporcionalidad inversa
que existe entre el flujo de vapor que se condensa y dicho coeficiente

(seccion E.3.5).
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Una vez evaluado el coeficiente global y la diferencia efectiva de
temperaturas, se aplicé la Ley de Fourier (ecuacion 2.38), para determinar el
area total requerida para llevar a cabo la transferencia de calor de manera
efectiva, obteniéndose un valor de 861 m?, respecto a los 854 m?, que estan
realmente instalados. Esto significa que existe un déficit de area limpia para
intercambio del 0,87%; resultando en un factor de ensuciamiento nulo. En
términos practicos, implica, que al cambiar las condiciones de proceso, el
37,3% de area en exceso concebida en el disefio original, se usa en su

totalidad, y aun asi el intercambiador no es apto para la aplicacion.

Otro factor, que resulta importante considerar en la evaluacién, es el
cruce de temperaturas que tendria el equipo, si operara bajo las condiciones
propuestas. En la figura 4.1, se tiene una representacion grafica de este

fendmeno.

En la grafica, la longitud es simplemente referencial. Las lineas
trazadas solo constituyen una aproximacion del comportamiento de las
temperaturas a lo largo de la longitud del intercambiador, basadas en la
figura E.3-h. No obstante, son representativas de la limitacion de area

descrita en parrafos anteriores.

Desde este punto de vista, se tiene en el area derecha de la grafica,
luego del punto de interseccion de ambas lineas, la ocurrencia de un
fendbmeno de inversion térmica, debido a que en esa zona del
intercambiador, el calor se transferira desde el agua de enfriamiento hacia el
fluido de proceso, provocando el recalentamiento del mismo en lugar de
propiciar el enfriamiento y condensacién del vapor que contiene. Este

fendmeno se conoce como “reflashihg” (Kern, 1999). Por lo tanto, en lugar de
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aprovechar toda el area para el servicio requerido, una buena parte se

pierde, realizando la funcidén opuesta, a la que fue disefiado el equipo.

Finalmente, se detalla en la grafica, que en las zonas muy cercanas al
punto de interseccion, el area requerida tiende, en términos matematicos, a
infinito, debido a que la diferencia efectiva de temperaturas, que constituye el
potencial para la transferencia de calor, tiende a cero, demostrandose de
manera definitiva, que para las condiciones propuestas el uso del E-307, no

es técnicamente factible.
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Figura 4.1. Perfil de temperatura de los fluidos del intercambiador 12/22-

E-307 para las condiciones del sistema propuesto.
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4.3.2 Anadlisis de la propuesta replanteada para la recuperacién del
di6éxido de carbono

Como se menciond en la seccion 3.3.3, producto del resultado negativo,
que se obtuvo de la evaluacion del 12/22-E-307, fue necesario replantear la
propuesta original (figura 3.11), con el objeto de incluir un intercambiador de
calor alternativo (intercambiador A-2), cuya salida convergiera en un punto de
mezcla (mezclador A-2), situado aguas abajo del E-307. Debido a esto, se
redefinié la presion de descarga del compresor A-1, dando origen al

compresor A-2.

Los balances de materia y energia se desarrollaron con el propésito de
determinar las caracteristicas de la corriente (presién, temperatura y
composicion), que ingresara al 12/22-V-306 para, posteriormente, evaluar el
comportamiento de este equipo bajo las condiciones de proceso definidas. El

resultado de los balances se presenta en el apéndice G.
4.3.2.1 Evaluacion del separador 12/22-V-306

En la tabla G.12, se observan las variables de operacion que tiene el V-
306 en el sistema propuesto. De acuerdo a lo alli descrito, el equipo operara
a una temperatura 2,69 °C mas baja, y manejara un flujo masico total, 26,6%
superior a la condicién actual. La presién, se mantiene en 0,54 kgf/cm®g
producto del balance en el mezclador A-2, donde predomina, por ser la

presidn mas baja, la correspondiente a la salida del E-307.

Considerando las fases de forma independiente, la relacion esta dada
por 79,26% la fase gas y 20,74% la fase liquida, expresandose en unidades

de flujo masico como 104.086 kg/h y 27.229 kg/h, respectivamente.
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En relacion a la evaluacién correspondiente a la fase gas, se tiene que
la velocidad real del gas circulante (tabla 4.10), es 0,85 m/s mayor a la
velocidad maxima permisible, que en términos porcentuales, representa un
54,5%; por lo tanto la velocidad superficial, no es lo suficientemente baja
para prevenir arrastre de liquido, ni brindar el tiempo necesario para que las
gotas dispersas en la fase gas, coalescan y por gravedad pasen a formar

parte del volumen de liquido retenido.

Tabla 4.10. Velocidades y tiempos de residencia obtenidos en la

evaluacion del V-306.

Parametro ‘ Magnitud ‘
Vrgas (M/s) 2,41
Vc (m/s) 1,56
Vc' (m/s) 1,56
Vre (M/s) 27,0
Vg (m/s) 16,3
tR Propuesta (MIN) 2,22
tR Disefio (MIN) 2,28

Leyenda:
Vraas: velocidad real del gas (m/s); Vc: velocidad critica del gas (m/s).
Vc': velocidad permisible del gas (m/s);
Vre: velocidad real de la mezcla bifasica alimentada al separador (m/s).
VE: velocidad permisible de la mezcla bifasica alimentada al separador (m/s).
tr Propuesta: tiempo de residencia de la fase liquida en el sistema propuesto
(min).

tr Diseio: tiempo de residencia de la fase liquida en el disefio (min).
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De igual forma, resulta conveniente analizar el comportamiento del
fluido de alimentacion bajo esta condicion. Dada la nueva relacion de fases
existente, se obtuvo que la velocidad real de la mezcla bifasica en la boquilla
de entrada, es 10,7 m/s mayor a la velocidad maxima permisible, o que
afirma, que de operarse el equipo bajo estas condiciones, existira un arrastre

significativo desde la superficie del liquido.

El motivo por el cual, las velocidades lineales calculadas presentan este
comportamiento, se basa en el aumento significativo del flujo masico del gas,
ya que, aun en la condicidn propuesta, el equipo operaria 7,91 °C por encima
del disefo (figura D.1), lo que disminuye considerablemente la densidad del
fluido gaseoso, y genera un incremento proporcional en el flujo volumétrico

manejado.

En cuanto al desempefo de la fase liquida, se tiene que el tiempo de
residencia, correspondiente al volumen de operacion, para este tipo de
servicios, es 0,22 minutos mayor a lo indicado en la norma (tabla E.2), y a su
vez es un 2,7% menor que el tiempo de disefo, indicando que los cambios

en el proceso no afectan el comportamiento de esta fase.

Lo anteriormente expuesto, referente a las velocidades de la fase gas y
del fluido bifasico en la alimentacion, permite descartar técnicamente la
reutilizacion del 12/22-V-306 en el sistema de recuperacion de didéxido de

carbono.
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4.3.3 Andlisis de la propuesta definitiva para la recuperacién del dioxido
de carbono

Tal y como se menciond en la seccidn anterior, la evaluacion del 12/22-
V-306, no arrojé resultados satisfactorios en relacion a su posibilidad de
utilizacién, por lo que surgié la necesidad de anadir a la propuesta un equipo

adicional, que cumpla con el servicio requerido.

De acuerdo a lo descrito en la seccion 3.3.4, este equipo se identifico
como separador A-1, y la incorporacion del mismo, trajo consigo la reduccion
en la presién de descarga fijada en el compresor A-2, ya que, para este caso,
el punto de mezcla (mezclador A-3), se encuentra ubicado aguas abajo del
V-306, donde se maneja una presién de 0,54 kgf/lcm?g. En consecuencia, la

carga térmica del intercambiador A-2, también disminuyo.

Para diferenciar los equipos, en funcion a los cambios realizados, se
identificaron como compresor A-3 e intercambiador A-3, respectivamente
(figura 3.14). En el apéndice G, se muestran los resultados de los balances

realizados.

4.3.3.1 Estudio del intercambiador A-3

En relacién a la propuesta planteada en la seccion 3.3.4, para llevar la
corriente de salida del compresor A-3, hasta la condicién operativa del
separador A-1, se requieren retirar 585.188 kcal/h en el intercambiador A-3,
lo que equivale a un flujo de agua de enfriamiento de 58.651 kg/h (tabla

G.15), para una diferencia de temperatura de 10 °C.
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Claramente esta cantidad se encuentra disponible en planta, ya que, de
acuerdo al desarrollo de la seccion 4.3.1.1, solo se aprovecharia un 5,83%
del exceso de agua de enfriamiento circulante en el sistema; por lo tanto, al
incorporar al balance total, el flujo requerido por el intercambiador A-3, el

porcentaje se incrementa a 6,38%.

4.3.3.2 Estudio de las caracteristicas resultantes de la corriente rica en

dioxido de carbono

Después del enfriamiento hasta 45 °C, de la corriente que circula a
través del intercambiador A-3, el fluido bifasico formado ingresa directamente
al separador A-1, donde la fase gaseosa, luego de la division respectiva,
presenta las caracteristicas indicadas en la tabla 4.11. Debido al bajo flujo de
la fase liquida, ésta puede incorporarse facilmente, en la tuberia equivalente
que sale del V-306.

Al comparar los resultados mostrados en la tabla 4.11, con los
correspondientes a la corriente que sale actualmente del 12/22-V-307 (tabla
3.5), se observa que el sistema propuesto es capaz de retirar 9.833 kg/h de
vapor de agua, lo que se traduce en una reduccion del 93,3% de la humedad
presente en el gas, disminuyendo en términos de composicion masica, a un
2,59% respecto al 28,45% presente en la corriente venteada. Este valor se
encuentra 0,21% por debajo de lo requerido en el V-306 (tabla 3.7); por lo

tanto, cumple con la especificacion.

Como la base seca del gas, a lo largo de todo el proceso, permanecio
constante, el efecto de disminucion de la humedad, generé un marcado

incremento en el peso molecular, pasando de 30,89 (tabla 3.4) a 41,64, valor
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proximo al indicado en el disefio del V-306 y superior al que dicha corriente

tiene en la operacion actual.

Tabla 4.11. Caracteristicas del gas de salida del separador A-1.

CO; 25.324 93,07
N> 882 3,24
Ar 299 1,10
H>O 704 2,59
Total 27.210 100,0
PM (kg/kmol) 41,64
p (kg/m’) 2,52
T(°C) 45,0
P (kgf/lcm®g) 0,60
Leyenda:
P: presion (kgf/lcm?g); T: temperatura (°C); PM: peso molecular; p:

densidad (kg/m®).

A pesar de que en el sistema propuesto, la presién, temperatura y
humedad alcanzadas son equivalentes a las del disefio del V-306, el peso
molecular presenta mayor desviacion debido a la presencia de 4,34% de
nitrégeno y argoén, respecto al 0,04% de nitrégeno e hidrégeno, que el gas de

salida de este equipo posee.

Sin embargo, este efecto pierde relevancia, ya que el conjunto de
variables que pueden influir en el proceso de compresion, se resumen

practicamente en una sola: la densidad del gas. Para el caso, el valor
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obtenido es igual a 2,52 kg/m®, siendo mayor que la fijada en el disefio (2,40
kg/m®), y que la existente en la operacién actual (2,32 kg/m®). Este aumento,
permitira reducir la carga adiabatica o cabezal de compresion, y por ende, los
requerimientos de potencia, de enviarse este flujo en lugar del que se

succiona actualmente.

En fin, la corriente venteada a la atmdsfera, tendra las caracteristicas
requeridas para que el didoxido de carbono recuperado se encuentre, en
condiciones similares, a las de diseno del gas de salida del separador 12/22-
V-306 (tabla 3.7) y pueda ser enviado efectivamente hacia la succion del
compresor 11/21-K-101 en las plantas de urea. Por este motivo, la propuesta

en estudio resultd ser técnicamente factible.

Es importante considerar, que en lo parrafos anteriores, sélo se
mencionod el efecto que tienen las propiedades fisicas del gas, en el proceso
de compresion. No obstante, para poder comprimir realmente la totalidad del
flujo masico adicional en la maquina actualmente instalada, es necesario
realizar un estudio mas profundo, que involucre, la optimizacion energética
del equipo, bien sea disminuyendo la temperatura o incrementando la presion
de succion. Esta evaluacién esta asociada al “revamping” mencionado en la

seccion 4.2.

Para poder estudiar si el 11/21-K-101, estara en capacidad de
comprimir todo el flujo de didéxido de carbono adicional, es indispensable
conocer las caracteristicas resultantes de la mezcla con la corriente de salida

del V-306, presentandose las mismas en la tabla 4.12.
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Tabla 4.12. Caracteristicas de la corriente de salida del mezclador A-3.

0
0
0
Ar 299 299 0 0,29 0,29 | 0,00
H,O 4.238 | 4.230 7 4,07 4,06 100
Total 104.138|104.129| 7 100 100 100
Rel. G-L (%) - 99,99 | 0,01 - - -
PM (kg/kmol) | 41,29 | 41,30 | 18,02 - - -
p (kg/m®) 243 | 2,35 087 - - -
Tmas (°C) 53,11
T Rocioma-3 (°C) 53,15
P (kgflcm’g) 0,54
Leyenda:

Comp.: componentes; G: fase gas; L: fase liquida; Rel. G-L: Relacion de
fases gas - liquido.

Twm a3 temperatura de la corriente de salida del mezclador A-3 (°C); P:
presion (kgf/cm?g).

T rocio M A-3: temperatura de la corriente de salida del mezclador A-3 (°C).

PM: peso molecular; p: densidad (kg/m®).

En forma general, se observa que las propiedades de la mezcla, se
acercan notablemente a las caracteristicas del gas de salida del V-306,
debido a que el aporte de esta corriente, en términos de flujo masico, es
mucho mayor. Sin embargo, la excelente condicion del gas proveniente del
separador A-1, permite mejorar parcialmente los parametros que influyen en

la compresién del gas.
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Esta situacion, permite afirmar que antes de ejecutar cualquier proyecto
de “revamping” de planta, es indispensable solventar los problemas de
enfriamiento existentes en el E-304 y E-307 (seccién 4.3.1.4), con el objeto
de restablecer las condiciones Optimas de la corriente de proceso que circula
por estos equipos, y mejorar definitivamente el desempefio del compresor de

didéxido de carbono.

4.4 Realizacion del disefio preliminar de los equipos principales del
sistema propuesto para el tratamiento de la corriente liberada a la

atmosfera

4.4.1 Dimensionamiento del intercambiador A-1

De acuerdo a las bases de disefio establecidas para el intercambiador
A-1 en la seccidén 3.4.1, se obtuvo que las dimensiones y caracteristicas
globales de transferencia de calor que debe tener el equipo, para satisfacer

el servicio requerido, son las siguientes:
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Tabla 4.13. Disefio final del intercambiador A-1.

[ Pefmero [ Megniud )

Numero de tubos 938
Diametro externo de los tubos (mm) 19,05
BWG de los tubos 16
Longitud de tubos (m) 4,88
Numero de pasos por los tubos 2
Numero de pasos por la coraza 1
Arreglo del haz tubular Triangular, A
Pitch (mm) 254
Diametro interno de la coraza (mm) 889
Espaciado entre deflectores (mm) 889
Velocidad lado tubos (m/s) 1,90
Caida de presién lado tubos (kgf/cm?) 0,45
Caida de presion lado coraza (kgf/cm?) 0,01
Area instalada (m®) 273,8
AT¢ (°C) 26,3
Uc (kcal/h-m?-°C) 1313,7
Up (kcal/h-m*-°C) 861,6
At (m?) 179,5
R4 (h'-m?-°C /kcal) 0,0004

Leyenda:

Uc: coeficiente global de transferencia de calor limpio (kcal/h-m?-°C).
Ub: coeficiente global de transferencia de calor sucio (kcal/h-m?-°C).
Rq: factor de ensuciamiento (h-m?-°C/ kcal).

AT,: diferencia de temperaturas balanceada (°C).

Ar: area de transferencia limpia o requerida (m?).
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En los pasos del diseno, se obtuvo inicialmente (tablas 3.18 y 3.20) un
intercambiador que presentaba un factor de ensuciamiento (0,0005
h-m?-°C/kcal) superior al requerido en el servicio (0,0004 h-m?-°C/kcal),
motivo por el cual se propuso una configuracion diferente que aprovechara al

maximo la hidraulica del equipo.

En este aspecto, se seleccion6 un arreglo en el que se incrementara la
caida de presion y la velocidad del agua de enfriamiento en el lado de los
tubos, pero manteniendo la caida de presion lado proceso, producto de la
misma limitante que el sistema establece dada las bajas presiones que se
manejan (<0,04 kgf/lcm?g). De esta forma se logré la obtencion de un equipo

mas compacto y que involucra menores costos de fabricacion.

En el lado agua de enfriamiento, la caida de presion se incrementé de
0,36 a 0,45 kgf/cmZ, mientras que la velocidad pas6 de 1,71 a 1,90 m/s,
resultando en un numero de Reynolds mayor (seccién 2.10) y en

consecuencia un mayor coeficiente de transferencia de calor.

El balance por zonas (tabla 3.19), permitié obtener el comportamiento
del coeficiente global de transferencia de calor y del area de transferencia
requerida para el enfriamiento y condensacion del fluido de proceso, a
medida que se incrementa la carga térmica retirada en el intercambiador. El

perfil correspondiente se muestra en la figura 4.2.

Como se observa, cuando se retira calor al fluido de proceso, el
coeficiente de transferencia disminuye progresivamente, variando desde
2.643 kcal/h-m?°C en la entrada, hasta 447 kcal/h-m?°C. Este efecto se
explica en el hecho de que la fase gas del fluido alimentado se encuentra en

un punto de rocio (tabla G.1) donde el contenido de vapor de agua es tal, que
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el coeficiente tiende a comportarse casi totalmente como el de condensacion
pura para vapor. No obstante, a medida que éste se enfria, la presion parcial
del agua en la fase gas disminuye, y por ende se reduce el potencial para la
difusién en la mezcla de gases no condensables (ecuacion E.60), llegando a
tenerse en la salida un coeficiente dominado por la mezcla de gases (CO.,
N2 y Ar).
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Figura 4.2. Curva de condensacion para el fluido que circula a través del

intercambiador A-1.

Paralelamente, el area de transferencia limpia requerida se incrementa,
inicialmente con una proporcion menos marcada que en las zonas finales del
intercambiador, donde el comportamiento tiende a ser exponencial. Esto se
debe a la propia disminucion del coeficiente, lo que genera requerimientos de

area cada vez mayores.
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Figura 4.3. Vapor de agua condensado en el intercambiador A-1.

En la figura 4.3, se muestra la cantidad de condensados generados, en
relacion a la carga térmica retirada, siendo esta una informacién util para

evaluar el desempefio del equipo una vez se encuentre instalado.

Finalmente, al analizar la relacion area instalada vs. area requerida, se
tiene el equivalente a un porcentaje en exceso de 34,4%. Este valor es
superior al 15% recomendado tipicamente para el disefio de
intercambiadores (Walas, 1990); no obstante, dada la sensibilidad del calculo
(incremento subito del area) en los ultimos pasos, es recomendable trabajar

con factores de ensuciamiento que generen esta situacion (Kern, 1999).

4.4.2 Seleccion del compresor A-3

Como se sefiald en la seccidn 3.4.2, de las cinco opciones de seleccion,

el compresor dinamico axial fue descartado, ya que, la potencia requerida por
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la maquina es de 376 kW, estando muy por debajo del limite menor de
capacidad comun de potencia (3.750 kW) indicado en la tabla E.10 para este

tipo de compresores.

Al verificar la informacién sefalada en la tabla E.9, la posibilidad de
utilizar el compresor de anillo liquido se rechaza, debido a que sélo se disefia

especialmente para servicios de aire.

Igualmente, se omite el uso de un compresor de I6bulo recto, dado que
su relacion de presidon maxima por etapa de compresion, es de 1,6, siendo
menor a la determinada para el compresor en estudio (tabla 3.16); de
seleccionarse este tipo, seria necesario instalar una segunda etapa, lo que

implica un capital fijo de inversion mayor.

De los dos tipos de compresores restantes, se descarta el reciprocante

no lubricado por dos motivos:

El primero, se refiere a la sensibilidad relativa al contenido de humedad,
siendo alta para el reciprocante, en contraposicion a la de tornillo helicoidal
que se valora como media. En la seccidén 3.2.2.2, se sefialé que el gas de
salida del 12/22-V-307 constituye una mezcla de gases secos, saturados con
vapor de agua, por lo tanto, cualquier problema operacional o variacion en el
proceso podria generar el ingreso de condensados al equipo y afectar su

funcionamiento.

El segundo motivo de descarte, se asocia a los requerimientos relativos
de mantenimiento, siendo muy altos para el reciprocante, mientras que para
el de tornillo helicoidal son medios. Si ambas maquinas satisfacen los

requerimientos de proceso, es logico seleccionar aquella que, una vez sea
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instalada, genere los menores costos operativos y se mantenga en servicio el

mayor tiempo.

El compresor rotatorio de tornillo helicoidal de baja presion, resulté la

opcion técnicamente factible.

Luego de seleccionado el compresor, fue necesario calcular de nuevo la
potencia en funcion de las eficiencias sefialadas en la tabla E.9. Se tomé la
menor eficiencia de compresiéon en el rango sefalado para obtener la mayor
estimacion de potencia a las condiciones propuestas. La eficiencia mecanica

se mantuvo respecto a la suposicién original.

Como el principio de calculo para un compresor rotatorio, se basa en el
método politropico (PDVSA, 1995), se empleo la figura E.12 para convertir la
eficiencia a términos isentropicos y relacionarla con los calculos realizados
en la seccion 3.3.4.1, presentandose las caracteristicas finales del compresor
A-3 en la tabla 4.14.

Tabla 4.14. Eficiencias y requerimientos definitivos de potencia del

compresor A-3.

Parametro Magnitud

Eficiencia politrépica (%) 70,0
Eficiencia isentropica (%) 68,4
Eficiencia mecanica (%) 95,0
Temperatura de descarga real (°C) 97,9
Potencia desarrollada real (kW) 365
Potencia al freno (kW) 385
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4.4.3 Dimensionamiento del intercambiador A-3

De acuerdo a las bases de disefio establecidas para el intercambiador
A-3 en la seccién 3.4.3, se obtuvo que las dimensiones y caracteristicas
globales de transferencia de calor que debe tener el equipo, para satisfacer

el servicio requerido, son las siguientes:

Tabla 4.15. Diseio final del intercambiador A-3.

: Zona
Parametro

Desobrecalentamiento Condensacion

Carga térmica
266.121 327.259 593.380
(kcal/h)
Arc (m?) 39,9 22,8 62,7
Uc
) 235,2 1.164,7 572,8
(kcal/h-m*-°C)
AT, (°C) 28,4 12,4 16,5
Amp (m?) - 74,9
Up
, - 479,4
(kcal/h-m*-°C)
R4 (h'm?-°C
- 0,0003
/kcal)
Leyenda:

Uc: coeficiente global de transferencia de calor limpio (kcal/h-m?-°C).
Ub: coeficiente global de transferencia de calor sucio (kcal/h-m?-°C).
Rq: factor de ensuciamiento (h-m?-°C/ kcal).

AT,: diferencia de temperaturas balanceada (°C).

Arc: area de transferencia de calor limpia (m?).

Arp: area de transferencia de calor instalada (m?).
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A diferencia de lo ocurrido al disefar el intercambiador A-1, en la
suposicion inicial de este intercambiador (tabla 3.22), se obtuvo un factor de
ensuciamiento acorde a lo requerido para el tipo de servicio (tabla 3.21). Por
lo tanto se estableci6 como disefio definitivo. Si bien, la zona de
condensacion presenta un factor igual al del intercambiador A-1, el efecto
que genera la zona de desobrecalentamiento en los calculos globales

disminuye su magnitud.

Si los equipos se comparan desde el punto de vista hidraulico, las
caidas de presion y velocidad del fluido lado tubos, se encuentran muy
cercanas a los limites superiores establecidos (seccidén 3.4.3), puesto que se
pudo seleccionar un intercambiador proporcionalmente mas compacto, dado

que la caida de presion permitida en el lado proceso era mayor.

En la figura 4.4 se observa el comportamiento del coeficiente global y
del area de transferencia requerida en el intercambiador. La parte izquierda
de la grafica muestra la zona de desobrecalentamiento, presentando bajos
coeficientes de transferencia de calor que disminuyen levemente a medida
que el gas se acerca a su punto de rocio. Apenas el gas alcanza esta
condicion, el coeficiente se incrementa de manera practicamente
instantanea, producto de la aparicién de la primera porcién de condensados,
que generan el potencial de difusion de masa del vapor, desde la fase no
condensable hasta la interfaz con la pelicula de liquido formada, como
consecuencia de la diferencia de las presiones parciales en estos dos

puntos.
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Figura 4.4. Curva de transferencia de calor para el fluido que circula a

través del intercambiador A-3.

En el area derecha, se muestra el comportamiento de la zona de
condensacién, donde, comparado con el intercambiador A-1, la disminucion
en el coeficiente y el aumento del area de transferencia no son tan marcados,
dado que el flujp masico de condensado que se genera es
considerablemente menor (tablas G.1 y G.14). Por este motivo, los efectos

sobre el coeficiente global son moderados, dentro de la misma zona.

Comparando los requerimientos de area de ambas zonas del
intercambiador, se tiene que el area para desobrecalentamiento (39,9 m?) es
mayor que para la condensacion y consecuente enfriamiento de las fases
gas y liquido remanentes (22,8 m?). No obstante, la relacién area vs. delta de

temperatura lado proceso se invierte, requiriéndose para desobrecalentar el
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gas 0,92 m?°C, en contraposicién a los 2,33 m?°C requeridos para

condensar el flujo de vapor indicado en la figura 4.5.

La inversién mencionada, se debe principalmente a que la diferencia
efectiva de temperaturas (tabla 4.15) en la zona de desobrecalentamiento es
1,29 veces mas grande que en la zona de condensacion, sumado a que en la
primera se debe retirar solamente el 80% del calor total removido en la

segunda.
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Figura 4.5. Vapor de agua condensado en el intercambiador A-3.

En términos globales, el area en exceso, disponible para el
ensuciamiento en el intercambiador A-3 es de 16,3%, quedando préxima al

valor recomendado para el disefio de estos equipos (Walas, 1990).
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4.4.4 Dimensionamiento del separador A-1

Al aplicar los criterios de disefo para separadores verticales, definidos

en la seccion 3.4.4, se obtuvo un equipo con las siguientes caracteristicas:

Tabla 4.16. Dimensiones finales del separador A-1.

L pemem | Meonitd |

Diametro (m) 1,10

Area transversal (m?) 0,95

Diametro de la boquilla de salida de gas (mm) 288

Altura efectiva de separacion (m) 2,46

Distancia de la linea tangente de fondo al nivel bajo - bajo de 0.23

liquido
Distancia del nivel bajo - bajo al nivel alto - alto de liquido (m) 0,09
Distancia del nivel alto - alto de liquido a la boquilla de 0.49
alimentacion (m)
Diametro de la boquilla de alimentacién (mm) 491
Distancia desde la boquilla de alimentacién a la parte inferior 061
de la malla (m)

Espesor de la malla (m) 0,15

Distancia desde la parte superior de la malla a la linea 0.40
tangente de tope (m)

Relacion longitud / diametro 2,24

Es importante resaltar, que dado el bajo flujo de liquido a manejar (404
kg/h), la altura normal de operacidon mas la altura asociada al tiempo de

respuesta ante emergencias, sélo constituyen el 3,66% de la altura total del
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separador. El resto, representan las convenciones existentes para establecer

la altura efectiva del equipo.

Para los casos de las distancias: linea tangente de fondo a nivel bajo -
bajo, boquilla de entrada a la zona inferior de la malla y de zona superior de
la malla a la linea tangente de tope se seleccionaron los valores minimos
permitidos, dado que la relacion con el diametro no superé dicho valor (figura
E.1).

La relacion longitud diametro es equivalente a 2,24 y se encuentra
dentro de los parametros establecidos (menor a 3) para el disefo de

separadores verticales con bajo flujo de liquido.

Lo antes mencionado, permite asentar, que las dimensiones
determinadas para el separador A-1, son las adecuadas para procesar la
corriente rica en dioxido de carbono y garantizar su envio en condiciones

Optimas hacia la succion del compresor 11/21-K-101.

CONCLUSIONES

1. El gas venteado en el separador 12/22-V-307 a las condiciones maximas
de operacion esta compuesto por 47.98% de CO,, 2.63% de N2y 48.77%
de H0.

2. El aumento de la temperatura en la condicion maxima de operacion del
separador 12/22-V-307 incrementa en 15,25% molar, el contenido de
humedad del gas.

3. El gas de salida del separador 12/22-V-308 se descarté para el desarrollo

de la propuesta de recuperacién de diéxido de carbono.
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. En condicion normal de operacion el flujo total de gas venteado desde el
12/22-V-307 es de 32.088 kg/h y en la condicion maxima de operacion
corregida es de 37.043 kg/h.

. Se requieren 71.100 kg/h de amoniaco, por planta, para procesar el
diéxido de carbono disponible en cada tren, lo que representa un 94,8%
de la produccidn actual.

. Se pueden enviar a almacenaje 3.900 kg/h de amoniaco, representado
un 5,2% de la produccion actual.

. Es necesario, adicionar un flujo de 1.159,7 kg/h de urea - formaldehido
(UFC-85), para granular toda la urea liquida que podria producirse si se
llegara a procesar el didxido de carbono disponible.

. Se disponen de 12.897 Nm®h de diéxido de carbono, suficiente para
incrementar la produccion, de cada planta de urea, en 38%, lo que se
traduce en un total de 3.037 toneladas métricas diarias.

. Los 680.736 kg/h requeridos para satisfacer la demanda de enfriamiento

del sistema propuesto se encuentran disponibles en la red de agua.

10.Los separadores 12/22-V-307 y 12/22-V-321 resultaron técnicamente

factibles para ser utilizados en las condiciones del sistema propuesto.

11.El intercambiador 12/22-E-307, opera actualmente con un carga térmica

27,6% superior a la de disefo.

12.La reutilizacion del intercambiador 12/22-E-307 y del separador 12/22-V-

306 no resulté técnicamente factible para el sistema propuesto.

13.Adicional al uso del 12/22-V-307 y 12/22-V-321, el sistema requiere la

adaptacion de cuatro equipos principales: el intercambiador A-1, el

compresor A-3, el intercambiador A-3 y el separador A-1.

14.En el disefio de los intercambiadores A-1 y A-3, se estim6 un area de

transferencia de calor de 273,8 y 74,9 m?, respectivamente.
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15.Para cumplir los requerimientos del sistema propuesto, se selecciond un
compresor rotatorio de tornillo helicoidal que demanda una potencia de
385 kW.

16.Las dimensiones obtenidas en el disefio del separador A-1 fueron 1,10
metros de diametro y 2,46 metros de altura.

17.La corriente rica en dioxido de carbono, resultante del tratamiento en el
proceso disefiado, cumple con las especificaciones para ser enviada a la

succion del compresor 11/21-K-101.

RECOMENDACIONES

1. Instalar medidores de flujo en las corrientes gaseosas a la salida del
12/22-V-307 para tener un monitoreo continuo de la alimentacién al
sistema propuesto.

2. Calibrar las valvulas 12/22-PV-3100 y 12/22-PV-3054 y los transmisores
de presion asociados. Paralelamente, programar para una préxima
parada de planta la revision de los componentes internos de las mismas.

3. Solicitar a los fabricantes de las valvulas 12/22-PV-3100 los datos de
calibracion en las condiciones actuales de operacion, con el propdésito de
obtener flujos acordes y validar el balance de masa respectivo.

4. Realizar un estudio mas profundo y detallado de la composicion del gas
de salida del 12/22-V-308, con el objeto de disefiar un sistema que
permita darle uso productivo a esta corriente y eliminar definitivamente las
emisiones.

5. Iniciar el proyecto de incremento de capacidad de produccién de las
plantas de urea (revamping).

6. Implementar un proyecto de redistribucion de agua en la red de
enfriamiento, con el objeto de determinar el punto 6ptimo de conexion

para tomar el agua requerida en el sistema de recuperacion propuesto.
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7. Evaluar las caracteristicas inherentes de flujo de las valvulas de control
de nivel del V-307 y del V-321, para validar si tienen en la capacidad de
manejar el volumen adicional de condesado generado.

8. Iniciar un proyecto de optimizacién energética, enfocado a solucionar los
problemas de enfriamiento existentes en el 12/22-E-304 y 12/22-E-307.

9. Evaluar el efecto que tendrian en el proceso de produccion de urea el
4,34% de inertes (nitrogeno y argon), presentes en la corriente
recuperada, verificando si el sistema esta en capacidad de desalojarlos

en las etapas de despojamiento.
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