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Antecedentes
Simuladores de procesos

El libro "Handbook of Simulation™ (Jerry Banks, 1998) define la simulacion como la
imitacion de las operaciones de un proceso real, creando un escenario artificial
(modelo) para analizar y detectar problemas en el sistema operacional representado. La
simulacion se ha utilizado tradicionalmente para identificar y resolver problemas en

fases tempranas, integrar el trabajo de disefio y tomar decisiones en la produccion.

En el ambito de la produccién, la simulacién se emplea para representar y analizar
alternativas, facilitando la toma de decisiones sobre la mejor opcidn. Gracias al rapido
desarrollo de software y sistemas graficos, la simulacion industrial ha evolucionado
hacia entornos virtuales en tiempo real, con la incorporacion del "gemelo digital” en la

manufactura digital.

La simulacién anticipada ayuda a prevenir riesgos significativos, ya que las industrias
manufactureras enfrentan pérdidas considerables debido a fallos mecanicos vy
estratégicos. Las plataformas de simulacién garantizan una produccion eficiente al
detalle. Se espera que el uso de simuladores de procesos de manufactura sea cada vez
mas frecuente, permitiendo la ejecucién de procesos completos y reduciendo costos y

riesgos en la produccion.
Planta de amoniaco urea de Bulo-Bulo Cochabamba (PAU)

La PAU, dirigida por Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos (YPFB), se encarga
de producir y distribuir toda la urea consumida en el mercado boliviano. Comenzé sus
operaciones en 2018, después de una larga y exhaustiva blasqueda que culminé en la
eleccién de la tecnologia KBR para la produccién de amoniaco, basada en el método
de reformado por vapor de gas natural. Para la obtencion de urea, se opto por la
tecnologia TOYO, que utiliza el metodo de thermo-urea. La PAU genera 347,300
toneladas por afio, satisfaciendo el mercado boliviano y permitiendo la exportacion a

paises vecinos.



Simulacién del proceso de obtencién de amoniaco y urea

En el area de la simulacion de ambos procesos, se puede encontrar algunos pequefios
trabajos de investigacion sobre la obtencion de amoniaco a partir de gas natural
utilizando Aspen Hysys, donde se destaca uno, donde se buscaba probar dos tipos de
reactores y ver cual de los dos era mas eficiente desde un punto de vista energético,
este trabajo fue realizado por el estudiante Francisco Javier Navarro en su trabajo de

fin de grado titulado “‘Simulacién y propuesta de mejorar de una planta de produccion

de amoniaco a partir de gas de sintesis” para la Escuela Politécnica Superior de la

Universidad de Alicante Espafia, donde se Ilegé a la conclusion de uso de un reactor

con inyeccion de alimento frio con integracion energética como la mejor opcion.

Por otra parte, en el area de simulacion para la produccion de urea se encontraria que
se realiz6 un trabajo para optar el grado académico de doctor en Ingenieria Quimica

por el profesional Rommel Hans Ortiz Guzman titulado ‘“‘Evaluacion mediante

simulacion del proceso mas eficiente para la obtencion de urea a partir de gas natural”

para la Universidad Mayor de San Marcos Peru, donde incluso se comparé diferentes
licencias para el proceso de obtencion de urea para poder ver cuél era mas eficiente

energéticamente y econdmicamente.

Podemos notar que los trabajos de simulacion buscan evaluar los procesos desde un
punto de vista energético y econémico para su constante mejora en funcion de lo que
diga el mercado actual. Por otro lado, son poco los trabajos que se pueden encontrar
sobre simulacion de procesos, un area que esta de la mano con las nuevas tecnologias

y que deberia ser de mayor interés por los estudiantes y profesionales.



Objetivos : General y especificos
Objetivo General

Realizar una simulacion de la planta de produccion de amoniaco-urea de Bulo-Bulo

Cochabamba.
Objetivos Especificos

e Describir el proceso de produccion de amoniaco-urea de la planta de Bulo-
Bulo.

¢ Identificar los equipos mas relevantes para el proceso de amoniaco-urea.

e Seleccionar las variables y parametros de proceso del proceso de produccion de

amoniaco-urea.
e Escoger el programa de simulacion de procesos.
e Seleccionar el modelo termodinamico.

e Construir el modelo productivo de amoniaco y urea en el simulador

seleccionado.
e Efectuar la validacion del modelo de simulacion.
e Ejecutar un analisis de sensibilidad para el proceso de simulacion.
e Analizar los resultados encontrados.
Justificacion
Justificacién técnica

La planta de amoniaco-urea de Bulo-Bulo es actualmente uno de los proyectos mas
grandes y nuevos del gobierno nacional, el cual produce 2.100 Tm de urea granulado
al dia, utilizando gas natural, dandole un valor agregado a los hidrocarburos, haciendo
que el pais entre en el mercado petroquimico con la transformacion del gas natural,

utilizando equipos como reactores, reformadores, absorbedores, purificadores y



strippers, los cuales complican los analisis cuantitativos de todo el sistema al momento

de realizar cambios para un mejoramiento del proceso.

Es por eso que, el presente trabajo de “Simulacién de la planta de produccion de

amoniaco-urea de Bulo-Bulo Cochabamba ” se justifica tratando de entender de una

manera mas rapida, econdmica y facil los cambios que se le pueden hacer a los equipos
mas relevantes que interfieren al momento de realizar la produccion de amoniaco y
urea. Esto se lograré a través del programa de simulacion de procesos “Aspen Hysys”
y asi tener los resultados mas confiables con el fin de poder realizar cambios que
puedan mejorar el proceso, evitando contratiempos que pueden llevar a pérdidas
econdmicas referidas a tiempos de produccién como también algun defecto en los

equipos mas relevantes de la planta.

Antes de los simuladores de procesos si se queria realizar cambios en la planta, se tenia
que hacer mediante plantas piloto las cuales costaban tiempo a la empresa, utilizando
el simulador Aspen Hysys o Aspen plus, los cuales son muy reconocidos en el mundo
por su eficacia y precision, se podra realizar los andlisis de ecuaciones para ver cuales
son los puntos mas significativos del proceso, esto para poder realizar cambios que

puedan mejorar la eficiencia.
Justificacién econdmica

Se sabe que el mercado de la urea es bastante grande y competitivo, por lo que se busca
siempre tener el mejor producto a bajo costo que busque rivalizar al de otras empresas,
es por eso que utilizando los simuladores de procesos se puede realizar un analisis mas
répido y econdmico que proporcione las variables mas significativas para de este modo

optimizar y tener un mejor beneficio econémico.
Justificacion social

Se sabe que la urea en un producto muy usado en la industria agropecuaria, esto por
ser un fertilizante rico en nitrégeno que nutre al suelo, mejorando asi la calidad de las
plantaciones, es por eso que al momento de producirse en la PAU debe contar con

especificaciones bien definidas para que pueda ser comercializada y asi los agricultores



no tengan problemas con sus sembradios y la sociedad no sufra un desabastecimiento
de alimentos o estos no cuenten con valores nutricionales 6ptimos, con esto en cuenta
el proyecto de simulacion busca tener el entendimiento y control de cada cambio que
se quiera hacer al proceso en sus equipos mas importantes y asi no podamos afectar a
la calidad del amoniaco y la urea.

Justificacién ambiental

Se sabe que en el proceso de produccion de amoniaco se genera dioxido de carbono,
esto por la transformacion del gas natural, pero este didxido de carbono es utilizado
recirculandolo del final de la planta de amoniaco hacia la planta de produccion de urea,
esto para que reaccione con el amoniaco y se genere la urea, es por eso que con la
simulacion se podra controlar mejor la cantidad de dioxido de carbono que se genera 'y
se utiliza evitando que se desperdicie lo maximo este gas contaminante que tanto

preocupa actualmente.
Justifican personal

La realizacién de este proyecto de grado marca la culminacion de mi etapa estudiantil
en la carrera de Ingenieria Quimica, llevandome a obtener el Titulo Academico de
Licenciado en Ingenieria Quimica. Este logro no solo representa la superacion de los
desafios académicos, sino también la posibilidad de desarrollar un proyecto personal

con un enfoque en el sector productivo.

Este trabajo de grado va mas alld de cumplir con un requisito académico; representa
mi dedicacién a la excelencia académica, mi contribucién al conocimiento en mi campo
y mi deseo continuo de aprendizaje y crecimiento personal. Es una manifestacion de
mi compromiso con la educacién y mi aspiracién de hacer una diferencia significativa
en mi area de estudio. A través de este proyecto, espero inspirar a otros estudiantes a
emprender investigaciones innovadoras y a ver en la simulacion una herramienta

poderosa para el avance cientifico y tecnoldgico.
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1.1. Generalidades del amoniaco
1.1.1. Informacién general del Amoniaco

El amoniaco es una sustancia quimica incolora, con un fuerte y penetrante olor, y que
en condiciones ambientales se encuentra en forma gaseosa. Su composicion quimica
consiste en una parte de nitrogeno y tres de hidrogeno (NHs). Esta forma del amoniaco
se conoce también como amoniaco gaseoso 0 amoniaco anhidro (sin agua). Este
compuesto es producido mediante la reaccion entre hidrogeno y nitrégeno, utilizando
un proceso llamado Haber-Bosch, el cual abarca méas del 90% de la produccion actual
de amoniaco en el mundo. Algunas de las propiedades principales del amoniaco se

detallan en la tabla I-1. (Jose Fuster Justiniano, 2022).

Tabla I-1. Propiedades del amoniaco como combustible
PROPIEADES VALOR UNIDAD
PODER CALORIFICO INFERIOR 186 MIkE
14,1 MJ/Nm3
DENSIDAD ENERGETICA 12,7 MJ/L
INDICE DE WOBBE 18,4 MJ/Nm3
VELOCIDAD DE LLAMA EN AIRE SECO 6 cm/s
PESO MOLECULAR 17,03 g/mol
DENSIDAD EN ESTADO LiQUIDO 618 kg/m3
TEMPERATURA DE EVAPORACION A 1 BAR 33,6 °C
TEMPERATURA DE AUTOIGNICION 651 °C

Fuente: (Institute for Sustainable Process Technology, 2017)

Adicionalmente, existen diferentes grados de pureza de amoniaco disponibles en el

mercado, los cuales varian dependiendo del uso final que se le dara al producto:
e Premium o Metallrgico (Met-grade): amoniaco con pureza de 99,995%.
e Refrigeracion (R-grade): amoniaco con pureza de 99,98%.

e Comercial o Agricola (C-grade): amoniaco con pureza de 99,5%.



Si bien el amoniaco se produce con una pureza bastante alta, este tiene la caracteristica
de que absorbe agua con mucha facilidad, lo cual se puede considerar como una
“impureza” que es cara y requiere mucha energia para ser eliminada. No obstante,
siempre se considera un contenido minimo de agua en el rango de 0,2-0,5% en peso
para evitar el agrietamiento por corrosion bajo tension en los contenedores, lo cual
mejora significativamente la seguridad en su almacenamiento. Es por esto que en
muchos casos se prefiere utilizar amoniaco mezclado con un porcentaje menor de agua
para facilitar su distribucion y manipulacion. Estos factores han contribuido a definir
el mercado actual del amoniaco. (Jose Fuster Justiniano, 2022).

En la tabla I-2 se presentan las especificaciones tipicas del amoniaco comercial o grado
C:

Tabla I-2. Especificaciones tipicas del amoniaco anhidro de grado comercial
PROPIEDADES VALOR
Amoniaco > 99,5 [wt%]
Agua 0,2 — 0,5 [wt%]
Contenido de 7 nitrogeno | 81,8 — 82,1 [wit%]
Contenido de aceite 0,3 — 10 [ppm]
Contenido de hierro 0,1 -1 [ppm]
Gravedad especificaa 16 °C 0,62
Densidad a 16 °C 0,62 [kg/l]

Fuente: (Jose Fuster Justiniano, 2022)

Actualmente, en torno a un 80% del amoniaco que se produce en todo el mundo se
utiliza como fuente de nitrégeno para fabricar fertilizantes, mientras que el 20%
restante se emplea en distintas aplicaciones industriales, como la produccion de
plasticos, fibras, explosivos, hidracina, aminas, amidas, nitrilos y otros compuestos
organicos de nitrégeno que sirven de productos intermedios en la fabricacién de tintes
y productos farmacéuticos. Entre los productos inorganicos que se fabrican a partir del

amoniaco destacan el &cido nitrico, la ureay el cianuro de sodio. EI amoniaco también



se utiliza en medidas de proteccion para el medio ambiente, por ejemplo, para eliminar
los NOx de los gases de combustion. EI amoniaco liquido es un disolvente destacado y

también se utiliza como refrigerante. (Jose Fuster Justiniano, 2022).

En 2022, la capacidad mundial de produccion de amoniaco alcanzo6 los 190 millones

de toneladas. (Sdnchez Guevara, 2024).

La mayor parte de esta capacidad se encontraba en las regiones que se enumeran a

continuacion:
e Asia (36,2%)
e Ameérica del norte (33,5%)
e Europa (15,5%)
e Africa (12,1 %)
e Oceania (1.3%)
e América Latina (1%)
Fuente: (Gobierno de México, 2023)

Fig. 1-1. Principales productores de amoniaco en el mundo (2023)
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En 1974, en los paises en vias de desarrollo se concentraba un 27% de la capacidad
mundial de produccion de amoniaco. En 1998, este porcentaje habia aumentado hasta
un 51%. En estos paises, el amoniaco se utiliza para producir urea para el cultivo de

arroz.

Una planta moderna de produccion de amoniaco suele contar con una capacidad de
entre 1000 y 2000 t/d, mientras que las plantas mas nuevas pueden alcanzar hasta 2200
t/d. en la union europea, el sector del amoniaco produce aproximadamente 11 millones
de toneladas de NHz al afio (2017) en unas 50 plantas. En la tabla 1-3 se puede consultar
mas informacidn sobre la ubicacién de estas plantas, asi como su capacidad, antigiiedad

y tipo de materias primas que utilizan.

Tabla I-3. Instalaciones de produccion de amoniaco en la Union Europea 2017
Ubicacion Empresa Capacidad rePnrci)Taecrign Estado Materia prima
Limz AMI 1000 1974 Re;_]glg%g?_ NG
520 1967 NG
Amberes BASF 1800 1991
Ren 1996/04 NG
Tertre Kemira GrowHow 1200 1968
Latvinov Chemopetrol 1150 1972 NG
Kothia-Jarve Nitrofert 500 1979 NG
Granpuits Grande Paroisse 1150 1970 NG
Rouen Grande Paroisse 1150 1969 Ren NG
Gonfreville Yara 1000 1969 NG/Hidrogeno
Pardies Yara 450 1961 NG
Ottmarsheim Pec Rhin-BASF 650 1967-1968 NG
Ludwigshafen BASF 1200/1360 1971/1982 NG
Koln Innovene 900 1969-1970 Ren NG
Brunsbuttel Yara 2000 1978 Ren-1989 Residuos al vacio
Lutherstadt SKW Piesteritz 2 x 1650 1974-75 Ren NG
Gelsenkirchen Ruhr Ol GmbH 1250 1973 Residuos al vacio




o0 | e | | we |

Pulawy Zak'%’zlaAvxtO""e 2x 1340 1966 NG
Police POLICE 2 X750 1985 NG
Kedzierzyn Zak'%’m:‘vxto""e 500 1954 NG
Wioclawek ANWIL 750 1972 NG
Tarnow ZAK 530 1964 NG

Billingham
TERRA Nitrogen 1150 1977 NG

Cleveland
Severnside TERRA Nitrogen 2 x 400 1988 NG
Ince. Cheshire | Kemira GrowHow 1050 1970 Ren NG

Hull

Kemira GrowHow

Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)

815

1989

H2 y N2
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Con el aumento del precio de las materias primas y la dura competencia del mercado,

muchos productores han optado por renovar o modernizar sus instalaciones, mas

antiguas y menos eficientes, para que continten siendo competitivas. En la mayoria de

proyectos de renovacion realizados, se aumentd ligeramente la capacidad de

produccion, puesto que parte de la maquinaria original estaba sobredimensionada y
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solo fue necesario eliminar obstaculos especificos que no acarreaban un gasto excesivo.
Dado que las posibilidades de mercado para una empresa no aumentan de 1000 a 1500
t/d, sino que mejoran paulatinamente, este incremento moderado de la capacidad
comporta un menor riesgo y resulta mas econémico que construir una planta nueva.
(Ducoy F. J., 2018).

De acuerdo con la International Fertilizer Association (IFA), la capacidad actual de
produccion de amoniaco depende fuertemente de la expansion de la industria de la urea,
proyectando que esta contribuiria hasta en un 75% al incremento de la capacidad de
produccién de amoniaco en el periodo 2020-2024. Sin embargo, es importante tener en
cuenta que la capacidad de produccién instalada a nivel mundial, tanto para el
amoniaco como para la urea, excede los valores de produccién anuales de estos

productos. (Internacional Fertilizer Association , 2020).

En la Figura I-2 se puede ver como en el 2020, por ejemplo, la produccion de amoniaco
fue de 185 millones de toneladas de un total de 220,80 de capacidad disponible,
utilizando aproximadamente solo el 84% de la capacidad total instalada. Considerando
que muchas de las plantas actuales de amoniaco son antiguas, y asumiendo un factor
de planta del 90%, en el 2020 se tuvo una capacidad de produccién disponible de

amoniaco no explotada de alrededor de 13,3 millones de toneladas.
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Fig. 1-2. Capacidad y produccion de amoniaco y urea entre 2016 y 2020.
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Produccion Urea 172,88 169,27 171,86 176,72 181,49

Fuente: (Internacional Fertilizer Association , 2020)
1.2. Descripcion de la industria quimica de la Urea
1.2.1. Informacién general

El cientifico neerlandés Herman Boerhaave en 1727 tuvo los primeros registros de
separacion de la sal netivis urinae extraida de la orina, a esto se le conoce como urea,
cuyo descubrimiento se reconoceria cincuenta afios mas tarde. Este descubrimiento se
le atribuye a menudo al quimico francés Hilaire Rouelle que en 1773 logra aislar la
urea, tanto en la orina humana como en la de vaca y caballo, siendo con ello el primer
metabolito animal (cualquier molécula utilizada o producida durante el metabolismo)
en ser aislado en forma cristalina. Su descubrimiento fue un primer asalto contra la
teoria del vitalismo, que postulaba que las sustancias relacionadas con los seres vivos
no procedian de los compuestos quimicos ordinarios. (Bellorin , Mora , & Serrano ,
2016).

El quimico alemén Friedrich Wohler en 1828, obtuvo urea artificial mediante el

tratamiento del cianato de plata con cloruro de amonio.

AgNCO + NH,Cl > (NH,),CO + AgCl
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esta fue la primera vez que un compuesto organico fue sintetizado artificialmente a
partir de materiales de partida inorganicos, ademas confirmo el rechazo del vitalismo,
en su sintesis Wohler escribio a Berzelius (considerado el padre de la quimica moderna)
“...Debo decirle que yo puedo hacer urea sin el uso de rifiones, ni de hombre ni de
perro. El cianato de amonio es la urea...” por este descubrimiento algunos consideran

a Wohler el padre de la quimica organica. (Bellorin , Mora , & Serrano , 2016).

La urea (NH,),CO conocida también como carbamida, es muy estable en condiciones
ambientales. Se utiliza como fertilizantes, abono o para crear complejos NPK, debido
al alto porcentaje de nitrégeno que posee. Como uso menos comun también puede ser
utilizado para la produccion de adhesivos. Es facil de transportar y manipular, lo que

hace que sea muy utilizado, pues es muy seguro y econémico.

Tabla 1-4. Ficha técnica de la urea.

FICHA TECNICA
Nombre quimico Urea
Formula quimica CO(NH>)2
Peso molecular 60 g/mol
Nitrogeno total Min. 44%
Humedad Max. 2%
Apariencia Polvo o cristales
Color Blanco
Sabor Salino
Peso especifico 1,335
Densidad 768 kg/m3
Punto de fusion 132,70°C

Fuente: (Peralez Fernandez , 2018)




14

La urea se obtiene de la reaccion entre el NH; y el CO,. Las reacciones que tienen lugar
en el momento en el que estan disueltos en agua varian seguin las condiciones de

temperatura y relacién molar NH;/CO, que se tiene:
NH; + CO, + H,0 < NH,*(HCO3;)~ = Bicarbonato amoniaco
2NH; + CO, + H,0 = 2(NH,*)C0;~ = Carbonato amonico

2NH; + CO, = NH,*(CO, — NH,)~™ = Carbomato amonico

Se utilizan los diagramas tridimensionales para identificar que compuestos se forman
de las reacciones entre NH; y el CO,. Para la obtencién de dichos diagramas se hacen
uso de diagramas triangulares de diferentes temperaturas realizados con diferentes
disoluciones. La composicion de estos diagramas tridimensionales se hace con la

superposicién de los valores de estos diagramas triangulares unos con otros.

Fig. 1-3. Diagrama de equilibrio entre fases del sistema NH; — CO, y H,0

l

Temperatura 0 20 40 60 80 100 120 135°C

301 ; | 106 ° PF del NH,HCO,
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Fuente: (ETSII, 2016)

Antes de obtener la produccidn de la urea, se ha de generar la formacion del carbamato

amonico (reaccion a alta presion y muy exotérmica):

kcal

T =145°
kmol >°C

2NH, + CO, » NH,*0~ —CO—NH,  AH = —28000
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Una vez que esta se consigue, se obtiene la urea por deshidratacion del carbamato

amonico a 135°C mediante la reacciéon endotérmica reversible:
NH,*0~ — CO — NH, - NH, — CO — NH, + H,0 AH = 3700kcal /kmol

La reaccion de formacién del carbamato amonico es muy exotérmica con lo que no se
hace necesario aportar energia para producir la reaccion de deshidratacion. Una vez
alcanzados los 155°C la urea se funde. Ambas reacciones se producen a la vez en el
reactor a 200°C y 180 atm.

Para la primera reaccion se consigue practicamente el 100% de conversion, mientras
que para la reaccion de deshidratacion del carbamato se consigue un méaximo del 55%

y conforme pasa el tiempo la conversion se reduce, volviéndose a hidratar.

1.2.2. Principales empresas productoras de Urea a nivel intercontinental y

nacional

Profertil: Esta empresa se encuentra ubicada en Argentina con una inversion de 705
millones de dolares, inaugurd en septiembre de 2000 una fabrica de amoniaco y urea
granulada, abasteciendo por completo el mercado interno, solventando asi una
demanda de 750 mil toneladas anuales de urea granulada en la republica de Argentina.
Desde alli se lanzan al mercado 1.100.000 toneladas de urea por afio, el 30% para
exportacion. Esta planta es una de las més grandes en cuanto a tamafio y produccion
del fertilizante nitrogenado y junto a Pequiven forman dos de las productoras de urea

mas importantes de Sudameérica.

YPFB (Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos): Inauguro a principios de este
afio una planta de fertilizantes nitrogenados a disposicién de los agricultores de la
region y para exportar a Argentina y el Occidente de Brasil, dicho proyecto salio a
relucir en la “Exposoya 2016” realizada en la ciudad de La Paz, donde se resaltaron los
beneficios de la urea como el fertilizante mas popular y de mayor uso en el mundo, se
espera que la planta alcance una produccion de 2100 toneladas de urea granulada al dia

a partir del mes de julio de 2016.
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Pequiven: En el 2014 aument6 la produccién de urea granulada en un 40%, para
satisfacer la demanda del mercado nacional y atender el mercado de los paises de la
region (exportacion a Brasil y a los paises del Alba y Petrocaribe), ya que la urea es el
principal compuesto o energético que usa la agricultura para su produccion, sobre todo
el cultivo de cereales y hortalizas; componentes fundamentales de la piramide

alimenticia de la poblacion.

En Venezuela también resaltan otras empresas que manejan la produccion y/o
distribucién de urea granulada del pais, en su mayoria filiales a Pequiven, como lo son,

Fertinitro, Nitroven y Serviferil.

Fertinitro (Fertilizantes nitrogenados de oriente): Es una de las compafiias de
fertilizantes mas grandes de Venezuela produciendo alrededor de 1,5 millones de
toneladas de urea al afio. Fue nacionalizada en el 2010. El 35% de la compafia

pertenece a Pequiven y el restante a firmas privadas.

Serviferil: Esta empresa se encuentra ubicada en el estado Carabobo se encarga

principalmente de la produccién de fertilizantes y servicios para el agro.
1.3. Procesos de obtencién de Amoniaco y Urea
1.3.1. Procesos de obtencién de amoniaco a nivel industrial

La produccién convencional de amoniaco se puede dividir en dos partes principales:
primero, la obtencion de hidrogeno y nitrégeno y segundo, el proceso de sintesis de
amoniaco mediante el proceso de Haber-Bosh. Como se puede apreciar en la Figura I-
4, las principales formas de obtener hidrégeno que se utilizan actualmente son mediante

el reformado de gas natural y el proceso de gasificacion con carbon o biomasa.
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Fig. 1-4. Métodos de produccion de amoniaco

Gas Natural Reformado de gas Ha
natural Nz
- ‘} Carbén

Proceso

MNHs

Biomasa

0:

Unidad de Na
separacion de aire

Fuente: (Jose Fuster Justiniano, 2022)

Actualmente cerca del 100% del amoniaco se produce con el uso de combustibles
fosiles, principalmente a través del reformado de gas natural y la gasificacion con
carbon, como se puede ver en el ejemplo de la figura 1-5 para el afio 2020. Esto implica
que el mercado actualmente del amoniacoy sus derivados tenga una fuerte dependencia
de las variaciones que pueda experimentar el mercado global del gas natural.

Fig. 1-5. Métodos de produccion de amoniaco en 2020

1% _\1%

|

= reformador de gas natural = Gasificacion con carbon

= Productos del petroleo Electrolisis

Fuente: (Jose Fuster Justiniano, 2022)
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Para la fase de sintesis de amoniaco, el proceso de Haber-Bosch requiere niveles de
temperatura y presion entre los 350 y 500 °C y 150 a 300 bar respectivamente y realiza

la sintesis de amoniaco a través de la siguiente reaccion quimica:
3H, + N, & 2NH;

La mejor fuente de nitrogeno es el aire atmosférico. Por su parte, el hidrogeno necesario
se puede obtener de distintas materias primas, pero actualmente se deriva
principalmente de combustibles fosiles. Dependiendo del tipo de combustible fésil, se
suelen aplicar dos métodos principales para producir el hidrégeno necesario para la

fabricacion de amoniaco: el reformado con vapor o la oxidacion parcial.

Como se puede apreciar en la proxima tabla en la actualidad en torno a un 80% de la
capacidad mundial de producciéon de amoniaco se obtiene mediante el proceso de
reformado con vapor. El alto nivel de integracién del proceso, el disefio innovador de
la maquinaria y los catalizadores mejorados son las principales caracteristicas de las

instalaciones de produccién de amoniaco actuales.

Tabla I-5. Procesos y materias primas aplicados en la produccion de amoniaco

PORCENTAJE DE
MATERIA PRIMA PROCESO LA CAPACIDAD
MUNDIAL

Gas natural Reformado con vapor 77%
Nafta.LPG. Gas de refineria Reformado con vapor 6%
Fracciones de hidrocarburos pesados | Oxidacion parcial 3%

Coque, carbon Oxidacion parcial 13,50%

Agua Electrolisis acuosa 0,50%

Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)

La evolucidn del proceso de oxidacion parcial en las instalaciones integradas ha sido
limitada. Los consumos energéticos que se muestran en la siguiente tabla, sugieren que,
en comparacion con el proceso de reformado con vapor, la eficiencia energética de los

procesos de oxidacién parcial todavia se puede mejorar.
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Tabla I-6. Diferencias de costos y demandas de energia total en la produccion de
amoniaco
CONSUMO :
MATERIA ENERGETICO INVERSION
PRIMA PROCESOS PRIMARIO NETO (Gj/t RELATICVA
NH3, (LHV)
Gas Natural Reformado con 28 1
vapor
Hidrocarburos Oxidag:ién 38 15
Pesados parcial
Carbon Oxida;ién 48 2-3
parcial

Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)

1.3.1.1. Proceso de obtencion de amoniaco con reformado de vapor

En la figura 1-6 se puede observar una vision general de un proceso de reformado

convencional con vapor. Las etapas del proceso se describen en los apartados que se

incluyen a continuacion.



Fig. 1-6.
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I. Desulfuracién

El catalizador utilizado en el proceso de reformado con vapor es muy sensible a los
compuestos de azufre que, por lo tanto, se deben reducir hasta alcanzar una
concentracion menor a 0,15 mg de S/Nm3 en el gas de alimentacion. Para ello, el gas
de alimentacion se precalienta entre 350°C y 400°C. a continuacion, los compuestos de
azufre se hidrogenan a H,S, normalmente aplicando un catalizador de cobalto-
molibdeno y finalmente se adsorben en 6xido de zinc granulado (R=grupo alquil):

R—-SH+ H, - H,S+ RH
H,S + Zn0O - ZnS + H,0

El hidrégeno necesario para reaccion se suele reciclar de la seccién de sintesis de la

instalacion. (Ducoy & Javier , 2018).

Il.  Reformado primario

El indice de conversion de hidrocarburo en el reformador primario de una planta de
reformado convencional con vapor se sitla en torno al 60%. En conjunto, la reaccion

es muy endotérmica:
CH4 + H,0 —» CO + 3H, AHy = 206 K] /mol

El gas procedente del desulfurador se mezcla con vapor de agua y la mezcla
precalentada se introduce en el reformador primario en una temperatura de entre 400 y
600°C.

El reformador primario esta formado por un gran nimero de tubos llenos de catalizador.
En algunas plantas nuevas o modernizadas, la mezcla de vapor precalentado y gas
atraviesa un pre-reformador adiabatico y, a continuacion, se vuelve a calentar en la

seccion de conveccién.

El vapor aplicado a la fraccion molar de carbono (proporcion S/C) suele ser de 3,0. Sin
embargo, la reaccidn Optima depende de varios factores, como la calidad de la materia

prima, la recuperacion del gas de purga, la capacidad del reformador primario, el



22

funcionamiento catalitico y el balance de vapor de la planta. En las plantas nuevas, la
relacion optima S/C puede ser menor de 3,0.

El calor para el proceso de reformado primario se suministra quemando gas natural u
otro combustible gaseoso en los quemadores de una cadmara radiante con tubos Ilenos
de catalizador. (Ducoy & Javier , 2018).

Fig. 1-7. Ejemplo de una seccion radiante de un reformador y un reformador

secundario.

Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)



23

1. Colector de entrada

2. Quemadores

3. Tuberias de reformador

4. Colector de salida

5. Entrada de aire de proceso
6. Lecho catalizador

Aproximadamente la mitad del calor se emplea en la reaccion de reformado, mientras
que el resto permanece en el gas de combustion y se utiliza en la seccion de conveccion

del reformador para precalentar varias corrientes de proceso.

1. Reformador secundario

El objetivo principal del reformado secundario es afiadir el nitrégeno necesario para la
sintesis y para completar la conversién de la alimentacion de hidrocarburo. Para ello,
se efectia una combustion interna de parte del gas de reaccion antes de que atraviese
los catalizadores que contienen niquel y, de este modo, se obtiene el calor de reaccion

y la temperatura necesaria.

El aire de proceso se comprime y se calienta en la seccion de conveccion del
reformador primario hasta alcanzar entre 500 °C y 600 °C. como resultado, el contenido
de metano se reduce a un porcentaje residual de entre 0,2 % y 0,3 %. La reaccion se
produce de manera adiabatica, con el cual se obtiene una temperatura de salida del gas
de unos 1000°C. el calor se elimina en una caldera de vapor de calor residual, un
sobrecalentador/caldera o una caldera/precalentador, donde el gas se enfria hasta unos
330—380 °C aproximadamente. (Ducoy & Javier , 2018).

IVV. Conversiodn catalitica

El gas de proceso del reformador secundario contiene entre un 12 % y un 15 % de CO

(gas seco).

La mayor parte de este CO se convierte en CO, y H, en la seccion catalitica a través de

esta reaccion:



24

CO + H,0 & CO, + H, AHy = —41 KJ/mol

La reaccion se produce en dos etapas, con una eliminacion de calor intermedia. En la
primera etapa, el gas de proceso atraviesa un lecho de catalizador de Oxido de
hierro/6xido de cromo a 350 — 380°C aproximadamente. El contenido final de CO
residual en el oscila entre 0,2 % y 0,4 %. Si se continda investigando en esta direccién,
se podria conseguir una conversion catalitica isotérmica en una sola etapa con
refrigeracion interna del gas de proceso mediante tuberias de refrigeracion que

atraviesen las capas de catalizador.

Condensados del proceso. El gas que sale del reactor catalitico de baja temperatura se
enfriay, después de condensar y eliminar la mayor parte del exceso de vapor, se envia
a un sistema de eliminacién de CO,. Este paso es necesario para prevenir la dilucion
del disolvente de eliminacion de CO, y mantener un correcto balance de equilibrio. Los
condensados con un contenido aproximado de entre 1500 y 2000 ppm de amoniaco y
de 800 a 1200 ppm de metanol se pueden reciclar en el proceso de distintas maneras.
El calor que se desprende durante la refrigeracidn y condensacion se puede aprovechar
para varios procesos, por ejemplo, para regenerar la solucion de depuracion del CO,,
para hacer funcionar una unidad de refrigeracion por absorcién o para precalentar el

agua de alimentacion de la caldera. (Ducoy & Javier , 2018).

V. Eliminacion del CO,

Esta etapa del proceso elimina CO, del gas de reaccidn, cuya cantidad equivale a casi
todo el carbono introducido como gas de alimentacion en el proceso. El contenido de
CO, residual suele variar entre 50 y 3000 ppm. EIl CO, se elimina mediante un proceso
de absorcién quimica o fisica. Los disolventes que se utilizan en los procesos de
absorcién quimica suelen ser soluciones aminas acuosas, por ejemplo, el
monoetanolamina (MEA), metil-dietanolamina activada (Amdea) o soluciones de
carbonato potésico caliente. Para los procesos de absorcion fisica se suelen utilizar dos
disolventes distintos: glicol-dimetileter (Selexol) y carbonato de propileno. El proceso

MEA requiere una elevada energia de regeneracion.
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Otro proceso emergente en este ambito es la adsorcion con modulacion de presion
(PSA), que permite combinar en una sola etapa el proceso clasico de eliminacion de
CO, y la metanizacion (siguiente etapa del proceso). Este método resulta adecuado
cuando la pureza del CO, es poco relevante. Sin embargo, cuando se desee obtener CO,,
es poco relevante. Sin embargo, cuando se desee obtener CO, puro como producto, se
puede optar por una depuracién clasica con disolvente del efluente gaseoso de baja

presion del PSA para recuperar el CO,. (Ducoy & Javier , 2018).

VI. Metanizacién

Las pequefias cantidades de CO y CO, que permanecen en el gas de sintesis pueden
envenenar el catalizador de sintesis del amoniaco y, por lo tanto, se deben eliminar. El

proceso mas habitual es la conversion en CH, mediante hidrogenacion en el metanador:
CO + 3H, -» CH, + H,0 AH = —206 K] /mol
CO, + 4H, — CH, + 2H,0 AH = —165 K]J/mol

Estas reacciones se producen a una temperatura de unos 300 °C en un reactor lleno de
un catalizador a base de niquel. La concentracion residual de estos 6xidos de carbono
no suele alcanzar los 10 ppm. A pesar de que el metano no participa en la reaccion de
sintesis, el agua que se forma se debe eliminar antes de que llegue al convertidor. Para
ello, se realiza un proceso de refrigeracion, seguido de una etapa de condensacion, que
se aplica después del metanizador y, por ultimo, una etapa de condensacion/absorcién
del amoniaco producto, que se lleva a cabo en el circuito o en una unidad de secado del
gas de reposicion. (Ducoy & Javier , 2018).

VII.  Compresion

En las instalaciones modernas de produccion de amoniaco se utilizan compresores
centrifugos para presurizar el gas de sintesis hasta conseguir el nivel necesario (100 —
250 bar, 350 — 550 °C) para la sintesis del amoniaco. En algunos casos, se emplean
tamices moleculares después de la etapa de compresion inicial para eliminar las Gltimas
trazas de H,0, CO y CO, del gas de sintesis. Los compresores suelen funcionar con

turbinas de vapor que aprovechan el vapor obtenido del exceso de calor de proceso.
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Durante la etapa de compresion, una pequefia cantidad de condensado, que todavia
contiene amoniaco, se elimina del gas de sintesis. Ademas, los aceites lubricantes del
equipo mecanico, que se suelen eliminar en los separadores de aceite/agua, también los

pueden contaminar. (Ducoy & Javier , 2018).

VIIIl.  Sintesis de NH3

La sintesis del amoniaco se produce en un catalizador de hierro con una presion que

suele variar entre 100 y 250 bar y una temperatura de entre 350 y 550 °C.
N; + 3H, < 2NH; AH, = —46K]/mol

Solamente entre un 20 % y un 30 % del gas de sintesis se convierte en amoniaco en un
solo paso, puesto que las condiciones de equilibrio son poco favorables. El gas sin
reaccionar se recicla después de eliminar el amoniaco que se haya formado. A

continuacién, se afiade gas de sintesis nuevo al circuito.

A medida que avanza la reaccion de sintesis exotérmica, el volumen se reduce y, por
lo tanto, aumenta la presion y disminuye la temperatura, factores que favorecen la
reaccion. La temperatura del catalizador se debe controlar, ya que el calor de la reaccion
con el equilibrio y velocidad de reaccion necesaria producen un aumento de la
temperatura. Para controlar ésta, se puede recurrir a una técnica que consiste en
subdividir el catalizador en distintas capas. Entre estas, los gases se enfrian
directamente, afiadiendo gas de sintesis refrigerado, o indirectamente, generando

vapor. Existen distintos disefios de convertidor que permiten aplicar esta técnica.

Para condensar el amoniaco en el circuito, la refrigeracion con agua o aire no permite
alcanzar una concentracion suficientemente reducida de amoniaco en la entrada. Por
este motivo, el NH3 se vaporiza para enfriar el gas. Los vapores de amoniaco se licuan
mediante un compresor de refrigeracion. Las distintas configuraciones de sintesis
pueden variar segun el punto donde se afiada el gas de repuesto o donde se extraiga el
amoniaco licuado y el gas de purga. Las Ultimas investigaciones en este campo apuntan

al uso de catalizadores mas activos, como el hierro dopado con cobalto y el rutenio.
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Estos catalizadores permiten mantener una presion de sintesis mas baja y reducir el

consumo energético.

El reformado convencional con metanizacion como etapa final de purificacion produce
un gas de sintesis que contiene gases sin reaccionar y elementos inertes (metano y
argén). Para evitar la acumulacion de estos elementos inertes, se debe aplicar un flujo
continuo de gas de purga. Este contiene, basicamente, amoniaco, nitrdgeno, hidrégeno,
elementos inertes y gases sin reaccionar. El caudal de este flujo de gas de purga permite
controlar el nivel de elementos inertes en el circuito y mantenerlos dentro de un nivel
aproximado del 10 % al 15 %. El gas de purga se depura con agua para eliminar el
amoniaco antes de utilizarlo como combustible o enviarlo a la unidad de recuperacion
de hidrégeno. (Ducoy & Javier , 2018).

1.3.1.2. Proceso de obtencién de amoniaco por oxidacion parcial

En esta ruta se utilizan principalmente como materias primas hidrocarburos pesados
gue no son adecuados para el reformado con vapor, donde se incluyen nafta, petréleo
crudo, fuel-oil pesado, asfalto y alquitran. A continuacién, se expone un diagrama

general de este tipo de plantas.
1.3.1.3. Resultado de la produccién de amoniaco
I.  Amoniaco

La produccion de una instalacion de amoniaco de una sola corriente, suele variar entre
1.000 y 1.500 t/d (300.000 — 500.000). si no se utiliza, el producto se conserva en

depdsitos de almacenamiento.
Dentro del amoniaco anhidro comercial se puede distinguir dos grados de pureza

e Amoniaco anhidro min. 99,7% peso, contenido de agua aproximado 0,2 %

peso.

e Amoniaco anhidro min 99,9% peso.

Il. Dibxido de carbono
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El diéxido de carbono se produce como consecuencia de una conversion
estequiométrica. Se puede recuperar para utilizarlo posteriormente como materia prima
en una planta de produccidn de urea, en la produccion de fertilizantes (Proceso ODDA)
y/o en la produccion o licuefaccion de metanol, en el sector de las bebidas o como gas
refrigerante en reactores nucleares. Sin embargo, el exceso de didxido de carbono del

proceso se debe liberar inevitablemente al medio.

La produccién de didxido de carbono en el reformado con vapor/aire de gas natural
oscila entre 1,15 y 1,40 kg/kg de amoniaco, dependiendo del grado de reformado con
aire (las cifras no incluyen el dioxido de carbono que contienen los gases de
combustion). Con los procesos de reformado con intercambiador de calor se puede
obtener una fraccion molar CO2/NHz de 0,5 (relacion en peso 1,29), es decir, la relacion

estequiométrica para la produccion de urea.
1. Azufre

Con los procesos de oxidacién parcial, entre un 87% y un 95% del contenido de azufre

de la alimentacion al gasificador se recupera en una unidad Claus.
IV. Vapor de agua

El disefio de los procesos modernos de reformado con vapor se puede adoptar para no
exportar vapor o bien para exportar cierte cantidad de vapor cuando esta caracteristica
favorezca el balance energético del vapor de agua de presién baja/media de la
instalacion. EI vapor en exceso se suele producir en los procesos de reformado cuyo
compresor de aire de proceso funciona con una turbina de gas y en los casos en que la

energia eléctrica se utiliza para los compresores principales y se puede exportar.

Los procesos con reformado primario calentado con gas se pueden disefiar para no
exportar vapor de agua, aunque es necesario importar cierta cantidad de energia o

disponer de un suministro de vapor para accionar la turbina de gas.

El proceso de oxidacién parcial, se producird un déficit de vapor si todos los

compresores funcionan con vapor. (Ducoy & Javier , 2018)
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Fig. 1-8. Diagrama de bloques para la produccion de amoniaco por oxidacion
parcial
CO,, H,S
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Fuente: (Carrillo, 2018)

Inicialmente, las materias primas se oxidan parcialmente en un gasificador, ello
mediante una quema utilizando una limitada cantidad de oxigeno en presencia de
vapor, actualmente este proceso se lleva a cabo a 80 bar y 1250°C. La reaccion llevada

a cabo es la siguiente:
X
CHy + (E) 0, - xCO + (%)H2

Ademas de estos productos, la corriente de salida del gasificador contiene agua y
dioxido de carbono, proveniente de una cierta cantidad de moléculas que alcanzan a
oxidarse completamente, ademas de ello se encuentran pequefias partes de metano y

sulfuro de hidrégeno, provenientes de las impurezas en las materias primas.

El gas saliente, pasa rapidamente a un enfriamiento con agua, con el motivo de estancar
la composicion en el equilibrio de la reaccién llevada a alta temperatura.

Posteriormente, el gas enfriado se limpia de las particulas de carb6n remanentes.
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Después de la gasificacion, el gas se lleva a reaccionar sobre un catalizador de 6xido

de hierro a alta temperatura, donde se lleva a cabo la siguiente reaccion:
CO + HzO - COZ + Hz

Posteriormente, el gas pasa por una segunda etapa de purificacion, donde se remueven
gases acidos, sulfuro de hidrégeno y dioxido de carbono. Para ello normalmente se
utiliza el proceso denominado Rectisol, en el cual el gas se purifica utilizando un
solvente organico como el metanol a temperaturas bajas (<0°C), debido a la solubilidad

del diéxido de carbono en el solvente organico.

El siguiente paso es purificar nuevamente el gas mediante un lavado con nitrégeno
liquido a muy baja temperatura, siendo este insumo, obtenido de la planta de separacion
de aire, en la cual también se separa el oxigeno que es utilizado en el gasificador. Con
este lavado final se remueve el mondxido de carbono, metano, argon y diéxido de
carbono remanente de la purificacion anterior. Ademas, con este lavado se controla
que quede la cantidad estequiométrica para que se proceda, posteriormente a una
compresion a la sintesis de amoniaco. Finalmente, la sintesis del amoniaco se completa

de manera similar a la explicada en el anterior apartado. (Carrillo, 2018).
1.3.1.4. Proceso de obtencién con amoniaco verde

Al igual que en los métodos de produccion convencionales, la produccién de amoniaco
verde requiere una etapa previa para obtener hidrogeno y nitrogeno, seguida por la
sintesis de amoniaco mediante el proceso de Haber-Bosch. En el esquema presentado
en la figura 1-8, el amoniaco verde se genera utilizando energia eléctrica procedente
de fuentes renovables como la energia edlica y solar fotovoltaica. Esta energia eléctrica
se emplea junto con agua como materia prima para alimentar el proceso de electrolisis,
del cual se obtiene hidrogeno verde. Respecto al nitrégeno, existen diversas formas de
obtenerlo, como la destilacion fraccionada del aire liquido, el uso de membranas
poliméricas o la adsorcion a presiones oscilantes (esto ultimo depende principalmente
de la cantidad de amoniaco que se desea producir); no obstante, la opcién mas

comunmente utilizada es una unidad de separacion de aire convencional (ASU).
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Posteriormente, el hidrdgeno y el nitrogeno se emplean en el proceso de Haber-Bosch

para la sintesis de amoniaco.

En la figura 1-9 también se presenta el método de produccion termoquimico, el cual
requiere altas temperaturas para obtener hidrogeno y puede ser alimentado por energia
solar térmica o energia nuclear. A pesar de que la energia nuclear es una tecnologia con
bajas emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) asociadas, el hidrdgeno
producido mediante este método no se considera como hidrogeno verde. Ademas, es
posible producir amoniaco verde a partir de biomasa, la cual sirve como materia prima
para producir hidrogeno y también como una fuente circular de CO>. De esta manera,
el amoniaco obtenido de la biomasa puede convertirse en urea verde, que se emplea en
fertilizantes o en aplicaciones industriales para la reduccion de NOx. La biomasa puede
transformarse en amoniaco mediante diversos métodos, como la gasificacion con aire
para formar syngas (una mezcla de hidrégeno y CO), el cual puede ser procesado para
obtener amoniaco después de eliminar el carbono. Alternativamente, la biomasa puede
ser gasificada y metanizada para producir biometano o biogas, que luego se utiliza
como materia prima. El biometano también puede ser producido mediante la digestion
anaerobica de la biomasa. Aunque el bioamoniaco no se produce comercialmente en la
actualidad, todos los pasos del proceso de conversion de la biomasa en amoniaco han

sido demostrados comercialmente. (Jose Fuster Justiniano, 2022).
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Fig. 1-9. Métodos de produccién de amoniaco verde.
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Biomasa

Para la electrdlisis del agua, se emplean tres tecnologias principales: la electrolisis
alcalina, la de membrana de intercambio proténico (PEM) y la de Oxidos solidos
(SOEC). En la electrolisis alcalina, se utilizan dos electrodos separados por un
diafragma, junto con un electrolito liquido alcalino que facilita la separacion de los
componentes del agua, dirigiendo los aniones hacia el catodo. En los electrolizadores
PEM, se reemplaza el electrolito liquido por una membrana polimérica solida, lo que
resulta en una mayor eficiencia en la separacion de las moléculas de agua. Por otro
lado, la tecnologia SOEC opera a presiones y temperaturas mas elevadas, cercanas a
los 900°C, lo que permite mejorar la eficiencia en la separacion de las moléculas de
agua. Sin embargo, la tecnologia SOEC es la menos desarrollada comercialmente de

las tres. (Jose Fuster Justiniano, 2022)

En la actualidad, la produccion de amoniaco verde es practicamente inexistente en todo
el mundo, sin embargo, se espera que esta situacion cambie en la proxima década.
Varios proveedores de combustibles y tecnologia estan trabajando en soluciones que
permitan producir amoniaco verde a escala comercial. Entre estos, se destaca la
empresa alemana Thyssenkrupp, que ha desarrollado dos conceptos de produccién de
amoniaco verde (ver Figura 1-10). Uno de estos conceptos es una instalacion de escala
local con capacidad para producir 50 toneladas métricas por dia (mtpd), basada en una
planta de electrdlisis de 20 MW con una disponibilidad del 100%. El otro concepto es
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una instalacion de pequefia escala con capacidad de produccién de 300 mtpd, utilizando
una planta de electrolisis de 120 MW. Esta Ultima se acerca a la escala industrial, lo
que la convierte en una opcidn atractiva para la conversion de plantas tradicionales

actualmente en funcionamiento.

Thyssenkrupp ha establecido planes concretos para demostrar estos conceptos. Uno de
estos planes implica el disefio y suministro de una planta de hidrogeno verde para la
empresa CF Industries. Esta instalacion utilizara energia renovable de la red para
producir hidrégeno verde a través de una planta de electrdlisis alcalina de 20 MW. El
hidrégeno generado se convertird posteriormente en 20.000 toneladas anuales de
amoniaco verde en las plantas de amoniaco existentes de CF Industries, ubicadas en el
complejo de Donaldsonville en Luisiana, EE.UU. Segun las publicaciones de
Thyssenkrupp, el proyecto ya ha comenzado actividades de ingenieria y adquisicion, y
se espera que entre en operacion en 2023. Fuente: (Jose Fuster Justiniano, 2022).

Fig. 1-10. Planta de produccion de amoniaco verde de pequefia escala de

Thyssenkrupp.

Consumo especifico de una planta de 50 [mtd]

Energia eléctrica: ~ 10 [MWh/ton NHs]

Agua tratada: ~1,6 [ton/ton NHs]

Agua de enfriamiento*; |~ 85 [ton/ton NHs]

Amoniaco
verde

Consumo especifico de una planta de 300 [mtd]

Energia eléctrica: ~ 10 [MWh/ton NHz]

Agua tratada**: ~2,6 [ton/ton NH3]

Agua de enfriamiento*: | ~ 125 [ton/ton NH3]

Fuente: (Jose Fuster Justiniano, 2022)
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1.3.2. Proceso de produccion de Urea a nivel industrial

La sintesis de urea a nivel industrial se lleva a cabo mediante la combinacion de
amoniaco (NHs) liquido y anhidrido carbdnico (CO2) gaseoso. Este proceso se realiza
en dos etapas. En la primera etapa, los reactivos mencionados reaccionan para formar
un producto intermedio conocido como carbamato de amonio. Posteriormente, en la
segunda etapa, el carbamato de amonio se deshidrata para dar lugar a la formacién de

urea.

Surge un problema debido a las diferencias en las velocidades de reaccion. La primera
etapa de la reaccidn es considerablemente méas rapida que la segunda, lo que resulta en
la acumulacion de carbamato intermedio. Ademas, la primera reaccion no se completa
en su totalidad, lo que conduce a la presencia de amoniaco y didxido de carbono libres.
Es importante destacar que el carbamato es altamente corrosivo. Por lo tanto, se opta
por degradar la parte del carbamato no convertida en urea en sus reactivos originales y

luego volver a formarlo.
2NH3(g) + CO,(g) = H,N — COONH, AH = —117 KJ/mol
H,N — COONH, () = CO(NH,),q) + H,0qy ~ AH = 15,5 K] /mol
H,N — COONH,() = Carbamato
CO(NH3),() = Urea
Vemos que la primera reaccidn es exotérmica, y la segunda es endotérmica.

Un problema en el proceso surge durante el segundo paso de la reaccién, donde se
forma un producto conocido como biuret. El biuret se genera mediante la unién de dos
moléculas de urea con la pérdida de una molécula de amoniaco. Este producto es
indeseable debido a su naturaleza toxica. Por esta razdn, es crucial implementar un

control adecuado para evitar su formacion.
1.3.2.1. Proceso de obtencion de urea por el proceso thermo-urea

El proceso completo de produccién de la urea puede separarse en las siguientes etapas.
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Obtencidn de CO,

Obtencién de amoniaco

Formacion de carbamato

Degradacion del carbamato y reciclado
Sintesis de urea

Deshidratacion concentracion y granulacion

Fig. 1-11. Diagrama del proceso completo de produccion de urea.
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1.3.2.1.1. Obtencion de CO>

El CO2 se obtiene a partir de gas natural, mediante la reaccion conocida como
reforming. Antes del reforming, deben separarse las impurezas del gas, tales como
gotas de aceite, particulas de polvo, y sobre todo desulfurar el gas, ya que el azufre

interfiere con la accion de los catalizadores.

Fig. 1-12. Diagrama de obtencion de COa.
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Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)

Luego de purificar el gas, se procede a la obtencion de CO, mediante dos etapas de
reforming catalitico con vapor de agua. El calor necesario para la reaccion, la cual es
endotérmica, proviene de la combustion del gas natural y de los gases parcialmente
reformados. Se deja entrar aire al reactor para obtener la relacion necesaria de Hz/N:

para la posterior obtencion del amoniaco. La reaccion es la siguiente:
2CH4 + 3H,0 - CO + CO, + 7H,

Las dos etapas de reforming se verifican segln la reaccion expuesta, y a la salida de la

segunda etapa, se obtiene un gas con las siguientes proporciones:
e 56% Ho,

e 12% CO,
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e 8% COq,
o 23% N
e 0,5% CHa.

Para eliminar el CO y convertirlo en COo, se realiza la conversion de CO haciendo que
reaccione cataliticamente con vapor de agua para formar CO; y H, usando hierro y

cobre como catalizadores.

Del gas resultante se separa el CO2 mediante una solucién de mono etanol amina

(MEA), mediante la siguiente reaccion:
MEA (CO,) - MEA + CO,

El dioxido resultante es enviado a dos etapas sucesivas de compresion en las cuéles se
eleva la presion a 160 atmosferas absolutas. Al didxido se le agregan pequefias

cantidades de aire pasivante para inhibir la accion corrosiva.
1.3.2.1.2. Obtencion de amoniaco

El otro reactivo necesario para la produccion de urea es el amoniaco. Este se obtiene a
partir del gas reformado separado del CO,. Se produce primeramente una etapa de
Metanacion para convertir a metano las bajas proporciones que quedan de COy COz
en circulacion, dado que éstos interferirian en la accién del catalizador en la etapa final

de sintesis del amoniaco.
CO + 3H, - CH, + H,0
CO, + 4H, —» CH, + 2H,0

Luego de la Metanacién, el gas circulante se compone de aire, metano y vapor de agua,
los cuales reaccionan con catalizador de hierro para formar amoniaco en estado gaseoso

segun:

7CH, + 10H,0 + 8N, + 20, — 16NH; + 7CO,
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El amoniaco gaseoso se condensa por enfriamiento y se separa del gas para almacenarlo
a presion de unas 13 atmosferas. EI amoniaco gaseoso remanente es recirculado al loop

de sintesis.

Fig. 1-13. Diagrama de obtencion de amoniaco
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Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)
1.3.2.1.3. Formacién de carbamato

La reaccidn de sintesis de Urea se lleva a cabo a altas presiones (200 bar) y el nivel

térmico éptimo (190°C) en un reactor construido en acero inoxidable especial.

La reaccion se produce entre el amoniaco, el CO. y la solucion reciclada de carbamato,

proveniente de la etapa de absorcion.

El carbamato de amonio se forma a partir de CO2 y NH3 segun la siguiente reaccion

(esta reaccion genera calor):
2NHjz(g) + CO, = NH; — COONH,(y  AH = -117 KJ/mol
Amoniaco + Gas Carbonico < Carbamato de Amonio

Antes de ingresar al reactor, el CO. es comprimido hasta 200 atm, mediante un

compresor eléctrico y el amoniaco hasta 145 atm.
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El NHs y el CO; reaccionan rapida y exotérmicamente, en una primera etapa, para
formar el carbamato, que luego se deshidrata a urea + agua. Esta reaccién logra cerca

del 100% en condiciones normales.
1.3.2.1.4. Degradacion del carbamato y reciclado

No todo el Carbamato de Amonio se descompone en Urea y Agua. La fraccién que se
descompone para formar urea en relacion a la cantidad total que ingresa al reactor se
denomina conversion. La conversion de Carbamato en urea en el reactor esta en el
orden de 70%. Es decir que de cada 100 Kg de carbamato que se forman, solo 70 Kg
pasan a Urea. El resto debe reciclarse permanentemente y en forma continua al reactor

para lograr una conversion total.

Como se habia visto, el carbamato se forma mucho mas rapido que la urea. Al ser
altamente corrosivo, su manejo es muy dificil. Por esta razon, lo que se hace es

degradarlo nuevamente a NH3z y CO, para luego volver a formarlo.
La reaccién de descomposicion:

NH, — COONH,) = 2NH;z(g) + COy(g)
Se logra de dos formas:

e Bajando la presién y temperatura, se desplaza el equilibrio hacia los reactivos.
Luego la mezcla gaseosa se vuelve a comprimir causando su recombinacion. Si
hay amoniaco en exceso, este se separa en forma gaseosa de la solucion de
carbamato. Para disminuir los costos totales de la recompresion, esta se realiza

en dos etapas.

e La otra forma es mediante el stripping del amoniaco, desplazando la reaccion
hacia productos. Al bajar la presion parcial del reactivo, el sistema evoluciona
hacia su equilibrio degradando el carbamato. Esta forma tiene la ventaja de

poder hacerse a la presion de sintesis, lo que reduce el costo de recompresion.
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1.3.2.1.5. Sintesis de urea
El carbamato se deshidrata a urea mediante la reaccion:

NH, — COONHs(;y S NH, — CO — NHyy + Hy,0y  AH = 15,5 KJ /mol
Como se ve, la reaccion es endotérmica, y habiamos dicho que es mucho mas lenta que

la de produccion de carbamato. La cinética de la reaccion aumenta con la temperatura,

con una mayor relacion NH3/CO2 y disminuye con una mayor presencia de agua.

La produccién de la Urea se realiza en un reactor vertical, que opera a 188-190°C y
160 Kgf/cm? absoluta, una relacion N/C de 3,6 — 3,8, un tiempo de residencia de

alrededor de 45 minutos y un grado de conversién (en un paso) del 65 — 70 %.

Esta operacion combina la formacion de carbamato (exot., rapida) en su parte inferior,
por la alimentacion de CO2 y NH3z en exceso y la descomposicion del carbamato en

urea (mucho mas lenta y endotérmica).
1.3.2.1.6. Formacion de Biuret

El biuret se forma cuando dos moléculas de urea se unen liberando una molécula de

amoniaco segun
2NH, — CO — NH, » NH, — CO — NH — CO — NH, + NH,

Se trata de una sustancia altamente toxica para las plantas, por lo cual su concentracion
en la urea debe ser muy baja, menor al 0.4%. Para lograr bajas concentraciones se usa

un exceso de amoniaco en la sintesis de urea.
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Fig. 1-14. Diagrama de sintesis de Urea
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Fuente: (Ducoy & Javier , 2018)
1.3.2.1.7. Deshidratacién, concentracion y granulacion
I.  Concentracion

La corriente de Urea y agua obtenida en las etapas de Descomposicién, la cual contiene
aproximadamente 70% de Urea, es concentrada al 80% en un concentrador de vacio
mediante la aplicacién de calor externo utilizando vapor de agua. Esta corriente se

denomina Urea de Sintesis, y es bombeada hacia la unidad de Evaporacion.
Il.  Evaporacion

La corriente proveniente del Concentrador se sigue concentrado en dos etapas de
Evaporacion, la primera de ellas (se concentra hasta 95 %) operando a 0.3 Kg/cm2
absolutos y la segunda (se concentra hasta 99.8 %) a muy alto vacio, para lograr la

evaporacion del agua sin descomponer térmicamente la Urea. Un equipo clave de esta
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etapa es un eyector de importantes dimensiones que permite lograr los niveles de vacio

requeridos.

Se obtiene de este modo una corriente de Urea fundida a 132 °C con muy bajo
contenido de agua, del orden de 0.5%. Esta corriente es enviada a la Torre de Prilling
para la formacion de perlas de Urea.

I1l. Granulacién

Luego se pasa al perlado de Urea (formacion de pequerias perlas del orden de 2 — 4 mm

de diametro) se realiza en la Torre de Perlado (Torre de Prilling).

La Urea fundida es bombeada a la parte superior de la torre de 80m de altura y 16m.
de didmetro. Mediante un canasto giratorio con unas 6000 pequefias perforaciones se
logra obtener una lluvia de Urea fundida, cuyas gotas se van solidificando primero y
enfriando luego durante su caida libre, a la vez que se hace circular aire en sentido

contrario mediante grandes ventiladores ubicados en la parte superior de la torre.

Se obtiene de este modo el producto final, a unos 40 — 50°C de temperatura, el cual es

transportado mediante elevadores y cintas a los silos de almacenaje.
1.4. Planta de Bulo-Bulo Cochabamba
1.4.1. Historia de la planta de Bulo-Bulo

El 24 de octubre de 2011, 16 meses después de la presentacion del proyecto de
Carrasco, el director de YPFB anunci6 la contratacién de una empresa para construir
la planta de amoniaco-urea en el municipio de Entre Rios, provincia de Carrasco, en el
departamento de Cochabamba. Esto incluia el disefio del paquete de procesos (PDP),
el disefio final de ingenieria (FEED), asi como la ingenieria de detalle, la procura, la
construccion y la puesta en marcha. (YPFB, Directorio de YPFB aprueba licitacion

para el Proyecto Planta Urea y Amoniaco, 2011).

YPFB invité a 20 empresas en el marco de la normativa especial emitida para las
Empresas Publicas Nacionales Estratégicas (EPNE). De las empresas que

respondieron, se preseleccionaron cinco, y finalmente se seleccion6 a la empresa
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coreana Samsung, que presentd una oferta de $US 843,90 millones, lo que representaba
$US 256,10 millones menos que el precio referencial de $US 1,100 millones. (La
Razon, 2015).

El 12 de septiembre de 2012 se firmo el contrato con modalidad de llave en mano y
también se supo que la empresa adjudicataria estd autorizada a incrementar hasta un
15% del monto ofertado ($US 126,60 millones), lo que permitiria invertir un total de

$US 9700,48 millones, como se muestra en las figuras 1-15y 1-16.

Fig. 1-15. Empresas pre-seleccionadas
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Fig. 1-16. Cronograma de implementacién de amoniaco-urea de Bulo-Bulo
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La Planta de Amoniaco y Urea (PAU) es uno de los proyectos mas grandes de Bolivia
en los dltimos tiempos, con una inversion de $US 953 millones y una capacidad de

produccion de 693,000 toneladas métricas al afio de urea.

En 2023, YPFB registro una produccion aproximada de 347,000 toneladas métricas de
urea, lo que consolid6 a Bolivia como el principal proveedor de urea granulada en la
regién. De esta produccion, alrededor de 142,000 toneladas métricas fueron exportadas

a paises como Argentina, Brasil, Per(, Paraguay y Uruguay.
1.4.2. Proceso de obtencidn de amoniaco en la planta de Bulo-Bulo

La planta de Bulo-Bulo utiliza el proceso de produccion de amoniaco conocido como
""Proceso de reformado con vapor™'. Esta eleccidn se debe al uso de gas natural como
materia prima, un recurso natural abundante en el pais. Este proceso ha sido
detalladamente explicado en el punto ""1.3.1.1 Proceso de obtencién de amoniaco
mediante reformado de vapor''. Ahora, procederemos a mencionar los subprocesos
involucrados en la produccion de amoniaco mediante el ""Proceso de reformado con

vapor”
1. Desulfuracion.
2. Reformador primario.
3. Reformador secundario.
4. Conversion catalitica.
5. Eliminacion del CO..
6. Metanacion.
7. Compresion.

8. Sintesis de amoniaco.
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Fig. 1-17. Produccién de amoniaco mediante el proceso KBR
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1.4.3. Equipos que intervienen en la produccidén de amoniaco

Para el proceso de obtencion de amoniaco, la planta de bulo-bulo utiliza la tecnologia
y licencia “KBR ", una empresa sur coreana que disefio el proceso que es utilizado en

la planta, a partir de esto se explicaran los equipos mas relevantes del proceso.
1.4.3.1. Reformado primario y secundario (reactor de lecho fijo multitubular)

Estos reactores emplean cargas de catalizador y distribuyen el flujo de fluido a través
de multiples tubos. Se componen de una carcasa que alberga los tubos donde ocurre la
reaccion, mientras que el fluido que refrigera o aporta calor al proceso circula por fuera
de los tubos. Su funcionamiento es analogo al de varios reactores de lecho fijo simples
operando en paralelo. Este disefio ofrece la ventaja de un control de temperatura mas
eficaz debido al menor diametro de los tubos, lo que reduce la formacion de puntos
calientes. Sin embargo, la limpieza y recarga de catalizador presenta dificultades
debido a la complejidad geométrica del reactor y al gran nimero de tubos que deben

ser mantenidos.

Fig. 1-18. Reactor lecho fijo multitubular
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Fuente: (EIGENBERGER fixed bed reactors,, 1992)
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El gas de sintesis mediante reformado de gas natural con vapor de agua se produce en un
reactor de lecho fijo multitubular, ya que es el que retne las condiciones adecuadas para

que pueda llevarse a cabo la reaccion.

Las reacciones de reformado se llevan a cabo en reactores tubulares conocidos como
hornos. Estos hornos contienen una serie de tubos rellenos de catalizador donde ocurre
la reaccidn quimica. Debido a las altas temperaturas y presiones presentes dentro del
reactor (aproximadamente 800-1000°C y 30 bar), es fundamental que los tubos estén
fabricados con una aleacion de acero inoxidable-cromo de alta calidad para garantizar

la seguridad y estabilidad del proceso.

Los tubos donde ocurre la reaccion catalitica se encuentran en la seccion radiante de
un horno, llamado reformador primario. En esta seccion, varias llamas calientan las
paredes de los tubos, lo que permite la transferencia de calor, principalmente por
radiacion, aunque también por conveccion, directamente entre la llama y la superficie
del tubo. Los tubos estan dispuestos verticalmente y en paralelo entre si. EI nimero
tipico de tubos varia de 40 a 400 unidades, con longitudes de 10 m 0 18 m y didmetros
interiores que oscilan entre 7,5 y 15 cm. Cada tubo se considera un reactor
independiente, y cuando el gas sale de cada tubo, se combina para formar una corriente

de salida comun.

Al gas limpio de azufre, se le inyecta vapor de agua llegando al reformador primario y
donde, pasado por un catalizador de niquel, se convierte cerca de un 70% de la

alimentacion de hidrocarburos en gas de sintesis. Las principales reacciones son:
CHy+Hz = CO+3H: AHaes=206%/
CO+H,0 = COy+ Hy AHpge=-415)

Las reacciones son endotérmicas, asi el suministro de calor para el reformador es

requerido para mantener la temperatura deseada de reaccion (800°C) saliendo CHa,
CO, CO», H2, y H20 con una presion entre 20-50bar.

En el reformador secundario, revestido con material refractario y equipado con un

catalizador de niquel, se introduce aire previamente comprimido para proporcionar
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nitrégeno y lograr una relacién de 3:1 de hidrégeno a nitrégeno en el gas de sintesis.
El gas que sale del reformador secundario, a una temperatura de 1000°C, se utiliza para

precalentar el gas natural que entra recién en el desulfurador.

Fig. 1-19. Proceso de reformado primario y secundario
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Fuente: (Gozaga, 2019)
Los objetivos del reformador primario son de:

e Producir Hz por reaccion de gas natural pre-tratado de alimentacion con vapor

en presencia de un catalizador de niquel.

e La reaccion ocurre en los tubos empacados de catalizador contenidos en la

seccién radiante.
e V/C es mantenida en 2,7.
e El flujo de gas de alimentacion es controlado por el controlador de porcentaje.

(Emmanuel Sansusth, 2020)
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Tabla I-7. Composiciones del gas de proceso en la entrada y salida del

reformador primario

COMPOSICION DEL GAS DE COMPOSICION DEL GAS DESPUES
PROCESO DE ALIMENTACION DE LA REFORMACION PRIMARIA
(%oMOLAR) BASE SECA (%oMOLAR) EN BASE SECA
H»:2,08 H.:54,22
N2:1,3 N2:0,54
CH4:94,67
CH4:29,22
AR:0,00
AR:0,00
C0:0,00 C0:4,52
C02:1,95 C0O2:11,44

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Factores que afectan la reformacion primaria

Temperatura.
e Porcentaje de vapor a carbon (V:C).
e Presion.

e EIl horno de reformacién esta disefiado para alcanzar la méaxima eficiencia
térmica mediante la utilizacion del escape de la turbina de gas como aire de

combustion precalentado.
e Utiliza los gases residuales de proceso como parte del combustible.

e El gas reformado sigue tomando calor en los tubos o tuberias colectoras al salir

de la seccion radiante.

e Latemperatura de disefio de la pared del tubo 840°C.
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e Baja T incrementa el deslizamiento de CHa4 y por lo tanto reduce el H.

e Mayor T incrementa el riesgo de una falla prematura en el tubo.
Objetivos del reformador secundario

e Se necesita de N2 para hacer amoniaco.

e Se desea hacer el reformador primario tan pequefio como sea posible.

e Minimizar el exceso de metano; el metano es un inerte en el lazo de sintesis del

amoniaco.

e Este proceso esta hecho primeramente mezclando aire de proceso con el gas
parcialmente reformado del reformador primario. ElI oxigeno en el aire
combustiona, parte del gas de proceso, generando calor que suministra el calor
necesario para su posterior reformacion por vapor conforme el gas pasa abajo

a través de la cama catalizadora de Niquel.

(Emmanuel Sansusth, 2020)

Fig. 1-20. Reformador secundario
500°C
Aire s '
~700°C —
— Vapor 100-125 bar
Efluente del Reformador
Primario A

A Reactor de Cambio
/. de Alta Temperatura
870 a 950 °C \:

BFW
Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)




o1

Tabla I-8. Composicion del gas de proceso en la entrada y salida del reformador

secundario
COMPOSICION DEL GAS DE PROCESO | “OMFOSICIONDEL GAS
L G ’
DE AL'MENTAC'S(EEA/"MOLAR) BASE | REFORMACION SECUNDARIA
(%MOLAR) EN BASE SECA
Ha:54,22 H,:48,68
N2:0,54 N2:29,64
CH.:29,22 CH41,75
AR:0,06 AR:0,38
C0O:4,52
C0O:11,29
COz:11,44 CO2:8,25

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
1.4.3.2. Conversion shift y metanizacion
La conversion shift involucra dos etapas:

1. Shift a altas temperaturas: donde se tiene un catalizador de 6xido de hierro y

oxido de cromo.

2. Shift a bajas temperaturas: se tienen catalizadores de 6xido de cobre y éxido de

zinc.
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Los convertidores eliminan el monéxido de carbono generado durante el reformado,

convirtiéndolo en dioxido de carbono mediante la reaccion:

CO + H,0 & CO, + H,

AH298 == _41 ﬂ

mol

Esta reaccion proporciona hidrégeno adicional para la sintesis del amoniaco. El

efluente del dltimo convertidor se enfria y el agua condensada se separa. El gas se

purifica en una planta de MEA mediante la eliminacion del dioxido de carbono del gas

de sintesis (también se puede utilizar carbonato caliente o Selexol).

Después de la purificacion, todavia quedan trazas de CO y COg, que se eliminaran en

el metanador reaccionando:

CO + 3H, & CH, + H,0

CO, + 4H, & CH, + H,0

Fig. 1-21. Proceso de conversion shift y metanizacion

Gas de sintesis
desde la caldera

70°C

Reactor de
Conversion a Alta
Temperatura

~430°C

Calentamiento BFW y

Generacion de vapor §

210°C

Reactor de

Conversior
Temperatu

240°C

70°C

>

Enfriador
de agua

1a baja
ra

Gas de Sintesis de
cambio hacia la
eliminacion del CO2

= Separador

Condensado

| de Proceso

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

La mayor parte de la reaccion de cambio se lleva a cabo en la primera fase (HTS).

Aproximadamente 70% del CO en el efluente del reformador secundario se convierte

en CO..

En la conversion de alta temperatura se utiliza un catalizador de éxido de hierro.
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El efluente del convertidor HTS se enfria por calentamiento de BFW y generando vapor

a alta presion en el efluente HTS/Precalentador BFW y generador de vapor.

Tabla 1-9. Composicion en la entrada y salida de la conversion shift a alta

temperatura
AL IENT ACION HAGIA EL COMPOSICION DEL GAS DE
ALIMENTACION HACIA EL b
CONVERTIDOR HTS (%MOLAR) DESPOUES DEL CONVERTIDOR
EN BASE SECA HTS (%0MOLAR) EN BASE SECA
H2:48,68 H2:52,46
N2:29,64 N4:27,46
CHa1,75 CHa:1,62
AR:0,38 AR:0,35
CO:11,29
CO:3,11
C02:8,25 CO,:15

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
Caracteristicas de la conversion de alta Temperatura:

e El catalizador HTS funciona tipicamente a presiones entre la atmosférica y 655
psig (45 bar).

e Lastemperaturas de entrada del reactor normales van de inicio de valores bajos

como 315°C hasta 380°C.
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e Debido a que la reaccion de cambio de CO genera calor, se observara un

aumento de la temperatura en toda la cama de catalizador.

e Para obtener la conversién de mondxido de carbono especificada con el
catalizador HTS, las principales variables de operacion son la temperatura y la

relacion vapor de agua-gas.

e Es costumbre mantener la temperatura de operacion en o debajo de nivel de

disefio para minimizar la desactivacion del catalizador.

e Al aumentar el flujo de vapor aumenta la conversion de CO si la conversion ya

esta cerca del equilibrio.
Caracteristicas de la conversion de baja Temperatura:
e Usado para convertir el restante de monoxido de carbono.

e EI mondxido de carbono reacciona con vapor de agua para formar cantidades

equivalente de hidrégeno y didxido de carbono.
e La conversidn es favorable termodindmicamente a temperaturas bajas.
e Latemperatura se mantiene a 210°C.
e El convertidor LTS contiene catalizador de cobre/zinc.

e El catalizador es relativamente mas caro que el catalizador en el convertidor
HTS y también es mas sensible a las impurezas tales como azufre en el gas de

proceso.

e Un cambio de 0,1% en la salida de CO se traduce en 1,0% de produccién de

amoniaco adicional.

e EIl catalizador LTS se hace funcionar tipicamente a presiones entre la

atmosférica y 600 psig (41 bar).
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e La temperatura de funcionamiento de entrada normales del reactor sera desde
195°C hasta 225°C.

(Emmanuel Sansusth, 2020)

Tabla 1-10.  Composicion en la entrada y salida de la conversién shift a baja

temperatura
COMPOSICION DEL GAS DE COMPOSICION DEL GAS DE
ALIMENTACION HACIA EL :
CONVERTIDOR LTS (%MOLAR) EN | PESPUES DEL CONVERTIDOR LTS
BASE SECA (%MOLAR) EN BASE SECA
H2:52,46 H2:53,76
N2:27,46 N2:26,71
CHs:1,62 CH,:1,57
AR:0,35 AR:0,34
C0O:3,11 C0:0,29
CO2:15 C02:17,32

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
1.4.3.3. Eliminacién del CO2

La eliminacion del CO> se realiza a través del proceso de OASE- bajo la licencia de

BASF, se seguiria el siguiente diagrama:
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Fig. 1-22. Proceso de eliminacién de CO2
) 3 Syngas to
Flash Gases to # CO2 @ ~0.6 bar-g "
Fuel ~ 7 bar-g Methanator
LP Flash
Column
oy Absorber
Column

Stripper

Hydraulic
Turbine

Syngas from
LTS
Db
Process

) LP Steam or l Reboiler Demin Cond.
HP BFW Water >

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Este es un proceso que tiene que hacer su propio estudio a fondo, pero se va a

mencionar cual es el funcionamiento del proceso.
Factores de eliminacion del CO::
e Flujos de solucién pura y semi-pura.
e Temperatura de la solucion pura 'y semi-pura.
e Temperatura de entrada de la alimentacion de proceso.

e Latasa de purificacion de la solucién y la temperatura determinan el paso del
CO..

e Laabsorcion de CO utilizando la solucidn semi-pura regenerada parcialmente
a 79°C, donde el CO2 en el gas de proceso se absorbe en la solucion a una

temperatura alta con una mayor velocidad de reaccion.

e En la segunda etapa, temperatura mas baja. 50°C y solucion pura
completamente regenerada se utiliza para cumplir con el paso requerido de CO>

en el gas tratado.
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Fig. 1-23. Torre de absorcion Bulo-Bulo

Fuente: Elaboracion propia
1.4.3.4. Metanizacion

Es una etapa de purificacion del gas de proceso en la que las pequefias concentraciones
residuales de monodxido de carbono (CO) y dioxido de carbono (CO2) se convierten
cataliticamente en metano (CH4) mediante la reaccion con hidrégeno. Este metano es

eliminado corriente abajo mediante técnicas de purificacion criogénica.

El alto contenido de dioxido de carbono hacia el purificador criogénico aguas abajo
puede resultar en la solidificacion del dioxido de carbono y obstruir la seccién inferior
de los intercambiadores de placas de aluminio del purificador criogénico. Esto se debe

a que el COz no se licua directamente, sino que pasa a estado solido.

El mondxido de carbono es toxico para el catalizador de sintesis descendente, por lo

tanto, la eliminacion de CO y CO; es obligatoria.
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CO + 3H, = CH, + H,0 + Calor
CO, + 4H, = CH4 + 2H,0 + Calor
Caracterisisticas de la metanacion:
e Las reacciones son altamente exotérmicas.

e Las temperaturas deben mantenerse por encima de 300°C para iniciar la

reaccion de Metanacion.

e El calor generado en la reaccion es recuperado en el intercambiador de calor de

alimentacion del metanador/efluente.
e Los catalizadores de metanizacion consisten en oxido de niquel sobre alimina.
e Temperaturas normales de operacion varian entre 260-425°C.

e A causa del calor desprendido por la reaccion y el consiguiente aumento de
temperatura en la cama, la eliminacion de las concentraciones de Oxido de

carbono en exceso de 2-3% en volumen no es recomendada.

e Operaciones prolongadas del metanador con temperatura de la cama por encima
de 510°C puede causar una pérdida permanente de actividad.
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Valores de temperatura maxima y minima para la Metanacién

MAXIMA

510°C

Un funcionamiento continuo a
alta temperatura causara la
sinterizacion del catalizador y
la pérdida permanente de la

actividad

ENTRADA
MINIMA

260°C

Operacion a muy bajas
temperaturas resulta en una
actividad menor del catalizador
y puede causar una fuga de
oxido de carbono

inaceptablemente alta

METHANATOR

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Fig. 1-24. Proceso de Metanacion

PP | D

P

[ Pu—

2O

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)



Fig. 1-25. Proceso de general de Shift, eliminacion de CO, CO, y metanador
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Fuente: (Gozaga, 2019)
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Tabla I-12.  Tabla de composicion del gas antes y después de la Metanacion

COMPOSICION DEL GAS DE COMPOSICION DEL GAS DE DESPUES
ALIMENTACION AL METANADOR DE LA METANACION (MOLES%) EN
(MOLES%) EN BASE SECA BASE SECA
H,:64,94 H.,:64,94
N»:32,34 N2:32,75
CH4:1,90 CH4:2,34
AR:0,42 AR:0,42
C0:0,36 CO+C0,<5 PPMV

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
Factores que afectan a la metanizacion:
e Temperatura de entrada alta- 6xidos de carbono residuales més bajos.
e COyCO;en laalimentacion del metanador.

e La Metanacion debe operar con temperatura de salida por debajo de la

temperatura de disefio del recipiente de 454°C.

Después del punto de metanizacion, se continua con la etapa de secado, donde se
eliminara el agua generada durante la reaccion de metanizacion utilizando compresores
a 150 bar y enfriando después de cada etapa. No se entrara en detalle sobre esta parte

del proceso, ya que no es el objetivo del presente proyecto.
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Fig. 1-26. Proceso de secado del gas de sintesis
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Fuente: (Gozaga, 2019)
1.4.3.5. Compresion del gas de sintesis

El vapor de gas de sintesis seco se calienta y se dirige al convertidor de amoniaco. La
alimentacion se precalienta dentro del convertidor antes de ingresarla al lecho
catalitico. La reaccion tiene lugar entre 400 y 600°C sobre un catalizador de 6xido de

hierro. La reaccion de sintesis del amoniaco entre el nitrégeno es:
K]
N2 + 3H2 A d 3NH3 AH298 = _46 %

Las bajas temperaturas favorecen la produccion de amoniaco, mientras que las altas
presiones, superiores a 21 bares, son necesarias para alcanzar conversiones adecuadas
de entre 20-25% de amoniaco por paso. Sin embargo, la conversién de hidrégeno por
paso es considerablemente menor, lo que hace necesario un reciclaje extenso de los

gases no reaccionados en el proceso.

El vapor que sale del convertidor se enfria mediante refrigeracion con amoniaco en el

separador primario para condensarlo. Se utiliza una corriente de purga para eliminar
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los gases remanentes y evitar la acumulacion de inertes (particulas de CH4 y Ar) en el

reactor de sintesis.

Fig. 1-27. Proceso de obtencion de amoniaco

)
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PRODUCTO

Fuenete: (Gozaga, 2019)

Caracteristicas del proceso:

e Lasintesis del amoniaco se lleva a cabo en un convertidor horizontal simple de

3 cadmaras.
e Lareaccidn es exotérmica, pero esta limitada por el equilibrio quimico.
e Solamente una parte del Hz y el N2 se convierte en NHs.

e El catalizador para la sintesis esta hecho de 6xido ferroso.

Caracteristicas del reactor:
e El convertidor tiene un intercambiador térmico y 3 etapas de equilibrio.

e EIl convertidor contiene una canasta para el catalizador removible dentro de la

carcasa de presion.

e Hay 2 intercambiadores térmicos integrados con la canasta.
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e Hay un espacio entre la canasta cilindrica para el catalizador y la carcasa de alta

presion para tener un camino para que el gas de alimentacién enfrie la carcasa.

Fig. 1-28. Diagrama del reactor donde ocurre la reaccion entre el N2y H»
E NTRADA D E P o " " - 11 llllllll"'l"""""’l".’."'...'..-......"....l‘"a- e ;‘.’...;.
BAIPAS po g T | r— o
,‘V‘ ====s F====4 & /I TESSF 2 : .‘.l
q : ! \
s I )
SALIDA Loy CAMA 3A| [CAMA 3B ! |CAMA 2 : ==
' /]
) | | /
. L - § p—— A
PN L | [, =l B
R S - - — - - - - --.-.--n--.---n-..,o-"‘
ENTRADA
PRINCIPAL

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Gas de sintesis del compresor descarga aproximada 65°C y es precalentado por

intercambio de calor con el efluente del convertidor a 168°C.

e La alimentacion al convertidor es separada en tres caminos antes de ser
recombinada y entrar a la primera cama. Alrededor del 63% pasa a través del

espacio anular entre la carcasa del convertidor y la canasta del catalizador.

e Otra parte es precalentada en el intercambiador de la cama 2 por intercambio

de calor con efluente de la segunda cama.

e EIl resto va directamente a la primera cama sin ser recalentado segun sea

necesario para ajuste de la temperatura de entrada a la cama.

Tabla 1-13.  Cambio de temperatura en cada cama, contenido de amoniaco por

cada cama
Temp entrada Temp Salida Contenido de amoniaco
W) W) (%)
Camal 360 510 10,7
Cama 2 388 468 16,1
Cama 3 395 436 19,9

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
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e EIl gas efluente del convertidor es enfriado ain mas y condensado en el
enfriador monobloque de amoniaco. Provee enfriamiento del efluente del
convertidor mediante el intercambio de calor con el gas de sintesis reciclado
del separador de amoniaco e hirviendo amoniaco liquido a 4 diferentes niveles

de temperatura.

e Consiste de tubos concéntricos maltiples los cuales corren a través de los
comportamientos de amoniaco hirviendo. El reciclado pasa a través de los tubos
centrales contracorriente respecto al efluente del convertidor mientras fluye a

través del espacio anular entre tubos.

e La temperatura del gas condensado que sale del enfriador monoblogue es
menos de 17,8°C, con el producto, amoniaco liquido, librado del gas de sintesis
en el separador de amoniaco inmediatamente corriente abajo del

intercambiador.

o El valor de reciclaje del separador de amoniaco es recalentado en el enfriador

monobloque de -17,8°C a 31°C aproximadamente.

e El vapor de reciclaje recalentado es dirigido a el compresor de gas de sintesis y

recirculado para reusarse como alimentacién para el convertidor.

e El amoniaco liquido es despresurizado aproximadamente de 19 kg/cm? en el

tanque de amoniaco descendente.
1.4.4. Proceso de obtencién de urea en la planta de bulo-bulo

El proceso de produccion de urea utilizado por PAU es el "Proceso de Thermo-Urea",
ya que emplea como materia prima el amoniaco proveniente de la planta de amoniaco,
como se explico anteriormente en el punto "*1.3.2.1. Proceso de obtencion de urea por

el proceso thermo-urea’. Ahora se procedera a enumerar los subprocesos:
1. Formacion de carbamato.
2. Purificacion.

3. Sintesis de urea.
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4. Deshidratacion concentracion y granulacion.

Fig. 1-29. Proceso de obtencion de Urea en la planta de amoniaco-urea
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Fig. 1-30. Diagrama de flujo del proceso de obtencion de urea
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Fuente: (TOYO ACES 21, 2021)
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Fig. 1-31. Diagrama de produccion de urea divido por secciones
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Se tiene que mencionar que para el presente trabajo no se buscara simular la seccion
de recuperacion, la cual opera con absorbentes y se considera que merece un estudio
mas detallado por separado. Ademas, la seccidn de tratamiento de condensado no sera
estudiada ni simulada, ya que se trata de una parte del tratamiento de los liquidos y
gases que se separan en el proceso de urea, lo cual es un proceso complejo que también
merece su propio estudio. Este no es el objetivo del presente trabajo, por lo que se

concentrarad mas en la parte del producto final.
Recomendaciones:

e Asegurar que fluya vapor a través del troceado y la camisa de las valvulas de

seguridad, discos de rupturas, etc.

e Los equipos en operaciones deben ser verificados frecuentemente para detectar

sefiales de fugas, sobrecalentamiento y corrosion.
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e Lavar las lineas y equipos de soluciones de carbamato y urea, con agua o vapor,

siempre que el flujo sea interrumpido.

e Antes de comenzar con las operaciones, comprobar los dispositivos de

seguridad para asegurar de que funcionan correctamente.
1.4.5. Equipos que intervienen en la produccion de Urea

Para el proceso de obtencion de urea, la planta de bulo-bulo utiliza la tecnologia y
licencia “TOYQ”, una empresa con sede en Estados unidos que al igual que el proceso
de amoniaco disefio el proceso que es utilizado en la planta, a partir de esto se

explicaran los equipos mas relevantes del proceso.
1.4.5.1. Reactor de sintesis de carbamato

Antes de iniciar la reaccion, es necesario bombear el amoniaco desde una presién de
17,65 Bar a 196,13 Bar. Ademas, se debe precalentar el amoniaco de 38°C a 137°C.



69

Fig. 1-32. Diagrama de flujo del bombeo de amoniaco
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

Lo siguiente es comprimir el CO2 desde una presion de 0,69 Bar hasta una presion de
196,133 Bar.
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Fig. 1-33. Diagrama de flujo de compresion de CO3
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

1.4.5.2. Seccidn de sintesis condensador de carbamato-reactor y stripper

Para el presente proyecto, se van a analizar los equipos mas importantes del proceso,
los cuales en la seccion de sintesis son el condensador de carbamato, el reactor y el

stripper. El diagrama de flujo es el siguiente:
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Fig. 1-34. Diagrama de la seccidn de sintesis de la planta de urea

CONDENSER
(vsce)

STRIPPER

TO MP
i DECOMPOSITION

FROM CO2 COMP

Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

En relacion al equipo de condensacion, es importante destacar que se trata de un
dispositivo especializado que no sigue los estandares comunes de otros equipos
industriales. Este equipo fue disefiado especificamente para el proceso en cuestion, con
condiciones operativas bien definidas, y fabricado por la empresa TOYO. Su
caracteristica distintiva radica en su capacidad para manejar la reaccion altamente
exotérmica entre el dioxido de carbono (CO.) y el amoniaco (NH3). Una particularidad
relevante es que, en su funcionamiento, se introduce agua en la parte inferior del equipo
para enfriar los tubos donde tiene lugar la reaccion, generando vapor que puede ser

reciclado para otros fines. (Emmanuel Sansusth, 2020).

En referencia al proceso de reaccion, este opera mediante reciclaje debido a que la
eficiencia de la reaccion no alcanza el 100%. Bajo las condiciones previamente
mencionadas, tanto el amoniaco como el CO- son dirigidos hacia el reactor. Parte del
amoniaco se mezcla con una porcién de la solucion de carbamato proveniente del
condensador, mientras que el CO2 inyectado es distribuido entre el reactor y el stripper.
Esta disposicion facilita la recoleccion del amoniaco no reactivo. (Emmanuel Sansusth,
2020).
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En el reactor, se produce la formacién de carbamato y urea, asi como la presencia de
amoniaco y dioxido de carbono que no han participado en la reaccion. Esta corriente
se dirige hacia el Stripper, donde, con la asistencia del CO2 y la introduccion de energia
adicional, los gases son separados. Los componentes gaseosos, como el amoniaco, el
carbamato y el CO>, son eliminados por la parte superior, mientras que el agua formada
y la urea se extraen por la parte inferior. Cabe destacar que, debido a la introduccién
de energia, parte del carbamato se convierte también en urea durante este proceso.
(Emmanuel Sansusth, 2020).

Los gases que se liberan por la parte superior del Stripper son dirigidos al Condenser,
donde experimentan una reaccion entre si para formar carbamato, un proceso altamente
exotérmico. Esta reaccion es controlada mediante la introduccion de una corriente de
agua en la parte inferior del equipo, que se encarga de extraer el producto resultante.
Todos estos productos se mezclan utilizando un eyector con el amoniaco fresco que se
esta introduciendo, dando inicio a un nuevo ciclo del proceso. Los gases que no han
reaccionado en esta etapa son recuperados en la parte superior del equipo. (Emmanuel
Sansusth, 2020).

Algunas caracteristicas de esta seccion:
e ACES21: Sintesis en 2 etapas, despojado con CO. y eyector.
e Presion 152 Bar, Temperatura de 183°C.
e Relacion molar en el reactor NH3/CO3: 3,7y 2,9.

e Generacién de vapor de baja en el condensador de carbamato.
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Fig. 1-35. Diagrama de la seccion de sintesis de urea
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

1.4.5.3. Seccion de purificacion: descomponedor de alta presion, descomponedor

de baja presidn, separador flash, tanque de sol urea

En la seccion de purificacion, como su nombre indica, su funcion es descomponer el
carbamato para obtener urea utilizando dos descomponedores de alta y baja presion.
Ademas de descomponer el carbamato, vamos a separar el amoniaco del dioxido de

carbono.



74

Fig. 1-36. Diagrama del proceso de la seccion de purificacién
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

El proceso en el descomponedor de alta presion se lleva a cabo a una presion de 16,18
bar y una temperatura de 152°C. En esta etapa, el carbamato se descompone en urea,
amoniaco y didxido de carbono. Estos Gltimos gases se eliminan por la parte superior
del descomponedor de alta presion y se dirigen hacia una zona de recuperacion. Por
otro lado, por la parte inferior del descomponedor de alta presion, se transporta una

mezcla de urea, carbamato y agua hacia el descomponedor de baja presion.

El descomponedor de baja presion opera bajo condiciones de 2,45 bar y 138°C. En esta
fase del proceso, se aplica calor para descomponer el carbamato y producir urea, agua,

amoniaco y didxido de carbono. Estos Ultimos componentes son eliminados por la parte
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superior del descomponedor. Ademas, se introduce dioxido de carbono adicional en la
parte inferior del equipo para proporcionar energia adicional y eliminar el amoniaco no

reaccionado por la parte superior.

La corriente que se descarga por la parte inferior se dirige a un separador flash, el cual
opera a baja presion (430 mmHg), permitiendo la separacion de los gases mas livianos.
La corriente resultante que sale por debajo del separador flash es transferida a un tanque
de dos compartimentos. En este tanque, se obtiene una solucion gue consiste en un 70%

de ureay el resto de agua.
1.4.5.4. Seccién de concentracion: evaporador y separador final

Esta etapa representa la conclusion del proceso. Como se indic6 en la fase de
purificacidn, se alcanza una concentracion del 70% de urea, sin embargo, el objetivo
es alcanzar un nivel del 96%. Para lograr esta concentracion deseada, se implementara
un evaporador que eliminara el exceso de agua presente en la solucion, incrementando

asi la concentracién de urea hasta alcanzar el nivel requerido del 96%.

Fig. 1-37. Diagrama de proceso de concentracion
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)
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El evaporador funciona introduciendo una solucién de urea al 70% que debe ser
calentada con los gases que vienen del descomponedor de alta presion, esta se mezclara
con el absorbente de una columna de lavado, se absorberd el didxido de carbono y
amoniaco para que se forme carbamato, como se menciona esta reaccion es exotérmica
entonces se va a aprovechar este calor para calentar la solucién de urea al 70%, todo
este pasa en la cdmara bajo del evaporador, mientras que en la camara alta se utiliza
vapor de agua para calentar. A la salida del proceso se tendra la solucion de urea a unos
132°C.

Pasado ya el evaporador se llevara a un separador final el cual opera a una presion de
vacio 250mm Hg, esto se hace porque se quiere evitar la formacion de biuret, un
compuesto muy corrosivo, la formacion de este compuesto se ve favorecido por 3

factores:
e Altas temperaturas.
e Altos tiempos de retencion.
e Baja presion parcial de amoniaco.

Estas son las razones de porque se trabaja a vacio, para evitar tener que elevar la

temperatura de trabajo evitando la formacion de Biuret.

Por la parte inferior sale la urea fundida la cual se encuentra a 96% de concentracion,

la cual seria el producto final.
1.4.5.5. Seccién de granulacién

Ahora se va a abordar el proceso de granulacion de la urea. Aungue no sea parte de la

simulacion, es importante mencionar cémo se prepara la urea para su comercializacion.

El proceso de granulacion en la Planta de Amoniaco Urea (PAU) se ilustra en la Figura
N.° 1-38:
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Fig. 1-38. Diagrama del proceso de granulacion de urea en la planta de
amoniaco urea
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Fuente: (Emmanuel Sansusth, 2020)

La urea se bombea desde el area de separacion hasta el granulador, donde se
mezcla con aire a una temperatura de 110-120°C y a una presién de vacio de
0,0098-0,020 bar.

El proposito del granulador es producir un producto con forma redonda y un
tamafio de particula de 2-4 mm, garantizando ademéas una distribucién
uniforme.

Otra funcion clave del granulador es enfriar y secar la urea, dejandola con un
contenido de agua del 0,3%.

El granulador captura todo el polvo de urea generado durante la formacion de
los granulos, asi como durante el proceso de trituracion y cribado.

La resistencia a la compresion de los granulos al salir del granulador es de 2.94
Bar.
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e Los granulos se transportan hacia la criba, donde, mediante vibraciones,
aquellos que sean mas pequefios que el tamafio requerido es devuelto al
granulador.

e Los granulos que sean mas grandes que el tamafio necesario seran dirigidos al
triturador, donde se ajustaran al mismo tamafo que la entrada del granulador.

e Los granulos que pasan la criba se dirigen hacia una etapa de enfriamiento
utilizando aire previamente enfriado con amoniaco proveniente de la misma
planta. Una vez enfriada, la urea se traslada para su posterior empaquetado y
distribucion.

e Elaire introducido tanto en el granulador como en el enfriador arrastra parte de
la urea. Estas dos corrientes se dirigen a un separador donde, utilizando agua
como solvente, se recupera el amoniaco para luego someterlo a un tratamiento

y reintegrarlo al proceso.
1.5. Simuladores de procesos quimicos

Un simulador de procesos es un tipo de software utilizado para modelar como se
comporta un proceso quimico en un estado estacionario, determinando factores como
presiones, temperaturas y flujos. Actualmente, los programas informaticos empleados
en la simulacién de procesos han ampliado su alcance para incluir el estudio del
comportamiento dindmico de los procesos, asi como de los sistemas de control y su
respuesta a las perturbaciones inherentes a la operacion. Ademas, en el mercado ya se
pueden encontrar software disefiados para realizar tareas como dimensionamiento de
equipos, estimacion de costos, anélisis de propiedades, evaluaciéon de operatividad y
optimizacion de procesos, todas estas caracteristicas se pueden encontrar en Aspen

Engineering Suite. (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamén, & Rodriguez, 2016).
Los simuladores de procesos permiten:
e Predecir el comportamiento de un proceso.

e Analizar de forma simultanea diferentes casos, cambiando los valores de las

principales variables operativas.
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e Optimizar las condiciones de operacion de plantas nuevas o existentes.

e Seguimiento de una planta quimica durante toda su vida util, con el fin de prever

ampliaciones 0 mejoras de procesos.

El surgimiento y avance de la informatica digital han dejado una marca significativa
en diversos campos del conocimiento humano. La ingenieria quimica, en particular, ha
experimentado un progreso notable gracias a este desarrollo, especialmente en lo que
respecta a la simulacion de procesos. Los primeros intentos de crear modelos
matematicos se remontan a la década de 1950, coincidiendo con la introduccion del
lenguaje FORTRAN (FORmula TRANSslating).

Durante la década de 1970, se desarrollé el primer simulador de procesos conocido
como FLOWTRAN, iniciando asi un proceso continuo de investigacion,
principalmente liderado por instituciones académicas y ocasionalmente respaldado
financieramente por la industria. Este esfuerzo se centré en mejorar la eficiencia y
rentabilidad de las operaciones de procesos al permitir la evaluacion de diversas
alternativas en un periodo de tiempo relativamente corto. (Gil, Guevara , Garcia,
Leguizamon, & Rodriguez, 2016).

Los simuladores de procesos estan compuestos por bibliotecas de subrutinas o
modelos, habitualmente desarrollados en FORTRAN, C++ o Visual Basic, que
contienen algoritmos para resolver ecuaciones. Estas subrutinas o modelos, también
Ilamados "procedimientos”, "modelos” o "bloques”, son fundamentales para el
funcionamiento del simulador. Para utilizar eficazmente estos simuladores, los
ingenieros de procesos deben comprender los principios y supuestos de los modelos
proporcionados por cada simulador, los cuales estan detallados en los manuales de
usuario. Ademas, es esencial considerar los criterios utilizados en la especificacion del
equilibrio de fase y los modelos asociados, ya que la precision de los resultados de la

simulacion depende en gran medida de ellos.
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Actualmente, entre los simuladores de procesos mas utilizados y conocidos, tanto en el
ambito comercial como academico, se encuentran: SPEED UP, ASPEN PLUS®,
DESIGN Il, HYSYS, ASPEN HYSYS, CHEMCAD y PRO II, entre otros.

1.5.1. Aplicaciones de la simulacién de procesos

La simulacién de procesos es una herramienta para ingenieros quimicos y de procesos
que puede ser utilizada en la ejecucion de tareas repetitivas o en actividades de alta

complejidad que deben ser resueltas en tiempos relativamente cortos.

Las diversas aplicaciones que ha encontrado la simulacion de procesos son resultado

de la necesidad de:

e Aprovechar mejor los recursos energéticos.

e Minimizar los costos de operacion y la emision de corrientes residuales que
puedan ser contaminantes.

e Aumentar el rendimiento y la eficiencia del proceso.

e Mejorar la controlabilidad del proceso

e Impulsar la ensefianza del disefio de procesos.

Algunas de las principales aplicaciones de la simulacion de procesos se analizan a

continuacion.
1.5.1.1. Disefios asistidos por ordenador

La simulacion en estado estacionario de los balances de masa y energia constituye en
si misma la pieza central del disefio asistido por computadora. Las principales razones
son: (a) los resultados de los célculos en la etapa de disefio son necesarios para etapas
posteriores; (b) durante el disefio, para cumplir con las restricciones econémicas y de
operacion, la informacion cambia dindmicamente, de tal manera que es necesario
ajustar y actualizar el resultado de los balances de forma continua; (c) se genera tal
cantidad de informacién que la Unica forma de administrarla es si se consolida a través
de las simulaciones de procesos y los casos de estudio desarrollados con las

simulaciones. (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamon, & Rodriguez, 2016).
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1.5.1.2. Optimizacién de procesos

La optimizacion de procesos quimicos tiene su origen en la programacion lineal a
principios de los afios 60. Esta tarea tiene como objetivo fundamental la comparacion
de diferentes alternativas para seleccionar la mejor de acuerdo a unos criterios de
respuesta del proceso. En un proceso de optimizacién es importante identificar las
caracteristicas independientes que conducen a diferentes resultados (variables
independientes) y las variables que hacen posible la medicidn de la excelencia relativa
de una solucion (variable dependiente). El conjunto de interacciones entre las variables
dependientes que conducen a una respuesta se conoce como funcion objetivo, en la

cual los parametros del sistema se relacionan entre si.

De manera general, la optimizacion de un proceso conlleva la minimizacion de los
costos de operacién, el consumo de energia y las emisiones contaminantes, o la

maximizacién de los rendimientos y productividad de operacion.
1.5.1.3. Solucién de problemas de funcionamiento

Una planta de proceso nunca opera bajo las condiciones de operacion de disefio, ya sea
porque la composicion de las materias primas es diferente a la considerada
inicialmente, porque las condiciones ambientales no estan contempladas en el disefio o
porque se modifica la configuracion de la planta o de algln equipo segln sea necesario,
consecuencia de la disponibilidad de materiales o costos. A menudo se utiliza un
sobredisefio en las etapas de ingenieria para tener capacidad adicional para futuras

modificaciones de la planta.

La simulacién de procesos permite predecir el efecto de cambios en las condiciones de
operacion sobre otras variables del proceso y, de esa forma, establecer puntos de
control méas favorables, a través de la simulacion dinamica. Asimismo, simplifica la
supervision de las condiciones cambiantes en largos periodos de tiempo; por ejemplo,
el deterioro del relleno aleatorio en una columna de destilacién, el ensuciamiento en

intercambiadores de calor o la desactivacién del catalizador.
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1.5.1.4. Otras aplicaciones

La comercializacion de procesos llave en mano exige la demostracion (por parte de las
empresas) de las capacidades de las tecnologias que estan comprando. Dichas
demostraciones se realizan mediante simulaciones de procesos, ya que es imposible

encontrar prototipos o plantas piloto similares al disefio a comercializar.

La ensefianza del disefio de procesos es una accion que puede resultar mas
enriquecedora cuando se utiliza un simulador, ya que permite evaluar diferentes
alternativas y resolver varios casos de estudio sin recurrir a una gran cantidad de
calculos que hacen la tarea tediosa y poco practica. Adicionalmente, se logra la
integracién de la creatividad y la aplicacion de conceptos de ingenieria en la solucién

de cada uno de los casos de estudio.
1.5.1.4.1. Anélisis de convergencia

Como se menciond anteriormente, la estrategia de soluciéon para un problema de
simulacion de procesos se define por la forma en que se aborda el calculo sobre el
diagrama de flujo del proceso. En esta tarea, una de las acciones mas importantes es el
establecimiento de la convergencia de la simulacion, lo que implica que todas las
unidades de proceso, las corrientes y el balance de masa global han alcanzado la
convergencia. Esto requiere la seleccion de la mejor secuencia de célculo y la
identificacion de los flujos sobre los cuales se debe realizar el proceso iterativo para
lograr la convergencia. A continuacién, se comentan brevemente algunos aspectos
relacionados con las metodologias disponibles para alcanzar la convergencia en las
simulaciones de procesos y la forma de determinar las corrientes lagrimales en un

diagrama de flujo.
1.5.1.4.2. Analisis de sensibilidad

En Aspen Plus se incorpora un algoritmo para la seleccion de corrientes, de tal forma
que se seleccionan automéaticamente. Sin embargo, no todas las veces la seleccién es la
mejor, y es preciso revisar y corregir la seleccion de aquellas corrientes, segun sea el

caso. En el caso de Aspen HYSYS, la seleccidn de las variables la hace el usuario y
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estd determinada por la ubicacién de las operaciones de Reciclaje en el diagrama.
Utilizando un proceso simulado de enfriamiento y separacion de una corriente de gas
caliente proveniente de una reaccion altamente exotérmica, donde el objetivo es
reciclar parte del liquido que sale del separador de fases para enfriar por contacto
directo los gases en la alimentacion. Ahora se realizard un analisis de sensibilidad para
establecer el efecto que tiene la fraccidn de flujo dividido (tamafio de reciclado) sobre
la temperatura a la entrada del separador de fases y el calor a remover en ese equipo.
Esta informacion puede ser importante para determinar el punto de operacion mas
eficiente para el reciclaje. Posteriormente se realizara una especificacion de disefio que

permita establecer un flujo de gas a la salida del separador de fases.
1.5.2. Tipos de simuladores de procesos

Los simuladores de procesos se clasifican segun la estrategia de simulacion que utilizan
para establecer el modelo matematico que representa el proceso a simular. La estrategia
de simulacién se refiere a la forma en que se aborda el problema de solucion del
modelo. Generalmente la estrategia depende de la complejidad del modelo y del modo
de calculo. La primera, entendida como las diferentes posibilidades existentes, desde
modelos lineales hasta modelos sofisticados con ecuaciones de tasas de transferencia
de masa, energia y cantidad de movimiento. La segunda, referida a la informacién
(variables de entrada) que es necesario especificar para resolver el modelo en términos
de la informacion restante (variables de salida). (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamon,
& Rodriguez, 2016).

Las funciones dentro de un simulador de procesos son programas de computadora que,
al principio, reciben vectores que contienen datos sobre los flujos de alimentacién y
algunos parametros del proceso. Estas funciones analizan los vectores, interpretan la
informacion y seleccionan el modelo adecuado para resolver el problema.
Fundamentalmente, los resultados que se obtienen son las corrientes de productos del
proceso. Por lo tanto, estas funciones posibilitan operar en dos modos de célculo dentro

del simulador de procesos.
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e Modo de disefio: de acuerdo con las condiciones requeridas del proceso, se
utiliza un desempefio deseado como punto de partida para encontrar las
especificaciones del proceso o equipo que permitan el cumplimiento de esas

condiciones.

e Modo de calificacion: de acuerdo con algunas especificaciones de disefio
proporcionadas al simulador, se evallUa el desempefio del proceso o equipo para

cumplir con algunas condiciones especificas del proceso.
(Gil, Guevara , Garcia, Leguizamén, & Rodriguez, 2016)

Las dos estrategias fundamentales utilizadas en la solucion de problemas de simulacion

son la estrategia secuencial y la estrategia simultanea.

El concepto de simulacidn secuencial surge de la necesidad de calcular las diversas
unidades de proceso presentes en un diagrama de flujo de manera secuencial. En este
enfoque, es fundamental tener conocimiento de algunos valores de las corrientes de
alimentacion y las especificaciones de los pardmetros de cada unidad. Dado que resulta
poco préactico especificar simultaneamente todos los flujos que ingresan a cada unidad,
se vuelve necesario utilizar los valores de salida de una unidad como entrada para la
siguiente. Esto establece un orden secuencial de calculo para resolver cada unidad del
proceso una a una. El simulador determina automaticamente este orden de calculo para
asegurar su coherencia con el flujo de informacién. En la mayoria de los casos, los
calculos comienzan en el equipo para el cual se conocen los valores de las corrientes
de alimentacion y los parametros del equipo. En la Figura 1-38, se muestra el orden de
calculo tipico en un diagrama de flujo mediante flechas. Este orden generalmente sigue
la direccion del flujo masico y puede ser ajustado o interrumpido cuando aparecen

reciclados, lo que requiere la implementacion de un proceso iterativo.
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Fig. 1-39. Esquema de calculo de un diagrama de flujo.
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A medida que aumenta el numero de reciclados, una simulacién se vuelve mas
compleja y mas dificil de implementar con éxito. Por esta razon, una alternativa para
resolver el modelo es tomar todas las ecuaciones a la vez y construir un unico modelo
de simulacion mediante la solucion simultanea de todas las ecuaciones. De esta manera,
no es necesario evaluar todas las unidades del equipo a partir de los valores de entrada
y sus parametros, lo que permite la manipulacion de especificaciones de disefio o

evaluacion sin distincion alguna.
1.5.2.1. Simuladores de secuencia modular

Son simuladores en los que cada unidad de proceso se representa con un modulo en el
que se incluye el modelo de operacién y el algoritmo numeérico utilizado para el célculo
de los flujos de salida. Los modulos son totalmente independientes entre si y el flujo
de informacion para el calculo en la simulacion coincide con el “flujo fisico” en planta.
La ventaja de utilizar modulos es que cada sistema de ecuaciones se resuelve con su

propia metodologia. (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamén, & Rodriguez, 2016)

El modulo de cada unidad de proceso debe contener rutinas con los modelos y
procedimientos para la solucion a partir de un conjunto de variables predeterminadas.

Adicionalmente, cuando el proceso a simular tiene varios reciclados causados por
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corrientes de recirculacion y operaciones a contracorriente, el médulo ejecutor sigue

una metodologia compuesta por tres etapas:
e Particionamiento: deteccion de reciclaje

e Lagrimeo: seleccion de chorros de lagrimas, sobre los que se realiza el proceso

iterativo

e Ordenamiento: establecimiento de una secuencia logica para las unidades de

operacion

Los reciclados deben su existencia a todos aquellos procesos en los que tienen lugar
reacciones reversibles y fendmenos competitivos. En los simuladores existen

subrutinas especificas para el calculo de reciclados y la busqueda de convergencia.

Entre ellos se establece un valor de inicializacion para el flujo lagrimal, se ejecuta el
célculoy, finalmente, se comparan los valores y se dan nuevos valores de inicializacion
hasta lograr la convergencia. Los métodos de convergencia mas conocidos en los
simuladores son Wegstein, sustituciones sucesivas (o iteracion directa), Newton-
Raphson y Broyden Quasi-Newton. EI método de Wegstein se emplea en aquellas
situaciones en las que fallan las “sustituciones sucesivas” o se requiere un elevado

ndmero de iteraciones.

Los reciclados constituyen una unidad extra en los diagramas de flujo de la simulacion.
Cabe sefialar que debe existir un algoritmo de convergencia que permita el ajuste de
los reciclados y, por tanto, su computo debe realizarse separadamente de las unidades
de célculo normales asociadas a las operaciones unitarias. Generalmente, los
recicladores no estan instalados, es decir, no deben especificarse como bloques de
calculo en una simulacion, en el caso especifico de Aspen Hysys se deben definir unos
bloques que denotan las corrientes de reciclaje sobre las que se ejecuta la iteracion, es

decir, las corrientes de lagrimas seleccionadas para la solucion del problema.

Resumiendo, las principales caracteristicas de un simulador modular secuencial son las

siguientes:
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e Contiene bibliotecas y rutinas de calculo.
e Las variables de iteracion estan en los flujos de reciclaje.
e Los modelos individuales se resuelven de manera eficiente.

e Es facilmente comprensible para ingenieros que no son “especialistas en
simulacion” debido a la correspondencia existente entre el caudal masico y la

secuencia de calculo.

e Implica métodos complejos de convergencia (sustitucién directa, Wegstein,

etc).

e La informacion ingresada por el usuario (relacionada con flujos y equipos) es

facilmente verificable.

e Los problemas de disefio son mas faciles de resolver (seleccion de parametros).
1.5.2.2. Simuladores simultaneos u orientados a ecuaciones

En este tipo de simuladores se establece el modelo matematico que representa el
proceso construyendo un gran sistema de ecuaciones algebraicas. Aqui también pueden
existir modulos que representan unidades de proceso o subsistemas, pero estos no
contienen métodos numéricos para el célculo de valores de salida; por el contrario,
poseen la informacién requerida para proporcionar las ecuaciones que representan el

modelo matematico.

El modelo de proceso esta formado por la suma de los modelos de todas las unidades
que componen el proceso o planta en la simulacion. Debido a la filosofia de
compilacion y agrupamiento de todas las ecuaciones que construyen el proceso, a este
tipo de simuladores se les conoce como “Orientados a ecuaciones” o “Basados en
ecuaciones”. Aqui se mantiene el concepto de mddulos para facilitar la interaccion con

el usuario y permitir la especificacion de la informacion requerida por el problema.

El principal problema asociado al concepto de solucion simultanea u orientada a
ecuaciones es la convergencia del sistema y la consistencia de las soluciones

encontradas. Asi, los sistemas altamente no ideales que corresponden a los modelos de
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plantas quimicas podrian, por ejemplo, producir soluciones maultiples. Ademas, la
solucion numérica de problemas que consisten en grandes sistemas de ecuaciones

requiere una inicializacion adecuada; esto esta cerca de un entorno de solucion (estado).

Resumiendo, las principales caracteristicas de los simuladores orientados a ecuaciones

son.

e Cada unidad esta representada por las ecuaciones que la modelan. EI modelo es

la integracion de todos los subsistemas.

e Desaparece la distincion entre variable de proceso y parametros operativos. En

consecuencia, los problemas de disefio se simplifican.
e Solucion simultanea del sistema de ecuaciones algebraicas (no lineales)
e Mayor velocidad de convergencia.

e Necesitan una mejor inicializacion (cuanto mayor sea la complejidad del

problema a resolver mejor sera la inicializacion que se proporcionard).

e A mayor complejidad, menor confiabilidad en los resultados y mas problemas

de convergencia (soluciones sin significado fisico).
e Mas facil de usar para "no especialistas”.
1.5.2.3. Simuladores hibridos

Este tipo de simuladores utiliza una estrategia mezcla de secuenciales y simultaneas.
Cada iteracion consta de dos pasos: una primera solucion del modelo empleando una
estrategia secuencial y la actualizacion de los coeficientes lineales para encontrar una

solucion con una estrategia simultanea.

La simulacién comienza con un paso secuencial en el que las variables de salida se
determinan a partir de la informacién y los parametros de entrada en un escaneo inicial
del diagrama de flujo. Luego se inicia un paso simultaneo para la solucion de modelos

linealizados en un segundo escaneo del proceso.
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Algunos simuladores de alta aplicacion industrial apelan a una estrategia hibrida para

asegurar la convergencia, incluso en los peores casos.
1.5.3. Aspen Plus y Aspen Hysys

Aspen Plus y Aspen Hysys son simuladores de procesos en estado estacionario y
dindmico utilizados en la prediccidn del comportamiento de un proceso o un conjunto
de operaciones unitarias, a traves de las relaciones existentes entre ellos. Las relaciones
y conexiones existentes en el proceso determinan, sobre los balances de masay energia,
el equilibrio quimico y de fases y las tasas de transformacion quimica. De esta forma,
es posible simular el comportamiento de plantas existentes o proyectadas, con el
objetivo de mejorar las especificaciones de disefio o incrementar la rentabilidad y

eficiencia de una operacion en proceso.

Entre las principales funciones que se pueden encontrar en estos simuladores se

encuentran:
e Generacion de graficos y tablas.
e Realizacion de andlisis de sensibilidad y casos de estudio.
e Dimensionamiento y calificacion del equipo.
e Ajuste de datos experimentales.
e Andlisis de componentes puros y propiedades de mezclas.
e Estudio de mapas de curvas de residuos.
e Optimizacion de procesos.
e Estimacion y regresion de propiedades fisicoquimicas.
e Analisis dinamico de procesos.

Aspen Plus se ubica entre el grupo de simuladores que utilizan la estrategia secuencial,
al igual que otros simuladores como PRO Il y CHEMCAD. Asi, esta compuesto por
un conjunto de unidades de simulacion o programa (subrutinas o modelos)

representados a través de bloques e iconos, a los que se les debe proporcionar la
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informacidn pertinente para resolver los balances de masa y energia. Sin embargo, es
importante mencionar que en las Gltimas versiones de este simulador se ha incluido la
posibilidad de trabajar con la estrategia simultanea u orientada a ecuaciones, lo que
permite modelar sistemas y procesos mucho mas complejos, altamente integrados y

con un alto nimero de ciclos.

Aspen Hysys es un simulador de procesos ampliamente utilizado a nivel industrial,
especialmente en las etapas de disefio conceptual e ingenieria de detalle, control,
optimizacion y seguimiento de procesos en un proyecto. Las aplicaciones mas
importantes de Aspen Hysys corresponden a las industrias de procesamiento de
petréleo y gas, refinerias y algunas industrias de separacion de aire. Todas estas
practicas aprovechan esta arquitectura de simulador que permite integrar los modelos
estacionario y dindmico en una unica unidad. De esta forma, es posible conjugar las
etapas de disefio de procesos con el analisis riguroso del comportamiento dindamico y
el control de los mismos, para evaluar de manera directa los efectos que las decisiones

en la etapa de disefio detallado tienen sobre la dinamica y controlabilidad del proceso.
1.5.4. Paquetes termodinamicos
1.5.4.1. Ecuaciones de estado

Las ecuaciones de estado son modelos que corresponden a correlaciones PVT (Presion
Volumen-Temperatura) que permiten estimar las propiedades de una sustancia pura o
de una mezcla utilizando las Relaciones de Maxwell; en el caso de mezclas, se emplean

reglas de mezcla disefiadas para tal fin.

Las ecuaciones de estado méas importantes son las ecuaciones cubicas, ya que combinan
la simplicidad matematica con una buena aproximacion de los valores tedricos de las

propiedades estimadas.

Algunas de las ecuaciones de estado mas utilizadas son:
e Soave-Redlich-Kwong.

e Peng-Robinson.
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1.5.4.2. Modelos de coeficiente de actividad

Los modelos de coeficientes de actividad surgieron ante la incapacidad del modelo
ideal para representar adecuadamente el comportamiento de las mezclas. Estos

modelos se basan en la evaluacion del exceso de energia libre de Gibbs.

Entre los modelos de coeficientes de actividad que se pueden encontrar en los paquetes

de simulacion de procesos se encuentran los siguientes:
e Modelo de Van Laar.
e Modelo de Wilson.
e NRTL (dos liquidos no aleatorios).
e UNIQUAC.
e UNIFAC.
1.5.5. Seleccion del modelo termodinamico

La mayoria de los manuales de usuario de los paquetes de simulacion tienen un capitulo
que hace referencia a la importancia de la termodinamica en la simulacion de procesos
y como rige los resultados obtenidos. Sin embargo, estos capitulos generalmente no se
tienen en cuenta, hecho que debe cambiarse. Aqui en el arbol de la estacion basado en

uno que se encuentra en la referencia de la literatura se presenta.

Tabla I-14.  Algunos modelos integrados disponibles en Aspen Plus

Modelo DESCRIPCION
Termodinamico
NTRL-RK \I)/;ggilo NRTL para la fase liquida y Redlich-Kwong para la fase
NRTL-HOC Modelo NRTL para la fase liquida y Hayden O’Conell para la
fase vapor
UNIQ-RK Modelo UNIQUAC para la fase liquida y Redlich-Kwong para la
fase vapor
UNIQ-HOC Modelo UNIQUAC para la fase liquida y Hayden-O’Conell para
la fase vapor

Fuente: (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamon, & Rodriguez, 2016)
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1.5.6. Seleccion del Modelo de Propiedades

Previamente se discutié la seleccion del modelo, y algunos aspectos restantes se

analizan a continuacion.
1.5.6.1. Validar las propiedades fisicas

El primer paso en cualquier proyecto de simulacion es verificar que las propiedades
sean representativas. Para ello, el simulador debe generar tablas y graficos con las
propiedades calculadas para cada uno de los componentes (independientemente de que
estén o no en la base de datos) y se comparan con informacion experimental y fuentes
bibliogréficas fiables.

Esta prueba también es importante para observar el comportamiento de las propiedades
fisicas como la densidad, la capacidad calorifica, la entalpia, etc., con los cambios de
presién, temperatura y composicion. También se puede observar su tendencia cuando

se extrapolan los valores.

De manera similar, dicha validacion se puede realizar con datos generados para el
equilibrio liquido-liquido (LLE), el equilibrio liquido-vapor (VLE) y el equilibrio
liquido-liquido de vapor (VLLE). Algunos simuladores pueden generar curvas de
residuos para anélisis de las operaciones de destilacion de mezclas ternarias.

Si se encuentran algunas discrepancias en las propiedades, se pueden observar las
propiedades de la sustancia pura para establecer qué componente es responsable del

error.

El ndmero de fases también debe seleccionarse adecuadamente para estimar el
equilibrio adecuado para cada situacién. Por ejemplo, si se quiere modelar una columna
de destilacion utilizada para la separacién de una mezcla que presenta miscibilidad
parcial, es preciso especificar si se pueden producir o no dos fases liquidas y una fase

vapor, por lo que el simulador incorpora el equilibrio ternario en sus rutinas de calculo.
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1.5.7. Componentes Hipotéticos

Si bien existe una gran cantidad de compuestos cuyas propiedades estan registradas en
la base de datos de los simuladores, también existen casos en los que no se reportan las
propiedades de algunos componentes y, ademas, falta informacion experimental para
realizar una regresién, siendo necesario el uso de componentes hipotéticos. Estos
constituyen una poderosa herramienta que, utilizando diferentes métodos, permite
predecir propiedades de compuestos utilizando informacion reducida como estructura
quimica, peso molecular, temperatura y presion criticas, entre otras. De esa forma, el
compuesto hipotético puede ser utilizado en la simulacién y obtener una primera

aproximacion al comportamiento del sistema.

Esta herramienta también es muy util en el analisis de mezclas multicomponentes. En
este caso, los componentes hipotéticos se pueden utilizar para predecir mezclas de
varios componentes con propiedades relativamente similares. Un ejemplo de esta
aplicacion es el modelado de fracciones de petréleo, caso en el que existe una gran
cantidad de componentes pesados en la mezcla en muy bajas proporciones. Dichos
componentes, con fines de simulacién, se pueden modelar como un componente

hipotético que los agrupa.
1.5.8. Seleccion del modelo de propiedad

El modelo termodinamico también se denomina paquete de propiedades, porque son
aspectos de las ecuaciones utilizadas para la determinacion de las propiedades fisicas

de los componentes para simular la referencia.

Para realizar una adecuada seleccion, se proponen sus distintos parametros a tener en
cuenta, y cada ingeniero tiene su propio criterio. Con el objetivo de realizar una
seleccion adecuada y responsable, se han publicado numerosos articulos y libros sobre
este tema. ElI método maés reconocido es el desarrollado por el ingeniero de simbolos
de tecnologia de Aspen, Eric Carlson, quien resume algunos pardmetros principales
para la seleccidn en varios arboles de decision que se muestran como la siguiente

referencia.
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En la figura 1-39 se indican los primeros criterios a tener en cuenta para la seleccion
de los modelos termodindmicos. La polaridad es un aspecto importante, ya que
determina el tipo de interaccion molecular que puede tener lugar entre las sustancias.
Se puede deducir que, si la polaridad es alta, la interaccion es fuerte. Se debe
seleccionar el camino polar, incluso si solo uno de los componentes es polar. El
segundo parametro gue se tiene en cuenta depende del primero; significa que la mezcla
es polar (o al menos uno de los componentes), debe considerarse que la sustancia no es
un electrolito. Este parametro es relevante porque las mezclas electroliticas estan

compuestas por iones obtenidos a partir de sales.

Su comportamiento genera la necesidad de incorporar rutinas de calculo en equilibrio
ionico, cuando estas estén disponibles. Las aplicaciones de este tipo de mezclas son
varias: Lavado de cenizas, neutralizaciones, produccion de acido y precipitacion de

sales.
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Fig. 1-40. Primeros pasos para la seccién del modelo de propiedad

Non - Electolyte, ¢, Figure 1-40

Electolyte Electolyte NRTL
or Pitzer

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

Real

Chao-Seader
Grayson-Streed or

Braun K-10
Pseudo &

Real

Braun K-10 or ideal

Polarirty Electolytes
Real or Pressure
Pseudocomponents

Fuente: (Carlson EC, 1996)

Para sustancias apolares se debe considerar la existencia de pseudocomponentes. Estos
se emplean en mezclas no polares muy complejas, como es el caso del petroleo, en el
que, al no poder identificarse algunos componentes, se genera la representacion de un
conjunto de componentes, generalmente clasificados por propiedades similares, como

el punto de ebullicion, para reducir el numero de ellos. (Gil, Guevara , Garcia,

Leguizamon, & Rodriguez, 2016).
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Las propiedades de estos pseudocomponentes se obtienen como la media de las

propiedades del componente.

En la figura 1-40, esta presente el arbol de decision subsiguiente para una mezcla polar
de no electrolitos.

Fig. 1-41. Procedimiento para compuestos polares no electroliticos.

Yes  NRTL, UNIQUAC
and their Variances

WILSON, NRTL, UNIQUAC,
and their Variances

P <10 bar

(See also

Figure 3) UNIFAC LLE

Polar

Non-electrolytes UNIFAC and its

Extensions

No

Yas
+ Schwartentruber-Renon

PR or RKS with WS,
PR or RKS with MHV2

P =10 bar

No , PSRK,
PR or RKS with MHV2

F/)% Pressure E& Liquid/Liquid

A‘? Interaction
W Parameters Available

Fuente: (Carlson EC, 1996)
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La Figura 1-40 se utiliza cuando se trabaja con uno 0 mas componentes polares no
electroliticos, es decir, sustancias que no se descomponen en iones al mezclarse con un
solvente. Este diagrama de flujo considera una serie de pardmetros para guiar el proceso

de toma de decisiones.

1. Presion de trabajo
e Mayor a 10 bar
e Menor a 10 bar
2. Parametros de interaccion disponibles (1J)
3. Mezcla liquido/liquido (LL)
4. Parael caso de presiones menores a 10 bares

3.1. Si la respuesta es "si" en el punto 1J, se plantea una ultima pregunta.
Si la mezcla es liquido/liquido (LL), con esa informacion se puede
determinar cuéles son los modelos termodindmicos apropiados.

3.2. Si larespuesta es "no" en el punto 1J, esto indica que se trata la mezcla
como electrolitica. Luego, se responde si la mezcla de componentes es
liquido/liquido (LL), y con esa informacion se puede determinar cuéles
son los modelos termodinamicos adecuados.

5. Para el caso de presiones mayores a 10 bares

4.1. Si la respuesta es "si" en el punto 1J, ya se puede determinar cuales
son los modelos termodinamicos adecuados.

4.2. Si la respuesta es "no" en el punto 1J, ya se puede determinar cuales

son los modelos termodinamicos adecuados.

En general, se mencionan cinco tareas principales para la representacion adecuada de

las propiedades fisicas:
1. Seleccionar un método de propiedad fisica adecuado
2. Validar las propiedades fisicas

3. Describir correctamente los componentes que no estan presentes en la base de

datos y los parametros que faltan
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4. Obtener y utilizar datos experimentales.
5. Estime cualquier parametro faltante

Este proceso puede no ser secuencial y, hasta cierto punto, puede ser concurrente.
Adicionalmente a la correcta seleccion del modelo, tiene que ser correctamente
implementado, pues hay situaciones, como en el caso de las propiedades molares
parciales, que el modelo no contempla y que pueden ser de importancia para el

modelado de una operacion o proceso.
1.5.9. Reacciones quimicas

Una reaccion quimica es un proceso mediante el cual una o mas sustancias, llamadas
reactivos, se transforman en una o mas sustancias con diferentes propiedades, a las que
se les conoce como productos. En una reaccion quimica se rompen los enlaces entre
los 4tomos que forman los reactivos. Luego, los &tomos se reorganizan de manera
diferente, formando nuevos enlaces y dando lugar a una o mas sustancias diferentes de

las sustancias iniciales. (Harriot P, 2003)
aA + bB - cC + Dd

Donde las sustancias que se encuentran a la izquierda de la flecha son los reactivos, y

las otras ubicadas a la derecha de la flecha, son los productos.
1.5.9.1. Estequiometria

La estequiometria (del griego stoicheion, "elemento™ y me’tr on, "medida™) es el

calculo de las cantidades de reactivos y productos en el curso de la reaccion quimica.

Estas relaciones se pueden deducir de la teoria atdbmica, aunque histéricamente se ha
planteado sin referencia a la composicion de la materia, segin diversas leyes y

principios.
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1.5.9.2. Conversion

La conversion esta relacionada con la eficiencia de la reaccion y teniendo como medida
una de las sustancias presentes en la reaccion, generalmente el reactivo limitante. La
definicién de la conversidn se muestra a continuacion:

Moles de A que reaccionaron
Moles totales de A

X =

Por lo tanto, la conversion da una idea de qué tan eficiente fue la reaccion a partir de la
cantidad de A que se ha consumido para generar otras sustancias. Sin embargo, sélo
sirve para referirse al consumo del reactivo A, independientemente del producto que
se esté produciendo, en la mayoria de los casos ocurriendo mas de una reaccion
simultaneamente; en tales casos también es necesario incluir el concepto de
Selectividad. Fuente: (Fogler HS, 2008).

1.5.9.3. Selectividad

Existen cuatro categorias distintas de reacciones: reacciones en paralelo, reacciones en
serie, reacciones complejas y reacciones independientes. Puede haber multiples
reacciones ocurriendo simultaneamente junto con la reaccién principal, la cual debe ser

favorecida sobre las demas.

La selectividad indica qué tan favorable es la produccién de un producto sobre otro.
Esto se debe a que la velocidad de ambas reacciones puede estar relacionada. Por
ejemplo, considere que la reaccion A es la reaccion de produccién de interés (D) y la
reaccion (B) es una reaccién colateral que produce (U). Entonces la selectividad se

puede expresar como:

rp Tasade formacion de D

Tpyy=—= ,
bru ry  Tasade formacion de U

Sin embargo, para fines de calculo, generalmente se emplea la selectividad total que

relaciona las corrientes de productos en lugar de las velocidades de reaccion.

Fp

oy = Fy
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La evidencia experimental muestra que existe una relacion inversa entre la conversion
y la selectividad. Para una mayor conversion, se disminuye la selectividad del producto
de interés (D) ya que la reduccion de la conversion favorece la selectividad. Fuente:
(Levenspiel , 2004).

1.5.10. Ecuaciones para el disefio de reactores

Las ecuaciones de disefio juegan un papel importante en el disefio de reactores, ya que
representan su balance de materia y permiten el disefio preliminar del reactor. Pueden

ser:
e Reactor de tanque agitado continuo.
¢ Reactor de flujo piston (PFR=Plug Flow Reactor).
e Reactor por lotes o discontinuo.

1.5.10.1. Modelos disponibles en Aspen Plus

Hay tres tipos de mddulos de reactores en los paquetes de simulacion: pueden estar
basados en balances, en equilibrio termodindmico o en cinética. El de equilibrio, realiza
un balance de materia y energia para calcular la salida del reactor, el de equilibrio
calcula las condiciones de salida minimizando la energia libre de Gibbs, y los reactores
cinéticos se calculan teniendo en cuenta la cinética de reaccion. Sin embargo, cabe
sefalar que los simuladores Aspen Plus® y Aspen HYSY S® NO realizan el disefio del
reactor; simplemente calculan la conversién usando los datos de flujos, condiciones de
operacién, volumen del reactor y cinética de reaccion usando las ecuaciones de disefio

correspondientes a cada reactor.

En Aspen Plus®, existen dos mddulos basados en el balance: RYield y RStoic. Hay
dos médulos basados en el equilibrio: RGibbs y Requil, y tres médulos basados en la
cinética: RCSTR, RPlug y RBatch.

El ingreso de las reacciones se debe realizar en la seccion Reacciones donde se
selecciona el tipo de reaccion y los pardmetros requeridos dependiendo de su
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quimicas especiales como disociacion o precipitaciones de sal.

Resumen de médulos disponibles en Aspen Plus

Descripcion

Permite realizar la simulacion en base al
rendimiento individual del componente, en kg
0 kmol de producto por kg de alimentacion,
tiene dos caracteristicas: no es necesaria la
inclusién de reacciones y no asegura un
equilibrio atdmico en el reactor, aunque los
rendimientos estén normalizados para permitir

el balance de masa.

Permite realizar la simulacion de reacciones
proporcionando una extensién molar (flujo de
producto) o cualquier conversion molar
fraccionaria de uno de los reactivos, proporciona
el balance de masa en el equipo y hace una

estimacion del calor de reaccion.

Tabla I-15.
Icono Nombre
RYield
RYield
RSToic
RStoic
REquil
REquil

Este modulo realiza el calculo de la condicion de
equilibrio quimico y termodindmico para
reacciones proporcionadas por una
estequiometria de aproximacion, evalua la carga
térmica y la constante de equilibrio para las
reacciones involucradas. No puede resolver la

vaporizacién trifasica.
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Calcula el equilibrio quimico y de fases
minimizando la energia libre de Gibbs, este
maodulo no requiere la provision de reacciones y

RGibbs
por lo tanto no calcula las constantes de

equilibrio quimico.

Reactores Cinéticos

El mdédulo RCSTR modela reactores de tanque

rigurosamente agitados, utilizando el supuesto de
mezcla perfecta, es decir, el reactor tiene la misma
RCSTR icion de | iente d duct d
RCSTR composicion de la corriente de producto, puede

manejar reacciones cinéticas y de equilibrio.

El  modulo Rplug  modela  reactores

rigurosamente tubulares con y sin embalaje, el

maodulo supone una mezcla perfecta en direccion
radial y que no hay mezcla en direccion axial,
RPlug permite la inclusion de refrigerante que fluye en

RPlug contracorriente o en paralelo, y requiere

conocimientos de la cinética de la reaccion.

El modelo RBatch permite simular reacciones
discontinuas donde se debe conocer informacion
cinética. Las corrientes de alimentacion pueden

RBatch
RBbatch ser continuas o discontinuas. Se requiere

-

programacion especifica de lote.

Fuente: Aspen Plus
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1.5.10.2. Mddulos disponibles en Aspen Hysys

Para el caso de Aspen HYSYS existen dos mddulos basados en el equilibrio: Yield
Swift Reactor y Conversion Reactor. También existen dos médulos basados en el
equilibrio: Equilibrium Reactor y Gibbs Reactor. Y dos médulos basados en la cinética:
Plug Flow Reactor y CSTR. Cabe sefialar que HYSYS® no cuenta con ningin moédulo
para reacciones por lotes, aunque el moédulo CSTR puede ejecutarse en modo dinamico

para tal fin.

Al igual que en Aspen Plus ®, es necesario configurar las reacciones en un sitio
especifico de la interfaz y organizarlas en grupos. Para el caso de Aspen HYSYS®, los
datos de reaccion deben ingresarse al comienzo de la simulacion cuando los
componentes y propiedades del modelo estan configurados en la pestafia Reacciones.
Sin embargo, debe organizarse en conjuntos manualmente y debe asociarse en
reacciones grupales a las propiedades del modelo para que el simulador pueda hacer

los calculos apropiados.

Una vez realizado este paso, el médulo del reactor puede seleccionar qué grupo de
reacciones utilizar. Cabe sefialar que los grupos deben contener el mismo tipo de

reacciones (Equilibrio, cinética, conversion o equilibrio).
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Tabla 1-16.  Resumen de mddulos disponibles en Aspen Hysys

Icono Modelo Caracteristicas
Yield Shift Reactor se apoya en el uso de tablas
de datos para el modelado de reactores y realiza
calculos de salto. La operacion se puede utilizar
Yield swift

Y reactor

en reactores complejos donde hay un modelo.
Hay dos métodos para establecer el cambio de
rendimiento de la reaccion en un reactor: solo
rendimiento o porcentaje de conversion. Segun la
informacion que proporcione, el reactor utiliza
automaticamente la ecuacion adecuada para

resolver la reaccion.

C Conversién

reactor

El reactor de conversion es un recipiente en el
que se llevan a cabo reacciones de conversion,
solo se permite unir grupos de reaccion que
incluyen reacciones de conversion. Cada
reaccion del conjunto ocurre hasta que se alcanza
la conversion especificada o hasta que se

consume por completo un reactivo limite.
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El reactor de equilibrio es un médulo apropiado
para reacciones de equilibrio. Las corrientes de
salida del reactor estan en equilibrio quimico y
fisico. El grupo de reacciones que unen el
modulo puede contener un nimero ilimitado de

___>< E Equilibrium | reacciones de equilibrio, que se resuelven
reactor |simultanea o secuencialmente. Tampoco es

necesario que los componentes o el proceso de
mezcla sean ideales porque Aspen HYSYS®
puede calcular la actividad de cada componente
en la mezcla en funcion de la fugacidad de la

mezcla y los componentes puros.

El reactor de Gibbs es Unico porque puede
Gibbs | funcionar con o sin un conjunto de reaccion.

reactor Calcula las composiciones de salida como el

equilibrio quimico y de fase, no requiere
NG .. .

>< especificar la estequiometria para calcular la
composicion del producto. La condicion de

minima energia libre de Gibbs se utiliza para
calcular la composicion de la mezcla de

productos.

Equivalente al médulo RCSTR del Aspen Plus.

Puede simular un reactor discontinuo utilizando

CSTR el modo dindmico del médulo.
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Plug flow
reactor

Simula reacciones quimicas que ocurren en
reactores tubulares realizando el célculo a lo
largo de su longitud.

Equivalente al moédulo RPLug del Aspen Plus.

Fuente: Aspen Hysys



CAPITULO 11
ANALISIS Y SELECCION DE VARIABLES
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2.1. Andlisis de las variables del proceso

Para comprender las variables del proceso de obtencidn de amoniaco y urea, se requirid
un analisis preliminar de los compuestos empleados y sus respectivas condiciones de
trabajo (sélido, liquido, vapor). Por ende, se presenta a continuacion una tabla que
detalla todos los compuestos involucrados en el proceso, indicando el estado de la

materia correspondiente.

Tabla Il-1.  Compuestos involucrados en el proceso de obtencion de Amoniaco

Compuestos Estado
Oxigeno Gaseoso
Nitrégeno Gaseoso
Hidrogeno Gaseoso
Metano Gaseoso
Mondxido de
Gaseoso
carbono
Dioxido de carbono Gaseoso
Amoniaco Liquido/Gaseoso
Amina Solucién acuosa

Fuente: Elaboracion propia



Tabla II-2.  Compuestos involucrados en el proceso de obtencion de Urea

Compuestos Estado
Amoniaco Liquido
Di6xido de carbono Gas
Carbamato de Solucién
amonio acuosa
Solucién
Urea

acuosa

Fuente: Elaboracion propia

2.1.1. Variables del Proceso de obtenciéon de amoniaco
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Con los compuestos ya mostrados en la tabla 11-1 y teniendo en cuenta las

recomendaciones sobre las condiciones de trabajo descritas en el subtitulo **1.4.3.

Equipos que intervienen en la produccion de amoniaco™, se procede a enumerar las

variables del proceso, incluyendo las dependientes, independientes y constantes,

utilizadas en la obtencién de amoniaco.

Dependientes

¢ Rendimiento del proceso de obtencion de amoniaco.

e Porcentaje de conversion en los reactores flujo piston.

Independientes

e Presion.

e Temperatura.

e Dimensiones de los reactores.
e Caudal de alimentacion.

e Relacion de alimentacion Hao/No.
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Constantes

e Dimensiones de los reactores reformadores, shift de alta, baja temperatura y
metanizacion.

e Porcentaje de conversion en los reactores de reformaciéon de gas natural y
reactores de obtencion de carbamato y urea.

e Composicion molar del gas natural de alimentacion.

e Composicién molar del aire de alimentacion.

e Composicién masica de la solucion de urea al final del proceso de obtencion de

urea.
2.1.2. Variables del proceso de obtencion de Urea

Con los compuestos ya mostrados en la tabla 11-2 y tomando en cuenta las
recomendaciones de condiciones de trabajo, como se presenta en el subtitulo “1.4.5.
Equipos que intervienen en la produccion de Urea”, se procede a mostrar las variables
del proceso, incluyendo las dependientes, independientes y constantes del proceso de

obtencidn de urea que se utilizaron.
Dependientes

e Rendimiento del proceso de obtencion de urea.

e Temperatura de vacio en el concentrador de Urea.
Independientes

e Presion.

e Temperatura.

e Caudal de alimentacion de gas natural al inicio del proceso.
e Presion de vacio en el concentrador de urea.

e Relacion de alimentacién de CO»: NHs
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Constantes

e Composicién molar de la corriente de amoniaco que entra al inicio del proceso
de obtencion de urea.

e Composicién molar de la corriente de didxido de carbono que entra al inicio del
proceso de obtencién de urea.

e Composicién masica a la salida del reactor de urea.

e Composicién masica a la salida del separador al vacio.
2.2. Seleccidn de variables independientes y de respuesta dependientes
2.2.1. Seleccion de variables independientes del proceso de obtencion de amoniaco

A continuacidn, se va a mencionar y explicar cuales fueron las variables independientes
seleccionadas para el andlisis realizado en nuestra simulacion de obtencion de

amoniaco.

e Presion.

e Temperatura.

e Dimensiones de los reactores flujo piston.
e Relacion de alimentacion de H2:N»

¢ Relacion de alimentacion Gas Natural: VVapor de agua
2.2.1.1. Presion y temperatura

Dado que se esta trabajando con compuestos en estado gaseoso, es crucial considerar
la influencia significativa de la presion y la temperatura en las propiedades de dichos
compuestos. Ademas de estos factores, valores como el porcentaje de conversion en
los reactores, la absorcidn en los absorbedores y la desorcion en los desorbedores varian
considerablemente en funcién de las condiciones de entrada y salida. Por otra parte, en
los reactores se emplean catalizadores altamente sensibles al aumento de temperatura,

lo que requiere un control preciso de estas variables.
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2.2.1.2. Dimensiones de los reactores flujo pistéon

Se tiene que tener en cuenta que, para los reactores de flujo piston, el valor del
porcentaje de conversion depende de las dimensiones del reactor. Es por eso que se

debe considerar estos valores al realizar la simulacion de la planta de amoniaco.

2.2.1.3. Caudal de alimentaciéon de gas natural y vapor de agua al inicio del

proceso

La produccion de amoniaco, los porcentajes de conversion de los reactores flujo piston,
asi como las concentraciones de las corrientes de salida de los otros reactores, tienen
una gran dependencia en la cantidad de gas natural y vapor de agua que ingresa al
proceso. Por lo tanto, es crucial encontrar valores éptimos de alimentacion que

maximicen la produccién de amoniaco.
2.2.2. Variables de respuesta dependientes del proceso de obtencién de amoniaco

Se va a mencionar y explicar cuéles fueron las variables dependientes seleccionadas en
la simulacién de obtencion de amoniaco; estas pueden mostrar qué tan cercanos son

los datos obtenidos de la simulacion con los datos de campo.

e Porcentaje de conversion en los reactores flujo piston.

¢ Rendimiento del proceso de obtencion de amoniaco.
2.2.2.1. Porcentaje de conversion de los reactores flujo piston

Los reactores de flujo pistén son uno de los equipos méas importantes, dado que es
donde se produce el amoniaco. Considerando que la reaccion que ocurre en estos
reactores tiene un bajo porcentaje de conversion, resulta crucial investigar como varia
este valor en relacion con las variables independientes. El objetivo es alcanzar un valor
cercano o igual a los datos de campo y, ademas, determinar si es posible mejorar el

porcentaje de conversion.
2.2.2.2. Rendimiento del proceso de obtencién de amoniaco

Cuando se habla del rendimiento del proceso, se refiere a cbmo cambia la cantidad de

producto obtenido en funcion de las variables. Se busca las condiciones de trabajo mas
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favorables que permitan obtener altos rendimientos del producto final, con el fin de

determinar si el proceso es tanto econémica como técnicamente viable.
2.2.3. Seleccidn de variables independientes del proceso de obtencion de urea

Se va a mencionar y explicar cuales fueron las variables independientes seleccionadas

para el anélisis realizado en la simulacién de obtencion de urea.

e Presion.

e Temperatura.

e Caudal de alimentacion de gas natural al inicio del proceso.
e Presion de vacio en el concentrador de urea.

e Relacion de alimentacion de CO2: NHs
2.2.3.1. Presion y temperatura

Es importante tener en cuenta que en el proceso de obtencion de urea se cuenta con
reacciones heterogéneas (liquido/gas), las cuales son reacciones de equilibrio de
descomposicion. Tanto el aumento como la disminucion de presion o temperatura
pueden influir en que las reacciones produzcan el producto deseado o aumenten la
cantidad de reactivo, lo que podria provocar una acumulacion en los reactores v,

ademas, reducir la eficiencia del proceso.
2.2.3.2. Caudal de alimentacion de gas natural y de vapor de agua

En el subtitulo de las variables independientes de la produccion de amoniaco,
mencionamos que los caudales de alimentacion de gas natural y de vapor de agua
influyen considerablemente en la cantidad de amoniaco obtenido, pudiendo aumentar
o incluso disminuir la produccion. Dado que la produccion de urea depende tanto de la
cantidad de amoniaco como del dioxido de carbono, es necesario analizar como varia
esta produccién en funcién de las corrientes de entrada del proceso de obtencién de

amoniaco.
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2.2.3.3. Relacion de alimentacion de CO2: NH3

El dioxido de carbono en la planta de urea cumple dos funciones principales. Por un
lado, actlia como reactivo en la obtencion de carbamato, que es la sustancia intermedia
para la produccion de urea. Por otro lado, actiia como agente absorbedor del carbamato
para su separacion de la urea, recirculacion y descomposicion posterior en nitrégeno y
diéxido de carbono. Por lo tanto, es necesario variar la relacion de flujo del dioxido de
carbono y observar como afecta a la produccion de carbamato y urea, y determinar si
la cantidad restante de didxido de carbono actuando como absorbedor del carbamato

no descompuesto es suficiente.
2.2.3.4. Presion de vacio en el concentrador de urea

Por ultimo, para concentrar la urea se requiere el uso de presiones de vacio, lo cual
ayuda a evitar las altas temperaturas necesarias para evaporar el agua. Estas altas
temperaturas podrian ocasionar la fundicion de la urea, lo que seria perjudicial para el
producto. Por lo tanto, es necesario analizar como varia la temperatura en funcién de

los pequefios cambios que se realizan en la presion de vacio.

2.2.4. Seleccion de variable de respuesta dependientes del proceso de obtencion de

urea

A continuacién, se va a mencionar y explicar cuales fueron las variables dependientes
seleccionadas en nuestra simulacién de obtencién de urea. Estas variables pueden
mostrar qué tan cercanos son los datos obtenidos de la simulacién con los datos de
campo, demostrando que las variaciones que se realice en las variables independientes

generan respuestas reales en las variables dependientes.
e Rendimiento del proceso de obtencion de urea.

e Temperatura de vacio en el concentrador de Urea.
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2.2.4.1. Rendimiento del proceso de obtencién de urea

Cuando mencionamos el rendimiento del proceso, se refiere a cobmo varia la cantidad
de producto obtenido en funcion de diferentes variables. El objetivo es encontrar las
condiciones de trabajo mas éptimas que permitan lograr altos rendimientos del
producto final, para asi evaluar la viabilidad econémica y técnica del proceso.

2.2.4.2. Temperatura de vacio en el concentrador de urea

La variable directamente afectada por el cambio en la presion de vacio es la temperatura
de salida de la urea. Esta debe mantenerse lo mas baja posible para prevenir la fusion
de la urea, sin embargo, es importante tener en cuenta que crear este vacio es un desafio

tanto técnico como econdmico.
2.3. Seleccion del programa de simulacion de procesos (Aspen Hysys-Aspen Plus)

Como se expuso en el punto "1.5. Simuladores de procesos quimicos', existen dos
programas lideres en la simulacién de procesos quimicos: Aspen Plus y Aspen Hysys.
Ambos programas son muy similares entre si, pero presentan algunas diferencias que
pueden ser relevantes. Por esta razdn, se realiz6 una matriz comparativa con parametros

y puntajes evaluados bajo propio criterio.
Los pardmetros son los siguientes:

e Base de datos de compuestos.

e Variedad de equipos de proceso.

e Facilidad de uso.

e Creacion de moléculas hipotéticas.

e Analisis de liquidos, gases e hidrocarburos.
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Tabla II-3.  Matriz comparativa de los simuladores de procesos quimicos
Programas de simulacion de procesos
guimicos
PARAMETROS
Aspen Hysys Aspen Plus
Base de datos de o5 8 200 10 250
compuestos
Variedad de equipos de o5 9 995 10 250
proceso
Facilidad de uso 20 10 200 7 140
C_reacllt_)n de moléculas 15 9 135 7 105
hipotéticas
Angllsw de liquidos, gases 15 10 150 8 120
e hidrocarburos
Total 910 Total 865

Fuente: Elaboracion propia

Como se puede observar en la matriz comparativa, la mejor opcion para el trabajo de

simulacion es el programa Aspen Hysys.




CAPITULO Il

IDENTIFICACION Y SELECCION DEL
MODELO
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3.1. Identificacion de modelos termodinamicos

Durante la etapa de simulacion, se llevo a cabo la seleccion del tipo de ecuaciones a
utilizar. En este sentido, se presentaran algunos de los modelos termodindmicos mas

comunmente empleados en el software Aspen Hysys.

Fig. 3-1. Modelos termodinamicos mas comunes empleados en Aspen Hysys

MODELOS
TERMODINAMICOS

v

ECUACIONES DE
ESTADO

l

Redlich-Kwong

:

Soave-Redlich-kwong

:

Peng-Robinson

-

MODELQOS DE
COEFICIENTE DE
ACTIVIDAD

l

Modelo VVan Laar

}

Modelo de Wilson

'

NTRL (Nonrandom
Two Liquids

'

UNIQUAC

I

UNIFAC

Fuente: Elaboracion propia
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3.1.1. Ecuaciones de estado
3.1.1.1. Redlich-Kwong

Introducida en 1949, la ecuacion de Redlich-Kwong (RK) supuso una mejora
sustancial con respecto a otras ecuaciones de su época. Sigue siendo el centro de

atencion debido a su expresion relativamente simple.

Aunque es mejor que la ecuacién de Van der Waals, no proporciona buenos resultados
para la fase liquida y, por lo tanto, no se puede utilizar para calculos de equilibrios
vapor-liquido. Sin embargo, en tales casos se puede emplear junto con expresiones
concretas para la fase liquida.

La ecuacion de Redlich-Kwong es adecuada para determinar las propiedades de la fase
de vapor cuando la relacion entre la presion y la presion critica es inferior a la mitad de

la relacién entre la temperatura y la temperatura critica.
El modelo correspondiente se presenta de la siguiente manera:

_RT a

Vi TV (U + b)

_ 0,42748R?T,*®
= >

a

_ 0,08664RT,
=

Donde:
R = 8,314 j/mol
Vi = Volumen molar
Fuente: (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamon, & Rodriguez, 2016)

3.1.1.2. Soave-Redlich—-Kwong

En 1972, Soave reemplazé el téermino % de la ecuacion de Redlich-Kwong por la

expresion o(T,m), funcion de la temperatura y el factor acéntrico. La funciéon a fue
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concebida para encajar con los datos de presion de vapor de los hidrocarburos; esta
ecuacion describe con precision el comportamiento de esas sustancias. Se puede

utilizar para representar correctamente las fases liquidas y de vapor.

El modelo con la correccidn correspondiente se muestra a continuacion:

p— RT ao
" Vpy—b V,(V,+Db)
_ 0,42748R?T,*®
a = P(;

b= 0,08664RT,
= P

o = {1+ (0,48508 + 1,551710 — 0,156613w?)(1 — 7%}

T_T
r_TC

Las ventajas de utilizar este modelo en un paquete de simulacion son:
e Esuna modificacion del modelo de Redlich-Kwong.

e Se pueden obtener resultados similares al modelo de Peng-Robinson (PR) pero

con un desarrollo menor que en Aspen Hysys®.
e Tratamiento especial para componentes clave.
e Amplio Banco de Datos de parametros binarios.
3.1.1.3. Peng—Robinson

La ecuaciéon de Peng-Robinson se desarrolld en 1976 para lograr los siguientes

objetivos:

e Los parametros tuvieron que ser extrapolados con respecto al factor acéntrico

y las propiedades criticas.
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e EI modelo debe ser razonablemente preciso cerca del punto critico,
particularmente para los célculos del factor de compresibilidad y la densidad

del liquido.

e Las reglas de mezcla no deben emplear mas que un pardmetro con respecto a
las interacciones binarias que debe ser independiente de la presion, temperatura

y composicion.

e La ecuacion deberia ser aplicable para todos los célculos de todas las
propiedades de los fluidos en procesos que involucran el uso de gas natural.

Generalmente la ecuacion de Peng-Robinson proporciona resultados similares a los de
la ecuacion de Soave, aunque es mejor predecir las densidades de muchos componentes

en la fase liquida, especialmente aquellos que son no polares.

El modelo mencionado anteriormente se presenta de la siguiente manera:

p= RT aa
" Vm—b V,%+2abV, —b?)
_ 0,42748R*T.?
a = PC
_0,07780RT,
-

o = {1+ (0,37464 + 1,54220 — 0,269920w%)(1 — T,*%}"
Las ventajas de utilizar este modelo en un paquete de simulacion son:
Es el modelo mas desarrollado en Aspen Hysys.
e Alta precision en un amplio rango de temperatura y presion.
e Tratamiento especial para componentes clave.

e Amplio Banco de Datos de parametros binarios.
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3.1.2. Modelos de coeficiente de actividad

Los modelos de coeficientes de actividad surgieron ante la incapacidad del modelo
ideal para representar adecuadamente el comportamiento de las mezclas. Estos
modelos se basan en la evaluacion del exceso de energia libre de Gibbs. Fuente: (Gil,
Guevara , Garcia, Leguizamon, & Rodriguez, 2016)

Entre los modelos de coeficientes de actividad que se pueden encontrar en los paquetes

de simulacion de procesos se encuentran los siguientes:
3.1.2.1. Modelo Van Laar

El modelo de Van Laar se desarrollé a partir de la ecuacion de Van der Waals para
soluciones regulares. Tiene la particularidad de ser un modelo simple, con pocos
parametros, permitiendo un ajuste aceptable para aplicaciones de ingenieria. Ademas,
puede considerarse como un modelo pionero en este temay la base para investigaciones

posteriores en el campo.
El modelo para un sistema binario se presenta a continuacion:

G _ A147,

De lo anterior, las expresiones para los coeficientes de actividad se pueden deducir de

la siguiente manera:

A12%q
l =A,,(1+——
ny, 12( +A21x2)
Az1x;
l =A,:(1 —2
ny, 21( +A12x1)

Sin embargo, los parametros de este modelo no dependen de la temperatura, algo que
se corrige en los siguientes modelos. En la formulacion se puede incluir la presencia

de dos fases liquidas.
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3.1.2.2. Modelo de Wilson

En 1964, Wilson fue uno de los primeros contribuyentes al desarrollo moderno de los
coeficientes de fase liquida, incluido el concepto de composicion local, trabajando con

sistemas binarios.

Este concepto se debe a la interaccion entre pares de sustancias, por lo que es necesario
evaluar la energia involucrada en la interaccion de las moléculas mediante la siguiente
expresion:

X12 _ x2eXp (—y12/RT)
X11  x1€xp (—y11/RT)

Dichas energias se determinan cuando hay un exceso de sustancia 1 en presencia de
sustancia 2 y viceversa. Las posibles combinaciones de esas energias se denominan
Al1, 222, A12 y A21. Posteriormente, Wilson defini6 que las constantes de su modelo

debian ser funcién de las energias mencionadas, y propuso las siguientes relaciones:

VL Az — 41
A, = == S —,
12 Vi exp ( RT )
V1L A1 — Az
A, = —= _
21 Vol €xp RT )

M1 F A2 Y A2 = A

Del mismo modo se obtuvieron las ecuaciones para la estimacion de los coeficientes

de actividad:
A12 A21
Iny, = —1 + x2412) + B
ny, n(x; +x2412) + x; (xl + x4, X, + X1A21)
A A
Iny; = =In(xz + 0,A20) + 301 (= o)

X1+ X412 Xy + X145,

Este modelo, que involucra la energia implicada en las interacciones, incluye
indirectamente el efecto de la temperatura en los fendmenos moleculares responsables

del equilibrio de fases. Sin embargo, el modelo de Wilson no toma en cuenta la



121

presencia de dos fases liquidas, por lo que se recomienda utilizar otro modelo para

sistemas que reporten inmiscibilidad.
3.1.2.3. NTRL (Nonrandom Two Liquids)

El modelo NRTL fue desarrollado por Renon y Prausnitz en 1968. Es una extension
del concepto de composicion local que tiene en cuenta la no aleatoriedad de las
interacciones. La expresion correspondiente para el exceso de energia libre de Gibbs
es:

ex
T21G21 T12G12

RT 1*2 X1+ XG5 Xy +x1Gq5

Los terminos t;; representan las diferencias entre las energias de interaccion, t,; =
gij — ii/RT. Los parametros G;; permiten la ausencia de aleatoriedad, con la ayuda
del parametro a de la siguiente forma:

El parametro o puede considerarse ajustable; sin embargo, es mejor ajustarlo de

acuerdo con los siguientes valores sugeridos.

Las ecuaciones que permiten el calculo de los coeficientes de actividad son las

siguientes:

2 2
T21G21 _ T12G12
(X1 +x2G21)? (%2 +x1G12)?)

Iny; = x,°

2 2
T12G12 _ T21G21
(X2 +%1G12)? (X1 + x2G21)?)

Iny, = x,°

De esta forma, el modelo NRTL requiere tres parametros para un sistema binario.
3.1.2.4. UNIQUAC

UNIQUAC proviene de UNIversal QUAsi-Chemical y fue desarrollado por Abramsy
Prausnitz en 1975. Mientras que para el modelo NRTL y Wilson se requiere
informacién sobre la fraccion de volumen local, el método UNIQUAC utiliza la

fraccion de superficie local como parametro 6;;.
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Cada molécula se caracteriza por dos parametros experimentales: r, el nimero relativo
de segmentos en la molécula (parametro de volumen), y q, el area de superficie relativa
(parametro de superficie). Los valores de estos parametros se obtuvieron
principalmente mediante estadistica mecéanica. Otra particularidad es que para mezclas
con alcoholes es posible incluir un pardmetro g' para mejorar la precision de los

calculos en una tercera fase.

Tabla lll-1.  Valores sugeridos para el pardmetro a en el modelo NRTL

Valor Sistema

0,2 Hidrocarburos saturados con sustancias polares no asociadas.

Componentes no polares, también para agua y componentes polares no
0,3 asociados.

0,4 Hidrocarburos saturados y CFS

0,47 Alcoholes y otros compuestos autoasociados no polares.

Fuente: (Gil, Guevara , Garcia, Leguizamon, & Rodriguez, 2016)

El célculo del exceso de energia libre de Gibbs se ejecuta a través de dos aportes: un
término combinatorio que representa la influencia de parametros estructurales como
tamafio (parametro r) y forma (parametro q), y un término residual, que considera la
energia de interaccion entre los segmentos. En el caso de un sistema binario, la

expresion para el exceso de energia libre de Gibbs es la siguiente:

e Término combinatorio:

Gex @1 @2 Z 91 92
() 5] S ) sin
RT X1 In x + X, In % + > (q1%11n ) + g2x2In ((32))

1 ?

e Termino residual
ex

RT q1x1 In(0; + 01751) — qax2In (6, + 0,721)

Los pardmetros involucrados en la ecuacion se explican a continuacion:
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Fraccion de segmento promedio ¢;

X171

i =

X111 + X313

Fraccion de superficie promedio (6;)

X141

Loxgr + xomn

Energia de interaccion binaria ()

Uji — Ui

RT)

Ty = exp (—

Numero de coordinacion (z) que es igual a 10.

El modelo UNIQUAC es igualmente eficaz que el modelo de Wilson. Ademas, como
valor agregado, permite durante los célculos determinar las situaciones en las que se
alcanza el equilibrio liquido-liquido-vapor, es decir, la miscibilidad parcial en la fase
liquida. En este caso, es posible que se requiera informacién adicional del sistema. La
calidad de los datos de interaccion binaria es crucial para obtener resultados
suficientemente precisos; en ese sentido se debe prestar mucha atencion durante la

regresion de parametros.
3.1.2.4. UNIFAC

UNIFAC proviene del Coeficiente de Actividad Funcional UNIversal, y es uno de los
modelos predictivos existentes. Es una extension del modelo UNIQUAC en el que los
parametros se estiman mediante el método de contribucion grupal. Esto significa que
se consideran los grupos funcionales y los enlaces que componen la molécula para

estimar codmo se comporta una sustancia en presencia de otra.

En consecuencia, las ecuaciones de este modelo tienen la misma forma que el modelo

UNIQUALC, y los parametros se calculan mediante las siguientes formulas:

e Parédmetros de volumen y area molecular del término combinatorio:

r; = Z Vi'Ry
k
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qi = Z V' Qk
k

donde V' es el nimero de grupos funcionales k en la molécula i y Rx Y Qx son los

parametros del grupo funcional k.

e El término residual se reemplaza por:
Iny;R = Z Vi(nT, — I
k

Donde T}, es el coeficiente de actividad del grupo funcional k para la mezcla actual, y

I, es el coeficiente de actividad residual del grupo funcional k en una mezcla de

referencia.
3.2. Seleccion del modelo termodinamico

Para la seleccion del modelo termodinamico adecuado, se consideraron al menos tres

tipos diferentes de modelos para abordar los siguientes casos:
e Produccion de amoniaco
e Uso de aminas
e Produccion de urea

Ademas, se llevd a cabo la identificacion del tipo de compuestos, clasificandolos como
polar o no polar, con el fin de utilizar la figura 3-2 Primeros pasos para la seccion de
modelo de propiedad como guia para la seleccion del modelo termodinamico

adecuado.
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Fig. 3-2. Primeros pasos para la seccién de modelo de propiedad.

Non - Electolyte

Polar

Electolyte , Electolyte NRTL
or Pitzer

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

Chao-Seader
Grayson-Streed or
Braun K-10

Braun K-10 or ideal

Polarirty Electolytes
Real or Pressure
Pseudocomponents

Fuente: (Carlson EC, 1996)
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3.2.1. Seleccidn del modelo termodinamico para la produccion de Amoniaco

Para la seleccidn del modelo adecuado, se identificaron los compuestos relevantes y se
clasificaron segun el tipo de molecula. Los detalles se presentan en la Tabla 111-2

Compuestos polar y no polares en el proceso de obtenciéon de amoniaco.

Tabla Il1-2.  Compuestos polares y no polares en el proceso de obtencién de

amoniaco
Compuesto Polar/No Polar

Metano no polar

Agua polar

CO Polar
Hidrégeno no polar
CO: no polar
Oxigeno no polar
Nitrogeno no polar

Amoniaco polar

Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en la Tabla 111-2 Compuestos polares y no polares en el proceso de
obtencion de amoniaco, la mayoria de los compuestos tratados son no polares. Es
importante tener en cuenta que los compuestos polares identificados no estan siendo

utilizados en un proceso de medio electrolitico.

Otra consideracion importante es que se esta trabajando con compuestos reales en lugar

de pseudo-compuestos.

Tomando en cuenta los datos presentados y el diagrama previamente mostrado, se
concluye que los siguientes tres modelos termodinamicos podrian ser apropiados para

la simulacion:
e Peng-Robinson.
¢ Redli-Kwong-Soave.

e Lee-Kesler-Plocker.
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Debido a su eficacia en el tratamiento de procesos que involucran hidrocarburos, su
idoneidad como modelo para gases y su capacidad de interactuar efectivamente con
compuestos no polares, se seleccion6 el modelo termodindmico '‘Peng-Robinson™

para el proceso de obtencion de amoniaco.

3.2.1. Seleccion del modelo termodinamico para el uso de la amina en el proceso

de obtencion de amoniaco

Durante el proceso de obtencion de amoniaco, se requirio la seleccién de un modelo
especifico para el uso de la amina "Metil-etilAmina™ como absorbente de diéxido de
carbono en el "Splitter". No fue necesario realizar un analisis exhaustivo de la amina,
dado que el software Hysys cuenta con un modelo termodindmico especializado para
aminas denominado "Acid Gas-Liquid Treating" (Tratamiento de Gas Acido-
Liquido).

3.2.2. Construccion del componente hipotético carbamato de amonio

Antes de realizar el analisis del modelo termodinamico para el proceso de obtencion
de urea, se llevo a cabo la construccion de un compuesto hipotético denominado
"Carbamato de amonio”. Esta medida fue necesaria debido a que Aspen Hysys no
incluye este compuesto en su base de datos. El "Carbamato de amonio” es de suma
importancia en el proceso, dado que la deshidratacién de este compuesto es

fundamental para la obtencidn de urea.

La molécula se construyd utilizando los siguientes datos:
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Tabla I11-3.  Comparacion de las estructuras del carbamato de amonio
Componente Estructura actual de la Estructura hipotética
P molécula UNIFAC
NH;* NH o
Carbamato d 4 2
arbamato de -
amonio 0 <S HaN CT 0
0 NH,
Fuente: (Binti Sazali, 2007)
Tabla I11-4.  Informacidn requerida para crear el componente hipotético
Punto de
Peso ebullicion | Densidad
Componente | Molecular 3 Estructura UNIFAC
normal (kg/m?)
@mol) | gy
OH
Carbamato | 78 07 600 1100 I
de amonio ’ HaN CT 0
NH,

Fuente: (Binti Sazali, 2007)

Con la molécula construida, se prosigue con el analisis del modelo termodindmico para

el proceso de obtencion de urea.

3.2.3. Seleccién del modelo termodinamico para el proceso de obtencion de Urea

Para la seleccion del modelo, se identifica los compuestos involucrados y el tipo de

molécula al que pertenecen. Esta informacion se presenta detalladamente en la “Tabla

111-5 Compuestos polares y no polares en el proceso de obtencion de urea”
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Tabla I11-5. Compuestos polares y no polares en el proceso de obtencién de urea

Compuesto Polar/NoPolar
Urea Polar
Agua Polar
CO: No polar
Amoniaco Polar
Hidrogeno No polar
Carbamato de amonio Polar
(seudo-componente)

Fuente: Elaboracion propia

Como se observado, la mayoria de los compuestos involucrados son polares y reales.

Ademas, es importante destacar que el carbamato genera un medio electrolitico.

Es importante tener en cuenta que Aspen Hysys cuenta con un asistente que sugiere los
modelos termodinamicos mas adecuados para los compuestos presentes en nuestra
simulacion. Ademas, para el proceso de obtencion de urea, el cual ha sido ampliamente
estudiado, AspenTech recomienda utilizar el modelo Electrolyte NRTL si se desea
simular el proceso en Aspen Hysys. (Aspentech, 2011).

El modelo Electrolyte NRTL consiste en lo siguiente:

El modelo de coeficiente de actividad Electrolyte NRTL (GMENRTL) es un modelo
versatil para el calculo de coeficientes de actividad. Utilizando parametros binarios y
de pares, el modelo puede representar sistemas de electrolitos acuosos, asi como
sistemas de electrolitos de disolventes mixtos en todo el rango de concentraciones de
electrolitos. Este modelo puede calcular coeficientes de actividad para especies ionicas
y especies moleculares en sistemas de electrolitos acuosos, asi como en sistemas de
electrolitos con disolventes mixtos. EI modelo se reduce al conocido modelo NRTL

cuando las concentraciones de electrolitos llegan a ser cero.(Aspentech, 2011).

Considerando todos estos criterios, se concluye que el modelo seleccionado para la
simulacion del proceso de obtencion de urea sera el modelo Electrolyte NRTL
(GMENRTL).



CAPITULO IV

DESARROLLO DEL MODELO DE
SIMULACION
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4.1. Desarrollo del modelo

En los siguientes diagramas de blogues “Fig 4-1 Diagrama de blogues para la
construccion de la simulacion de obtencion de amoniaco”y “Fig 4-2 Diagrama de
bloques para la construccion de la simulacion de obtencion de urea” se presenta una
visién general del proceso para la construccion de la simulacion de obtencion de

amoniaco y urea.

Fig. 4-1. Diagrama de bloques para la construccion de la simulacion de

obtencidn de amoniaco

Simulacién del proceso de
produccion de amoniaco

|

Agregar todos los
componentes presentes en el
proceso

Component Component
List-1 List-2

Elegir el paquete Elegir el paquete
Fluid Package-1 — termodindmico termodinamico  — Fluid Paclage-2
Peng-Robinson Acid Gas-Liquid
Treating

!

*Reformacion Introducir todas las
*Shift Alta-Baja Temperatura .

*Metanizacion —p] reacciones presentes en el
*Reactor de amoniaco Proceso

I

Reactores, compresores,

bombas, separadores, 14

mezcladores, calentadores, ———p} COhStI’UCFII[Oﬂ del proc_eso de
enfriadores. Absorbedores, obtencion de amoniaco
tanques

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 4-2. Diagrama de bloques para la construccién de la simulacién de

obtencion de urea

Simulacion del proceso
de produccion de urea

!

Agregar todos los
componentes presentes en el
proceso de obtencion de urea

' I

Construccion de la
molécula hipotética
Carbamato de amonio

Component
List-3

L

Elegir el paquete
termodinamico NTRL

:

Fluid Package-3 ———p

*Formacion de Carbamato Anadir todas las reacciones
*Formacion de Urea P
*Degradacion del carbamato —b qguimicas que ocu_rren enel
*Degradacion de la Urea proceso de obtencion de Urea
A 4
Reactores, compresores,
bombas, separadores, i
mezcladores, calentadores, ————— Construccm_r] del proceso de
enfriadores. Absorbedores, obtencion de Urea
tanques

Fuente: Elaboracion propia
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4.1.1. Desarrollo del modelo de produccion de amoniaco
4.1.1.1. Componentes para la simulacion de produccion de amoniaco (1)

En primer lugar, en el proceso de simulacion se elaboraron dos listas de componentes.
Una de estas listas comprende los compuestos involucrados en la produccién de
amoniaco, mientras que la otra lista contiene la amina. Esta distincion fue necesaria
debido a la utilizacién de dos modelos termodinamicos diferentes para cada una de las

listas.
La lista de componentes son las siguientes:

Fig. 4-3. Lista de componentes uno para la produccién de amoniaco
Component List View: Component List - 1 [HYSYS Databanks] +

Source Databank: HYSYS

Component Type Group
Methane Pure Component
H20 Pure Component
co Pure Component
Hydrogen Pure Component
co2 Pure Component
Oxygen Pure Component
Nitrogen Pure Component
Ammonia Pure Component

Fuente: Elaboracion propia



133

Fig. 4-4. Lista de componentes para el uso de la amina

Component List View: Component List - 2 [HYSYS Databanks] +

Source Databank: HYSYS

Component Type Group
MDEthnl&Amine Pure Component
co2 Pure Component
HZ25 Pure Component
H2C Pure Component
Hydrogen Pure Component
Nitrogen Pure Component
co Pure Component
Ammeonia Pure Component
Oxygen Pure Component
Methane Pure Component

Fuente: Elaboracion propia

En la segunda lista de componentes, el &cido sulfhidrico se incorpora automaticamente
como parte del paquete termodinamico utilizado para modelar la amina. Es importante
destacar que esta inclusion automaética no tiene impacto alguno en el proceso en

cuestion.
4.1.1.2. Paquetes termodinamicos en la simulacién de produccién de amoniaco

En esta seccion, se determinaron los paquetes termodindmicos seleccionados durante
el analisis detallado realizado en los apartados “3.2.1. Seleccion del modelo
termodindmico para la produccion de Amoniaco” y “3.2.3 Seleccién del modelo
termodinamico para el proceso de obtencion de Urea”. El primero, enfocado en la
seleccion del modelo termodinamico para la produccion de amoniaco, y el segundo,
centrado en la eleccion del modelo para el uso de laamina, se concluyé que los modelos

mas idoneos son el Peng-Robinson y el Acid Gas-Liquid Treating, respectivamente.
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Fig. 4-5. Seleccion del modelo termodindmico numero 1

_ Fluid Package: Basis-1 « | +

Set Up | Binary Coeffs | StabTest | Phase Order | Tabular [ Notes |

Package Type:  Hysys Compenent List Selection \chponem List - 1 [HYSYS Databanks] v
-Property Package Selection - Options - Parameters
Enthalpy Property Package EOS
<none>
Acid Gas - Caustic Wash Density Costald
Acid Gas - Liquid Treating Modify Te, Pe for H2, He Modify Tc, Pc for H2, He
Acid Gas - Chemical Solvents Viscosity Method HYSYS Viscosity
Acid Gas - Physical Soivents HYSYS
Antoine Peng-Rabinson Options
ASME Steam EQS Solution Methods Cubic EOS Analytical Method
Broun K10 Phase Identification Default
BWRS -
Surface Tension Method HYSYS Method
Chao Seader
Chien Mull Thermal Conductivity AP1 12A3.2-1 Method
Clean Fuels Pkg
CPA

Esso Tabular
Extended NRTL
GCEOS

General NRTL
Glycol Package
Grayson Streed
Hydrogen Package
IAPWS-IFa7
Kebadi-Danner

m

Lee-Kesler-Plocker
MBWR

MBS Steam

NRTL
Peng-Robinson

Fuente: Elaboracion propia

Fig. 4-6. Seleccion del modelo para el uso de la amina

Fluid Package: Basis-2 -« | +

Set Up | Phase Handling | Diagnostics | MNotes |
Package Type: HYSYS Component List Selection Component List - 2 [HYSYS Databanks] -
-Property Package Selection -Required Components —————— -Supported Amines/Amine Blends
<nonex - Amine MER
Acid Gas - Caustic Wash DEA
. . . co2
Acid Gas - Liquid Treating MDEA
Acid Gas - Chemical Solvents H2s
Acid Gas - Physical Solvents DGA
Antoine LU0
A MDEA + PZ
ASME Steam
Braun K10
BWRS
Fhan Cander

Fuente: Elaboracion propia
4.1.1.3. Reacciones quimicas en la simulacion de obtencion de amoniaco

Las reacciones quimicas empleadas en la simulacion corresponden a las detalladas y
explicadas en el apartado “1.4.3. Equipos que intervienen en la produccion de
amoniaco”. Ademas, se utilizaron diversos tipos de reactores en el proceso, los cuales

son los siguientes:
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e Reformadores-Reactor de conversion.

e Reactor shift alta y baja temperatura-Reactor de equilibrio.
¢ Reactor de Metanacion-Reactor de equilibrio.

e Reactor de amoniaco-Reactor flujo piston.

En las reacciones que ocurren en los reformadores, se empleardn reactores de
conversion en lugar de reactores cinéticos. Esto se debe a la falta de disponibilidad de
datos sobre las constantes cinéticas especificas de dichos reactores, las cuales se
consideran informacion confidencial de la empresa. En consecuencia, resulta imposible
obtener estos datos. No obstante, gracias a la bibliografia consultada, se cuenta con
informacion sobre los porcentajes reales de conversion que se producen en los
reactores. Esta informacion sera suficiente para simular esta seccion del proceso, ya

que se trata principalmente de la obtencion de reactivos (H2-Ny).

Por otro lado, tanto los reactores shift de alta temperatura, el de baja temperatura y el
reactor de metanizacion, se utilizaran reactores de equilibrio. Esto se debe a que estas
tres reacciones son de equilibrio y son bastante comunes, lo que permite a Aspen Hysys

simularlos con bastante fiabilidad.

Por ultimo, en el reactor de obtencion de amoniaco, se utilizarian reactores cinéticos.
Esto se debe a que Aspen Hysys ya cuenta con los datos cinéticos de dicha reaccion.
El proceso de obtencion de amoniaco es ampliamente conocido y simulado en todo el

mundo, lo que facilita el acceso a esta informacion.

Fig. 4-7. Reacciones de la simulacion de produccién de amoniaco

Reactions +

Mame Type Associated Fluid Packages
REFORMADORES Conversion Basis-1
SHIFT Equilibrium Basis-1
REACTOR AMONIACO Kinetic Basis-1
METAMACION Equilibrium Basis-1

Fuente: Elaboracion propia
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4.1.1.4. Construccion del proceso de obtencion de amoniaco en Aspen Hysys

Con todos los datos recopilados y presentados de la bibliografia, se prosiguio a
construir el proceso completo en Aspen Hysys. La siguiente figura muestra como

quedd el diagrama de flujo dentro del simulador.

Fig. 4-8. Simulacion de la produccién de amoniaco en Aspen Hysys

Fuente: Elaboracion propia
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Se puede destacar del diagrama que en la parte superior se encuentran los reactores de
obtencion de hidrégeno y nitrogeno. En la seccidn central, se ubica todo el proceso de
purificacion de hidrdgeno, nitrogeno y amoniaco. En la parte inferior del diagrama, se

observan los reactores de obtencién de amoniaco y almacenamiento.

Los equipos que estdn presentes en la simulacién de obtencion de amoniaco se

muestran en la siguiente tabla.

Tabla IV-1.  Equipos involucrados en la simulacion de la seccion de obtencion de

gas de sintesis de amoniaco

PRODUCCION DE AMONIACO

Seccidn Equipo Tag/Nombre
Mezcladores MIX-101
Calentador E-100
E-101
. E-102
Enfriador £-103
E-104
Compresor K-100

Reformador primario
Reactor de conversion

Obtencion de gas de Reformador secundario
sintesis de amoniaco

Shift alta temp

R ilibri
eactor de equilibrio Shift baja temp

Separador flash V-100

ADJ-1
ADJ-2
Manipuladores SPRDSHT-1
SPRDSHT-2
CUT-100

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-2.  Equipos involucrados en la simulacion de la seccion de purificaciony

metanizacion

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-3.  Equipos involucrados en la simulacion de la seccién circuito de

produccién de amoniaco y almacenaje

PRODUCCION DE AMONIACO
Seccién Equipo Tag/Nombre
MIX-102
Mezclador MIX-103
MIX-105
Separador de corrientes TEE-100
Calentador E-110
E-111
Enfriador E-112
E-113
Intercambiador de calor E-109
Circuito de produccion K-102
de amoniaco y Compresor K-104
almacenaje
CAMA 1
Reactor flujo piston CAMA 2
CAMA3
Separador primario
Separador flash
Separador secundario
V-102
Tanque de V-101
almacenamiento
Manipuladores RCY-L
P FLOW-1

Fuente: Elaboracion propia
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4.1.1.5. Base de disefio de la simulacién de produccién de amoniaco

En este punto se mostrara a través de las siguientes tablas, cuales son las condiciones
de trabajo de los equipos involucrados en Temperatura, presion y caudales, todos estos
datos se basan en lo mostrado en el punto “1.4.3. Equipos que intervienen en la

produccion de amoniaco”.

Tabla IV-4.  Condiciones de trabajo del flujo masico de gas natural, vapor de agua

y aire natural

Alimentacion de gas natural (ALIMENTACION)
Fraccion ZIU1D T Presion
Compuestos masica total (Bar) Temperatura (°C)
(tonelada/aio)
Metano 0,9232
Hidrégeno 0,0026
i0Xi 2,51E+05 57,57 540
Dioxido de 0,052 : ;
carbono
Nitrogeno 0,0222
Alimentacion de vapor de agua (Vapor de agua)
Fraccion SO TEBE Presion
Compuestos masica total (Bar) Temperatura (°C)
(tonelada/afo)
Agua 1 3,18E+05 57,57 540
Alimentacion de aire natural (Aire)
Fraccion SIS EETES Presion
Compuestos - — total (Bar) Temperatura (°C)
(tonelada/aio)
Nitrogeno 0,2329
. 4,85E+05 43,74 500
Oxigeno 0,7671

Fuente: Elaboracién propia

Estas tres corrientes se muestran a detalle por ser las corrientes con las que se inicia el
proceso de obtencion de amoniaco y posteriormente la de obtencion de urea. De estas
tres corrientes se obtendran los productos principales de la planta, amoniaco, didxido

de carbono y urea.
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El siguiente paso consiste en mostrar las condiciones de trabajo de los diversos equipos

presentes en la simulacion de obtencion de amoniaco.

Tabla IV-5.  Condiciones de trabajo del reformador primario y secundario

Condiciones de trabajo de los reformadores
primario y secundario
Tempoeratura Presion (Bar)
(°C)
Reformador 713 407
primario
Reformad_or 896 40,7
secundario

Fuente: Elaboracion propia

Tabla IV-6.  Condiciones de trabajo de los reactores shift

Condiciones de trabajo de los reactores
shift
Temperatura .
C) Presion (Bar)

Shift de alta temperatura o

(SHIFT ALTA TEMP) 350-400°C 40,7
Shift de baja temperatura o

(SHIFT BAJA TEMP) 200-250°C 40,7

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-7.  Condiciones de trabajo del separador flash

Condiciones de trabajo del Separador flash (V-100)

Temperatura (°C)

Presion (Bar)

70

40,7

Fuente:

Elaboracion propia

Tabla IV-8.  Condiciones de trabajo de los absorbedores y desorbedores de didxido

de carbono

Condiciones de trabajo de los absorbedores de dioxido de carbono (X-100, X-

102 y X-103)
Equipo Temperatura (°C) Presién (Bar)
X-100 85,3 36,87
X-102 50 7,355
X-103 50 7,35
Fuente: Elaboracion propia

Tabla IV-9.  Condiciones de trabajo de la seccion de metanizacion

Condiciones de trabajo de la seccion de metanizacion
Equipo Temperatura (°C) Presion (Bar)
METANADOR 310 36,87
316 36,87
E-106
79,03 35
4 35
E-108
14,51 18,63
V-103 4 35
X-101 65 150

Fuente:

Elaboracion propia



Tabla IV-10. Condiciones de trabajo de la seccidn circuito de produccién de

amoniaco y almacenaje

Condiciones de trabajo de la seccion circuito de produccién de
amoniaco y almacenaje
Equipo Temperatura Presion
quip (°C) (Bar)
K-102 69,29 154,9
-33 1549
E-109
210 154,9
K-104 360 160
CAMA 1 510 153
CAMA 2 468 152
CAMA 3 436 151
SEPARADOR PRIMARIO -17 151
K-103 -14,42 1549
SEPARADOR SECUNDARIO -33 154,9
V-102 -13,89 18,63
V-101 38 18,63
X-104 -15,38 140

Fuente: Elaboracion propia

4.1.1.6. Balance de materia del modelo de produccién de amoniaco
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Una vez presentados los equipos principales junto con sus respectivas condiciones de

trabajo, el siguiente paso consistird en exhibir el balance de materia global y por

secciones. Esto se llevara a cabo mediante la visualizacion de las corrientes de entrada

y salida de los equipos principales, donde pueden observarse diversas variaciones de

materia. Ademas, se presentard un diagrama de bloques con el balance de materia del

proceso.
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ALIMENTACION
2,369e5 Tn/afio
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Diagrama de bloques del balance de materia del proceso de obtencion

de amoniaco

AIRE-2
7,8990E5 Tn/afio

A 4
REFORMADOR Rx-1 ) REFORMADOR RX-3 > SHIFT ALTA
PRIMARIO 5,362¢5 Tn/afio SECUNDARIO 1,325e6 Tn/afio TEMP
Vapor de Agua RX-5
2,993e5 Tn/afio 1,325e6 Tn/afo
Absorbedor PUR-1 SHIFT BAJA
PUR-3 (X-100) < 1,325E6 Tn/afio TEMP
9,094E5 Tn/afio AMINA SOL UC
1,595e7 Tn/afio
(MIX-100) AGUA-L
2,948e6 Tn/afio
AMIN-1
. 1,636E7
o | Intercambiador] b3
de calor (E-106) AMINA Mezclador
1,3e7 Tn/afio (MIX-104)
ME|T_1 Absorbedor AMIN-4 AMI-REPOSI
9.094¢5 Tn/afio (X-102) 1,612e7 Tn/afio 1,3¢6 Tn/afio
MET-2
9,094e5 Tn/afio Amina calentada
[ 1,170e7 Tn/afio
METANADOR €02 PURO
2,465€5 Tn/afio > Absorbedor
| (X-103)
MET-3
9.094¢5 Tniafio g—CASES DE RESISUO 2|
4,417e6 Tn/afio
NH3 FRIO
4,253e5 Tn/afio
Intercambiador
de calor (E-108)
Gsint-4
RFP (CAMAL- 3,268e6 Tn/afio
MET-6 CAMA2-
9,094e5 Tn/afio CAMAB3)
NHG Absorbedor]  ginT-1 Wezclador GSINT-2 »] SEPARADOR
CALIENTE (X-102) 6,816¢6 Tn/afio » | MX-102 [ 328606 Tvaiio SECUNDARIO
4,253e5 Tn/afio
| A
SOBRANTES
DEL
PROD-1
METANADOR 2,849¢6 Tn/afio
2,278e5 Tn/aio
PROD-4 >
GSINT-12 GSINT-5 3352 Tn/afio
PROD-1.2 _> 3,268¢6 Tn/afio 1,870e4 Tn/afio
2,399 Tnlafio
SEPARADOR | o Separador flash|
PRIMARIO [ (v-102)
| Se ad
PROD-2 Wezclador PROD3 PROD-5 > i
4,187€5 Tn/afio (MIX-103) 4,374€5 Tn/afio 4,340e5 Tn/afio corrientes
"’ ! (TEE-100)
A 4
Mezclador
(MIX-105) NH3
8680 Tn/afio
AMONIACO Tanque de Amoniaco Lo
P AMONIACO =
4,340¢5 Tn/afio (V-101) 4,333¢5 Tn/afio

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-11. Balance de materia global del proceso de obtencion de amoniaco

Balance de materia del proceso global del proceso de
obtencion de amoniaco
Entrada Salida
Flujo Flujo
Corriente masico Corriente masico
(Tn/ano) (Tn/aino)
Alimentacion| 2,37E+05 CO; PURO 2,47E+05
Vapor de 2 99E+05
Agua LIQ AMONIACO | 4,33E+05
AIRE 7,89E+05

Fuente: Elaboracién propia
I.  Seccion de obtencion de los reactores de gas de sintesis de amoniaco

Fig. 4-10. Seccion de obtencidn de los reactores de gas de sintesis de amoniaco

en Aspen Hysys

REFORMADOR
FRMARD

REFORUADOR
SECUNDARD

MEZCLAA

= -—
(REFORMADOR (REFORMADOR

Fuente: Elaboracién propia



146

Tabla IV-12. Balance de materia seccidn de obtencion de gas de sintesis de

amoniaco

Balance de materia seccién de los reactores de obtencion de gas de sintesis de

amoniaco
Entrada
Componentes | Fraccion masica| Flujo masico (Tn/afio)
Metano 0,923
Agua 0
Mondxido de 0
Alimentacion carbono
Hidrégeno 0,003
Di6xido de SRS
carbono L
Oxigeno 0
Nitrogeno 0,022
Amoniaco 0
Componentes | Fraccion masica| Flujo masico (Tn/afio)
Metano 0
Agua 1
Mondxido de 0
Vapor de Agua carbono
H'|(,jr(')geno 0 2 9OE+05
Dioxido de
carbono U
Oxigeno 0
Nitrogeno 0
Amoniaco 0
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Componentes Frchlon Flujo masico (Tn/afo)
masica
Metano 0,408
Agua 0,558
Monodxido de 0
AIRE carbono
Hidrogeno 0,001
— 7,89E+05
Didxido de 0,023
carbono
Oxigeno 0
Nitrégeno 0,01
Amoniaco 0
Salida
Fraccion . , . -
Componentes mAsica Flujo masico (Tn/afo)
Metano 0,039
Agua 0,006
Mondxido de 0,174
RX8 carbono
Hidrégeno 0,079
— 1,33E+06
Didxido de 0,237
carbono
Oxigeno 0,107
Nitrégeno 0,359
Amoniaco 0

Fuente: Elaboracion propia



Il.  Seccion de purificacion del gas de sintesis de amoniaco

Fig. 4-11.

————
PUR-2

MIX-100

Q-AMINA

K-101

Tabla 1V-13.

U MIX-104

Hysys

calentada E-114

AMI-REPOSI

Q-BOMBA

AMINA
PRESURI

AMIN-4

Fuente: Elaboracion propia

amoniaco
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Seccion de purificacion del gas de sintesis de amoniaco en Aspen

-103

Balance de materia seccién de purificacion del gas de sintesis de

Balance de materia seccion de purificacion del gas de sintesis de amoniaco

Entrada
Componentes Fraccion maésica Fme Masico
(Tn/afio)
Metano 0,039
Agua 0,006
Monoxido de 0,174
carbono
PUR-1 Hidrogeno 0,079
Dioxido de carbono 0,237 1,33E+06
Oxigeno 0,107
Nitrégeno 0,359
Amoniaco 0
Amina MDEA 0
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Componentes

Fraccion masica

Flujo masico

AGUA (Tn/afio)
Agua 1 2,95E+06
Componentes Fraccion mésica Al masico
(Tn/afio)
AMINA
Amina MDEA 1 1,30E+07
Componentes Fraccion mésica Fune MasIco
AMI-REPOSI (Tn/afio)
Amina MDEA 1 1,30E+06
Salida
Componentes Fraccion mésica Al Masico
(Tn/afio)
GASES DE .
RESIDIO 2 Amina MDEA 0,293
Agua 0,665 4,42E+06
Monoxido de 0,0412
carbono
Componentes Fraccién masica AL m?SICO
(Tn/afio)
Didxido de carbono 0,0004
PUR-2 Hidrogeno 0,1364
Nitrégeno 0,6115 9,09E+05
Monoxido de 0,0003
carbono
Oxigeno 0,1848
Metano 0,0667
Componentes Fraccion mésica AL Masico
(Tn/afio)
CO2 PURO
Dioxido de carbono 1 2,47E+05




GSINT-1

[

SEPARADO
SECUNDARI

1

SOBRANTES

X-101

Fuente: Elaboracién propia

Seccién de metanizacion

Fig. 4-12.

Seccion de metanizacion en Aspen Hysys

Q-SEPARACION

[]

E-108

Q-GAS DE E-107
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MET-1

Q-METANADOR
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PUR-3

I\DAE%ANADOR MET-0 ., T E-106
DM MET-5 NJI
NHE‘I_ FRIO
Fuente: Elaboracion propia
Tabla IV-14. Balance de materia seccién de metanizacion
Balance de materia seccidn de metanizacion
Entrada
Componentes fraccion masica Flujo masico
P (Tn/afno)
Metano 0,0667
PUR-3 Mondxido de carbono 0,0003
Hidrégeno 0,1364
. 9,09E+05
Di6xido de carbono 0,0004
Oxigeno 0,1848
Nitrogeno 0,6114
. - Flujo masico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
NH3 FRIO
Hidrogeno 0,0001
i 4 25E+05
Amoniaco 0,9999
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Salida
L L Flujo masico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
GSINT-1 Hidrégeno 0,1823
6,82E+05
Nitrégeno 0,8177
Componentes Fraccion masica A Masico
NH3 (Tn/afo)
Hidrégeno 0,0001
CALIENTE g 4,25E+05
Amoniaco 0,9999

Fuente: Elaboracién propia

IV.  Seccion circuito de produccion de amoniaco

Fig. 4-13.

Seccion de circuito de produccion de amoniaco en Aspen Hysys

3

GENTE

H

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-15. Balance de materia seccion circuito de produccién de amoniaco

Balance de materia de la seccidn circuito de produccion de amoniaco

Entrada

Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afo)

GSINT-1 Hidrogeno 0,1823
o 6,82E+05
Nitrégeno 0,8177
Salida
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
PROD- Amoniaco 0,9999 4 3AE+05
Hidrégeno 0,0001 ’
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afo)
PROD-1.2
Nitrogeno 1 2,40E+05

Fuente: Elaboracion propia
V.  Seccion de almacenaje de amoniaco

Fig. 4-14. Seccion de almacenaje de amoniaco en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-16. Balance de materia seccion de almacenaje de amoniaco

Balance de materia de almacenaje de amoniaco

Entrada
Componentes fraccion mésica | Flujo masico (Tn/afio)
PROD-5 Amoniaco 0,9999
4,34E+05
Hidrégeno 0,0001
Componentes fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
NH3 CALIENTE Hidrégeno 0,0001
4,25E+05
Amoniaco 0,9999
Salida
Componentes fraccion mésica | Flujo masico (Tn/afio)
NH3 FRIO Hidrégeno 0,0001
4,25E+05
Amoniaco 0,9999
Componentes fraccion mésica | Flujo masico (Tn/afio)
GAS DE
AMONIACO Amoniaco 0,9723
674,1
Hidrogeno 0,0272
Componentes fraccion méasica | Flujo masico (Tn/afio)
o Amoni 0,0001
moniaco :
AMONIACO 4,33E+05
Hidroégeno 0,9999
Componentes fraccion méasica | Flujo masico (Tn/afio)
PROD-4 Amoniaco 0,5798
3352
Hidrégeno 0,4108

Fuente: Elaboracion propia
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4.1.2. Desarrollo del modelo de produccion de urea
4.1.2.1. Componentes para la simulacion de produccion de amoniaco

Para la simulacion de la obtencion de urea, se procedio a generar una tercera lista de
componentes. Este paso se llevo a cabo con el propésito de emplear un paquete
termodinamico adicional que se adaptarda de manera méas Optima a los componentes
subsiguientes incluidos en el analisis.

Fig. 4-15. Lista de componentes tres para la produccion de urea

Component List View: Component List - 3 [HYSYS Databanks] +

Source Databank: HYSYS

Component Type Group
Urea Pure Component
H20 Pure Component
co2 Pure Component
Ammonia Pure Component
Hydrogen Pure Component
CARBAMATO*  User Defined Hypothe... HypoGroup2

Fuente: Elaboracion propia

Aqui se debe mencionar la construccion de la molécula de carbamato, la cual fue
explicada a fondo en el punto “3.2.2. Construccion del compuesto hipotético

carbamato de amonio"'.
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Fig. 4-16. Construccion de la molécula carbamato de amonio con la estructura

UNIFAC
UNIFAC Component Builder - CARBAMATO
UNIFAC Structure Available UNIFAC Groups
Sub Group How Many Sub Group Bonds Example Component
124 1 <--- Add Greup(s) | 1 CH3 1 2,2 4-Trimethylpentane
27 1 2  CHZ 2 2,.24-Trimethylpentane
15 1 [ Delete Group | 3 CH 3 2,.24-Trimethylpentane
124 1 4 C 4 2,.24-Trimethylpentane
0 0 5 CH2=CH 1 3-Methyl-1-Hexene
0 0 6 CH=CH 2 3-Methyl-1-Hexene
0 0 7 CH2=C 2 3-Methyl-1-Hexene
0 0 8 CH=C 3 3-Methyl-1-Hexene
0 0 0 Free Bonds 9 C=C 4 3-Methyl-1-Hexene
0 0 _ 10 ACH 3 Benzene
11 AC 4 Benzene
12 ACCH2 3 Xylene
13 ACCHZ2 4 Xylene
14 ACCH 5  Xylene -
UNIFAC Structure NHZ2 CH-O OH NH2
UNIFAC Calculated Base Properties UNIFAC Calculated Critical Properties
Molecular Weight 78,07 Temperature [C] 956,40
UNIQUAC R 30804 Pressure [kPa] 014,82
UNIQUAC Q 30600 Volume [m3/kgmole] 01805

Fuente: Elaboracion propia

Ahora también se mencionara al compuesto Biuret, un tipo de compuesto indeseado,
bastante toxico para las plantas. Se forma por la unién de dos moléculas de urea,
liberando una de amoniaco. En este caso, no se estd tomando en cuenta este compuesto,
que deberia ser hipotético, debido a la recomendacion de bibliografia. La produccion
de Biuret es tan baja o practicamente nula que no tendria sentido considerarla. Ademas,
el proceso de Thermo-Urea, con los mismos equipos y condiciones de trabajo, ya
garantiza que no se forme este compuesto indeseado. Es por eso que, para la simulacion

de produccion de urea de este trabajo, no se creara la molécula hipotética Biuret.
4.1.2.2. Paquete termodinamico para la simulacion de obtencién de Urea

En este apartado se, selecciona el paquete termodinamico para la simulacion de
obtencion de urea. Esta eleccion se baso en el analisis realizado en el punto “3.2.3.
Seleccién del modelo termodinamico para el proceso de obtencion de Urea™. El
paquete termodinamico escogido fue Electrolyte NRTL (GMENRTL).
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Fig. 4-17. Seleccion del modelo termodindmico numero 3

_ Fluid Package: Basis-3 -« | +

Set Up | Binary Coeffs | StabTest | Phase Order | Tabular | Notes |

Package Type: HYSYS Component List Selection Component List - 3 [HYSYS Databanks] -
-Property Package Selection - Activity Model Specifications

<none> |- | Vapour Model RK

Acid Gas - Caustic Wash Density Method Costald

Acid Gos - Liquid Treating UNIFAC Estimation Temp 25,0000 C

Acid Gas - Chemical Solvents Use Poynting Correction 2

Acid Gas - Physical Solvents
Antoine

ASME Steam
Braun K10

BWRS

Chao Seader
Chien Null

Clean Fuels Pkg
CPA

Esso Tabular
Extended NRTL
GCECS

General NRTL
Glycol Package
Grayson Streed
Hydrogen Package
IAPWS-IF97
Kabadi-Danner
Lee-Kesler-Plocker
MBWR

NES Steam

NRTL
Peng-Robinson
PR-Twu

PRSV

Sour PR

Sour SRK

Sour Water

SRE M

m

Mo Parameters required for the selected Property Package.

Fuente: Elaboracion propia
4.1.2.3. Reacciones quimicas en la simulacion de obtencion de Urea

Las reacciones quimicas que se incluyen en la simulacién son las mostradas y
explicadas en el punto “1.4.5. Equipos que intervienen en la produccion de Urea”.
Estas reacciones son las siguientes:

Fig. 4-18. Reacciones de la simulacion de produccién de urea

CAREAMATO-2 Conversion Basis-3
UREA Conversion Basis-3
CARBAMATO-3 Conversion Basis-3
UR-CAR Conversion Basis-3

Fuente: Elaboracion propia
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Se utilizaron reactores de conversion tanto para las reacciones de obtencién de
carbamato de amonio como para su reaccidn inversa, asi como para la reaccion de
deshidratacion del carbamato de amonio para la obtencidn de urea. Esto se debe a que
no se poseen los datos cinéticos de la reaccion, por ser una tecnologia bastante dificil
de obtener. Sin embargo, a través de la bibliografia, se conocen los porcentajes de

conversion de cada reaccion, lo cual es suficiente para este trabajo.
4.1.2.4. Construccion del proceso de obtencion de urea en Aspen Hysys

Con todos los datos recopilados de la bibliografia, se prosigue a construir todo el
proceso en Aspen Hysys. La siguiente figura muestra cbmo quedd el diagrama de flujo

dentro del simulador.
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Fig. 4-19. Simulacion de la produccion de urea en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia
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Se debe mencionar que para este proceso se utiliza un Sub-Flowsheet. Esto nos

permitio llevar el proceso de obtencién de urea a un nuevo entorno, separado del

proceso de obtencion de amoniaco. De esta manera, solo se visualiza el proceso de

obtencion de urea, lo que facilita su comprension visual.

Fig. 4-20.

CO2
PURO

™

Sub-Flowsheet

LIQ

AMONIACO

Fuente: Elaboracion propia

FLOW-1

Las corrientes “LIQ AMONIACO” y “CO2PURO”, son las obtenidos del proceso de

obtencion de amoniaco.

Los equipos utilizados en la simulacion del proceso de obtencion de urea junto al

Tag/nombre se muestran en las siguientes tablas.

Tabla IV-17. Equipos involucrados en la simulacion de la seccion de compresion de

CO2 y bombeo de amoniaco

Seccion Equipo Tag/Nombre
Bomba P-100
Compresion de COz y Compresor K-100
bombeo de amoniaco ) CUT-100
Manipuladores CUT-101

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-18. Equipos involucrados en la simulacion de la seccién Reactor de

carbamato, reactor de ureay reactor de descomposicion de carbamato

Mezclador MIX-101
Separador de corrientes TEE-100
Reactor de carbamato
Calentador E-100
Reactor de conversion REACTOR 1
Bomba P-102
Reactor de urea .,
Reactor de conversion REACTOR 2
Reactor de
descomposicion de Reactor de conversion REACTOR 3
carbamato

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 1V-19. Equipos involucrados en la simulacion de la seccion absorbedor de
carbamato, descomponedor de carbamato de alta-baja presion y condensador de

carbamato-recirculacién

Seccién Equipo Tag/Nombre
Absorbedor X-100
Absorbedor de carbamato
Manipuladores ADJ-2
5 DESCOM-AP
Descomponedor de carbamato Reactor de conversion
DESCOM-BJ

de alta y baja presion

Mezclador MIX-102
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Reactor de conversion CONDE-
Condensador de carbamato CARBAMATO
y recirculacion Bomba P-101
Manipuladores RCY-1

Fuente: Elaboracion propia

Tabla IV-20. Equipos involucrados en la simulacion de la seccion concentrador y

evaporador de vacio

Seccién Equipo Tag/Nombre
Concentrador CONCENTRADOR
Separador al vacio e
P VACIO
Concentrador y Compresor K-102
evaporador de vacio Calentador E-101
Valvula VLV-101
. RCY-2
Manipulador
ADJ-1

Fuente: Elaboracion propia
4.1.2.5. Base de disefio de la simulacién de produccién de urea

En este punto se mostrara a través de las siguientes tablas, cuales son las condiciones
de trabajo de los equipos involucrados (Temperatura, presion y caudales), todos estos
datos se basan en lo mostrado en el punto “1.4.5. Equipos que intervienen en la

produccion de urea”.
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Tabla IV-21. Condiciones de trabajo del flujo masico del amoniaco y amoniaco

Alimentacion de amoniaco (AMO-1)
Compuestos Fraccién Flujo masico total | Presion | Temperatura
P masica (tonelada/afio) (Bar) (°C)
Amoniaco 1 4,33E+05 18,63 38
Alimentacion de dioxido de carbono (CO2-1)
Dioxido de 1 2,65E+05 7,355 50
carbono

Fuente: Elaboracion propia

Las dos corrientes mostradas se presentan detalladamente debido a su origen en el

proceso de obtencion de amoniaco, siendo esenciales para iniciar la produccion del

producto principal de la planta, la urea.

Ahora se procedera a detallar las condiciones de trabajo de los equipos implicados en

el proceso, identificandolos con sus respectivos TAG/nombres dentro de la simulacion

(E=entrada, S=salida).

Tabla IV-22. Condiciones de trabajo de los reactores de obtencién de urea

Condiciones de trabajo del reactor de obtencion de Urea

Equipo TAG/NOMBRE | Temperatura (°C) Presion (Bar)
E=1 E=196,1
REACTOR 1 38 %,
S=200 S=152
E=200 E=196,1
REACTOR 2
S=188 S=156,9
REACTOR 3 E=188 E=156,9
S=138 S=156,9

Fuente: Elaboracion propia



Tabla IV-23. Condiciones de trabajo del absorbedor de carbamato

Condiciones de trabajo del absorbedor de carbamato

Equipo o .
TAG/NOMBRE Temperatura (°C) Presion (Bar)
E=138 E=156,9
X-100
S=153 S=16,8

Fuente: Elaboracion propia

Condiciones de trabajo del reactor de condensacién de

carbamato
Equipo . B
TAG/NOMBRE | 'emperatura(°C) | Presion (Bar)
CONDE- E=153 16
CARBAMATO S=138

Fuente: Elaboracion propia

baja presién
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Tabla IV-24. Condiciones de trabajo del reactor de condensacién de carbamato

Tabla IV-25. Condiciones de trabajo del descomponedor de carbamato de alta y

Condiciones de trabajo del descomponedor de carbamato de alta 'y

baja presion

Equipo .,
TAG/NOMBRE Temperatura (°C) Presion (Bar)
E=153

DESCOM-AP 16,18
S=152
E=152 E=16,18
DESCOM-BJ
S=100 E=2,452

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-26. Condiciones de trabajo del concentrador de urea y evaporador de

vacio

vacio

Condiciones de trabajo del concentrador de urea y evaporador de

Equipo o .
TAG/NOMBRE Temperatura (°C) Presion (Bar)
100 0,57
CONCENTRADOR
E=131,9
EVAPORADOR DE 0.33
VACIO '
S=71,31

Fuente: Elaboracion propia

4.1.2.6. Balance de materia del modelo de produccién de urea

Una vez presentados los equipos principales junto con sus respectivas condiciones de

trabajo, el siguiente paso consistird en exhibir el balance de materia global y por

secciones. Esto se llevara a cabo mediante la visualizacion de las corrientes de entrada

y salida de los equipos principales, donde pueden observarse diversas variaciones de

materia.
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Fig. 4-21. Diagrama de bloques del balance de materia del proceso de obtencion

de urea
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Fuente: Elaboracion propia



Tabla IV-27. Balance de materia global del proceso de obtencién de urea
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Balance de materia global del proceso de obtencion de urea

Entrada Salida
Corriente Flujo mfélsico Corriente Flujo mf,lSiCO
(Tn/afio) (Tn/afio)
AMO-1.1 4,33E+05 UREA 3,49E+05
C0O2-1 2,46E+05 SEP-5 7,73E+04

Fuente: Elaboracion propia

. Seccion reactores de carbamato y urea

Fig. 4-22.
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Seccidn de reactores de carbamato y urea en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-28. Balance de materia seccién de reactores de carbamato y urea

Balance de materia seccion de reactores de carbamato y urea

Entrada
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
AMO-1.1
Amoniaco 1 4,52E+05
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
SUELSZ Amoniaco 0,06
5,75E+05
Carbamato 0,94
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
C0O2-3 S
Dioxido de 1 4,49E+04
carbono
Salida
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afo)
Urea 0
Agua 0,012
RX-6 Didxido de 0,411
carbono 5,72E+04
Amoniaco 0,577
Hidrégeno 0
Carbamato 0
Componentes | Fraccion masica | Flujo masico (Tn/afio)
RX-7
Urea 0,328 1,02E+06

Fuente: Elaboracion propia
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Il.  Seccién absorbedor de carbamato

Fig. 4-23. Seccion de absorbedor de carbamato en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia

Tabla 1V-29. Balance de materia seccion de absorbedor de carbamato

Balance de materia seccion absorbedor de carbamato
Entrada
Componentes Fraccion Flujo masico
P masica (Tn/afo)
Urea 0
RX-6 Agua 0,012
Didxido de.carbono 0,411 5 16E-+04
Amoniaco 0,577
Hidrdégeno 0
Carbamato 0
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Componentes Fraccion Flujo masico
b masica (Tn/afio)
Urea 0,328
Agua 0,098
RX-7 Didxido de carbono 0,046
9,96E+06
Amoniaco 0,465
Hidrégeno 0
Carbamato 0,064
Fraccion Flujo masico
Componentes . ~
masica (Tn/afio)
CO2-4
Dioxido de carbono 1 2,02E+05
Salida
Componentes Fraccion Flujo masico
P masica (Tn/afo)
Dioxido de carbono 0,3473
STR-1
Amoniaco 0,578 7,79E+05
Hidrdégeno 0,0001
Carbamato 0,0746
Componentes Fraccion Flujo masico
P masica (Tn/afio)
Urea 0,6801
STRIP-2 Agua 0,204
4,71E+05
Amoniaco 0,1027
Carbamato 0,0133

Fuente: Elaboracion propia
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I1l.  Seccion condensador de carbamato

Fig. 4-24. Seccion condensador de carbamato en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia

Tabla 1V-30. Balance de materia seccién condensador de carbamato

Balance de materia seccion condensador de carbamato
Entrada
. - Flujo masico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
STR-1 Dioxido de carbono 0,3473
Amoniaco 0,578 7,79E+05
Carbamato 0,0746
., - Flujo masico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
SEP-6.1 Amoniaco 0,9948
1,46E+10
Hidrégeno 0,0052
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Salida
L Flujo mésico
Componentes Fraccion maésica (Tn/afio)
RX-13
Amoniaco 0,0597
5,71E+05
Carbamato 0,9403
- - Flujo masico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
RX-14 Amoniaco 0,9948
1,49E+10
Hidrogeno 0,0052

Fuente: Elaboracion propia

IV.  Seccion descomponedor de carbamato de alta y baja presion

Fig. 4-25. Seccion descomponedor de carbamato de alta y baja presion en Aspen
Hysys
RX_14

R2X-8

Q-112

DESCOM-AP

MEX-102

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla IV-31. Balance de materia seccion descomponedor de carbamato de alta 'y

baja presion

Balance de materia seccién descomponedor de alta y baja presion
Entrada
L Flujo mésico
Componentes Fraccion masica (Tn/afio)
Urea 0,6801
STRIP-2
A 204
gua 0.20 4,71E+05
Amoniaco 0,1027
Carbamato 0,0133
Componentes Fraccion masica FI?.{.% /r;gg;co
RX-14 Amoniaco 0,9948
. 1,46E+10
Hidrdégeno 0,0052
Salida
Componentes Fraccion masica FI?.{.?] /r;gg;co
Agua 0,4167
RX-10 ——
ioxido de
carbong 0,004 2,22E+04
Amoniaco 0,5793
Componentes Fraccion masica Fltj_f_?l /r;gg;co
Urea 0,8084
RX-11 Agua 0,1856
Amoniaco 0,0059 nall=ils
Carbamato 0,0002

Fuente: Elaboracion propia
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V.  Seccidn de concentrador y evaporador al vacio de urea

Fig. 4-26. Seccion de concentrador y evaporador al vacio de urea en Aspen
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Fuente: Elaboracién propia

Tabla IV-32. Balance de materia seccion de concentrador y evaporador al vacio de

urea

Balance de materia seccion concentrador y evaporador al vacio

Entrada
Componentes Fraccion Flujo masico
P masica (Tn/afio)
Urea 0,8084
RX-11 Agua 0,1856
: 4 21E+05
Amoniaco 0,0059
Carbamato 0,0002
Componentes Fraccion Flujo masico
i masica (Tn/afio)
MIX-L Amoniaco 0,9948
i 1,46E+10
Hidrégeno 0,0052

Fuente: Elaboracién propia




CAPITULO V
EVALUACION DE LOS RESULTADOS
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5.1. Validacién del modelo de simulacién
5.1.1. Validacion del modelo de simulacién de obtencion de amoniaco

Para validar el modelo de simulacion, se comparan los valores porcentuales
molares/masicos obtenidos en la simulacién a la salida de cada reactor con los datos de
campo de la planta "PAU". Esta comparacion permitird determinar la validez de la

simulacion.

5.1.1.1. Validacion del reformador primario

TablaV-1.  Validacion reformador primario
Composicion de Composicion de
entrada del gas del entrada del gas del . .
. : . . Diferencia
reformador primario reformador primario
PAU en Hysys (MEZCLA-1)
%H: 1,95 1,95 0
%N2 1,22 1,22 0
%CHj4 88,56 88,56 0
%CO 0 0 0
%CO:2 1,81 1,81 0
Composicion de salida | Composicion de salida
del gas del reformador | del gas del reformador : .
. . : ; Diferencia
primario primario en Hysys
PAU (RX-1)
%H: 54,22 55,07508346 0,855083464
%N2 0,54 0,598344958 0,058344958
%CHj4 29,22 28,84014852 0,379851485
%CO 4,52 4,256527943 0,263472057
%CO2 11,44 11,22989512 0,210104881

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-1. Reformador primario simulado en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia

Como se puede observar en la tabla, los valores obtenidos de la simulacion a la salida
son practicamente idénticos a los datos de campo. La diferencia entre los valores oscila
entre 0.2 y 0.8. Esta discrepancia puede atribuirse a la imposibilidad de utilizar un
reactor cinético debido a la falta de datos cinéticos. Sin embargo, los resultados
sugieren que el uso de un reactor de conversion es suficiente para obtener valores

precisos.
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TablaV-2.  Validacién reformador secundario
_ Composicion de entrada
CRRIPRSIEI 66 Gl del gas del reformador . .
del gas del reformador dari Diferencia
secundario PAU secundario en Hysys
(RX-1)
%H: 54,22 55,07508346 0,8550835
%N:2 0,54 0,598344958 0,058345
%CHa4 29,22 28,84014852 0,3798515
%CO 4,52 4,256527943 0,2634721
%CO:2 11,44 11,22989512 0,2101049
Composicion de salida ST e ol e 12
del gas del reformador . .
del gas del reformador secundario en Hysys Diferencia
secundario PAU (RX-2)
%H: 48,87 51,62353157 2,7535316
%N:2 29,64 29,5284106 -0,111589
%CHg4 1,75 3,67892734 -1,928927
%CO 11,29 7,941459619 3,3485404
%CO:2 8,25 7,227670864 1,0223291
Elaboracion propia
Fig. 5-2. Reformador secundario Hysys
-l
Rix-2
IRE-2
lll,.l-
- REFORMADOR
SECUNDARIO
Rx-1

E—HEFDHMADDH

Fuente: Elaboracién propia
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El caso del reformador secundario es similar al del reformador primario, donde las
discrepancias mas significativas pueden observarse en la concentracion de monoxido
de carbono, aunque la diferencia es del 3.34%, lo cual puede atribuirse al uso de
reactores cataliticos en la planta, los cuales mejoran la produccion de mondxido de
carbono. En contraste, en nuestra simulacion solo utilizamos un reactor de conversion,
lo que puede explicar esta discrepancia entre los datos simulados y los datos de campo.

Por otro lado, la concentracion de otros compuestos es bastante similar entre la

simulacion y los datos de campo.

5.1.1.3. Validacién del Reactor Shift alta temperatura

Tabla V-3.  Validacién del reactor shift alta temperatura
ericr)erzigos:;logsdgel Composicién de entrada
. g del gas del shift de alta Diferencia
Sl G EE temperatura Hysys (RX-3)
temperatura PAU P ysy
%H: 48,87 51,62353157 2,7535316
%N2 29,64 29,5284106 -0,111589
%CHg4 1,75 3,67892734 -1,928927
%CO 11,29 7,941459619 3,3485404
%CO:2 8,25 7,227670864 1,0223291
Composicion de . .
salida del gas del shift | COMPosicion de salidadel | -~
gas del shift de alta Diferencia
de alta temperatura
temperatura Hysys (RX-4)
PAU
%H:> 52 50,2670007 -1,732999
%N> 27 30,35641928 3,3564193
%CHg4 2 3,782088454 -1,782088
%CO 3 10,96825789 -7,968258
%CO:2 15 4,626233677 10,373766

Elaboracion propia
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Fig. 5-3. Reactor shift de alta temperatura simulado en Aspen Hysys

m— ———
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Fuente: Elaboracion propia

Al analizar este reactor, se evidencia una discrepancia notable. En primer lugar, para
simularlo, se utiliza un reactor de equilibrio con datos almacenados en las librerias de
Aspen Hysys. Sin embargo, al variar la temperatura, se observa que esta reaccion se
beneficia al trabajar a temperaturas menores a 300°C. En contraste, en la PAU, se
aprovecha mejor la energia desprendida de los reformadores al aumentar la temperatura
de trabajo de los reactores shift. Ademas, mediante el uso de un catalizador, se logra
que la reaccidn ocurra a temperaturas incluso mas altas que 300°C, con un porcentaje

de conversion mucho mas elevado que sin el uso del catalizador y a temperaturas altas.

Por otra parte, los datos porcentuales de los deméas compuestos estan bastante cercanos
a los valores reales de la planta. Los valores de nitrdgeno e hidrogeno se encuentran
dentro de los datos de concentracion, lo que no afecta significativamente a la
produccion real de amoniaco. Ademas, con la ayuda del reformador shift de baja
temperatura, se completa la produccién del diéxido de carbono faltante, lo que también

contribuye a que la produccion de urea sea bastante similar a la de la planta PAU.



5.1.1.3. Validacion del reactor shift baja temperatura

Tabla V-4.  Validacion del reactor shift baja temperatura
" Composicion de
EompesiGionioe entrada del gas
entrada del gas del : - . .
. . del shift de baja Diferencia
shift de baja
temperatura PAU temperatura
Hysys (RX-5)
%H: 52,46 50,2670007 -2,192999
%N2 27,46 30,35641928 2,8964193
%CHg4 1,62 3,782088454 -2,162088
%CO 3,11 10,96825789 -7,858258
%CO:2 15 4,626233677 10,373766
Composicion de salida Cqmposmlon de
. salida del gas del
2B (B ol Bl e shift de baja Diferencia
baja temperatura J
PAU temperatura
Hysys (RX-6)
%H:> 53,76 51,8008742 -1,959126
%N2 26,71 29,42011475 2,7101147
%CHa4 1,57 3,665434823 -2,095435
%CO 0,29 7,545673504 -7,255674
%CO:2 17,32 7,567902724 9,7520973
Fuente: Elaboracion propia
Fig. 5-4. Reactor shift de baja temperatura simulado en Aspen Hysys
q
RX-6
,,,#
SHIFT
—— - A BAJA
RX-5 TEMP
SHIFT

Fuente: Elaboracion propia
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El caso del reactor shift de baja temperatura es analogo al de alta temperatura. Sin

embargo, se presentan discrepancias en algunos datos de salida debido al uso de

catalizadores en la planta PAU, los cuales mejoran los porcentajes de conversion a esas

temperaturas de trabajo especifica.

5.1.1.4. Validacion del reactor flujo piston

Tabla V-5.  Validacién del reactor flujo pistén

Contenido de Contenido de
amoniaco en la planta| amoniaco en Hysys | Diferencia
PAU (molar) (molar)
Camal 10,7% 18,6% 7,9%
Cama 2 16,1% 19,6% 3,5%
Cama 3 19,9% 20,3% 0,4%
Fuente: Elaboracién propia
Fig. 5-5. Reactor flujo piston simulado en Aspen Hysys
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Fuente: Elaboracion propia
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Para concluir el analisis de validacion del proceso de obtencion de amoniaco en Aspen

Hysy, se comparan los datos obtenidos en los tres reactores de flujo piston utilizados.

En la planta PAU, se emplea un solo reactor de flujo piston que contiene tres "camas”,

denominadas asi por tener tres zonas con condiciones termodindmicas distintas. Esto

implica el uso de valores de presion y temperatura diferentes en cada cama. Para
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simular algo similar, se decidio utilizar tres reactores de flujo piston con condiciones

de trabajo respectivas.

Al analizar los resultados de la simulacion, se observa que a medida que se pasa a traves
de las camas, los valores de concentraciones se asemejan cada vez mas a los datos de
la planta PAU. Lo que interesa particularmente en la simulacién es que, en la salida de
la tercera cama, se obtenga una concentracion igual a la de la planta PAU. Esto es
crucial, a partir de este punto comienza un proceso para separar el amoniaco de los

reactivos, lo que indica que se estd obteniendo producciones de amoniaco reales.

Como se observa en la tabla de validacion del reactor de flujo piston, se obtuvo una
concentracion molar del 20.3%, lo que muestra una diferencia de apenas el 0.4% en
comparacién con la planta PAU. Esta discrepancia tan baja valida por completo la

simulacion del amoniaco
5.2.2. Validacién del modelo de produccién de urea

Para el caso de la validacién del modelo de produccién de urea, se tendra que hacerlo
diferente al modelo de produccion de amoniaco. No se cuenta con datos de campo para
poder comparar los datos obtenidos en la simulacion, esto porque el reactor de urea
funciona como uno solo, y solo les interesa saber la concentracion de urea a la salida
del reactor, lo que seguiria del proceso es tan solo purificar la urea y recircular todos
los reactivos que no reaccionaron mediante la degradacion del carbamato o tan solo la

recirculacion del didxido de carbono y el amoniaco.

Entonces se decidi6 para que la simulacion de obtencidn de urea tenga validacion usar

datos conocidos/reales como:

e Tasa de produccion de urea en Tn/afio

e Cantidad de dioxido de carbono que entra al reactor de urea

e Porcentaje de conversion de cada una de las reacciones que ocurre dentro del
reactor

e Concentracion de urea a la salida del reactor de urea

e Temperaturay presion de trabajo del evaporador de vacio
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e Concentracion de urea a la salida evaporador de vacio

Todos estos datos se muestran a continuacion en la siguiente tabla:

Tabla V-6.

Datos de validacion del modelo de simulacion de obtencién de urea

Datos de validacion del modelo de simulacién de obtencidon de urea

Produccion de

Porcentaje del
total de didxido

Porcentaje de
conversion para

Porcentaje de
conversion de

urea Tn/afio de carbono que obtencion de carbamato a
entra al reactor carbamato urea
3,47E+05 18% 60% 70%

Porcentaje de
degradacion de
carbamato a amoniaco y
didxido de carbono

Concentracion
masica de urea a la
salida del reactor

Concentracion de urea a la
salida del evaporador de
vacio

65%

70%

96%

Fuente: Elaboracion propia

No se debe olvidar que todos los equipos estan trabajando en las condiciones de trabajo

expuestas en el subtitulo “4.1.2.5 Base de disefio de la simulacion de urea”.

5.2.2.1. Validacion reactor de sintesis de carbamato

Tabla V-7.

Validacién del reactor de sintesis de carbamato

Composicion de entrada al reactor
de carbamato en Aspen Hysys
(AMO-3y CO2-3)

Composicion de salida del
reactor de carbamato Aspen
Hysys (Rx-2)

Amoniaco 43,973 40,75%

Hidrogeno 0,000 0,00%

Carbamato 51,856 59,25%

Didxido de 4,168 0,00%
carbono

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-6. Validacion reactor de carbamato
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Fuente: Elaboracion propia

Se observa que todo el didxido de carbono terminé reaccionando con el amoniaco, lo
cual es esperado en este proceso, porque se busca utilizar todo el diéxido de carbono

en el para evitar su pérdida y su conversion en un contaminante ambiental.
5.2.2.2. Validacion reactor de obtencion de urea

Tabla V-8.  Validacién reactor de obtencién de urea

Composicion de entrada al Composicion de salida del
reactor de urea en Aspen Hysys | reactor de urea Aspen Hysys

(AMO-3y CO2-3) (Rx-5)

Amoniaco 40,75% 41,08%
Hidrogeno 0,00% 0,00%
Carbamato 59,25% 17,67
Didxido de 0,00% 0,00%

carbono

Urea 0% 31,72%
Agua 0% 9,52%

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-7. Validacion reactor de obtencidn de urea
w—.
RX-4
— - 2REACTOR
P-102  RX-3.1 C
6 Q-108
RX-5

Fuente: Elaboracion propia

En este punto, se comenzo con la obtencion de urea, pero ain no es momento de
comparar esta concentracion con la obtenida en la planta PAU, ya que el producto adn
no ha salido por completo de los reactores. Se recordara que en la PAU las tres
reacciones ocurren en el mismo reactor, mientras que en nuestra simulacion utilizamos
tres reactores diferentes para simular el proceso completo. Ademas, existe una etapa de
purificacion donde, mediante absorcién con el dioxido de carbono remanente, se

elimina la mayor parte del carbamato y el amoniaco sobrante.
5.2.2.3. Validacién reactor de degradacion de carbamato

Tabla V-9.  Validacién reactor de degradacion de carbamato

o Composicion de salida del
Composicion de entrada al )
o reactor degradacion de
reactor de degradacion de b ificacion d
carbamato en Aspen Hysys (RX- carbamato y purificacion de
5) urea Aspen Hysys (STRIP-
2)
Amoniaco 41,08% 7,21%
Agua 0,00% 21,10%
Carbamato 17,67% 0,0137%
Dioxido de carbono 0,00% 0,00%
Urea 31,72% 70,033%

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-8. Validacion del reactor de degradacion de carbamato
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Fuente: Elaboracion propia

Ahora se puede confirmar que la urea acaba de salir completamente del reactor de
obtencion, y como se observa, se obtiene una concentracion del 70.033% en solucién

acuosa. Hasta este punto, se nota que la simulacién esta funcionando dentro de los

rangos esperados de concentracion.

5.2.2.4. Validacion del evaporador de vacio

Tabla V-10. Validacién del evaporador de vacio

Composicion de | Composicion Produccion Presion
entrada del de salida del de Urea de [ Temperatura
evaporador al | evaporador al (Tn/afio) salida |de salida (°C)
vacio vacio (Bar)
Urea 78,58% 96%
3,49E+05 0,33 71,31
Agua 21,42% 4%

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-9. Validacion separador de vacio flash
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Fuente: Elaboracién propia

Al concluir la simulacion, se obtuvo una concentracion de urea final del 96%, lo cual
es obligatorio por motivos de calidad. Sin embargo, lo més relevante es la temperatura
de salida, que debe ser de 70°C para facilitar el proceso de granulacion posterior. Como
se puede observar en la tabla, se obtuvo una temperatura de urea de 71°C, cumpliendo

asi con los datos operativos de la PAU.

Ademas, se esta cumpliendo con la tasa de produccion de urea. En la planta PAU, se
tiene una produccion de 3,473 x 10° toneladas por afio, mientras que en la simulacion
se obtiene 3,491 x 10° toneladas por afio, valores bastante cercanos que pueden

confirmar la validacién de la simulacién.
5.3. Anadlisis de sensibilidad

Para llevar a cabo el analisis de sensibilidad, se utilizard el mismo Aspen Hysys,

conocido por su funcionalidad de ""Case Study'. Esta herramienta permite definir
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claramente las variables independientes y dependientes para el estudio. Ademas, nos
ofrece la flexibilidad de especificar el rango de valores inicial y final para llevar a cabo
el andlisis de sensibilidad. Esta funcionalidad proporciona una vision detallada de
cémo varia la salida del modelo en respuesta a cambios en las variables de entrada, lo
cual es fundamental para comprender la robustez y la sensibilidad del proceso.

Es importante destacar que la simulacion del proceso de obtencion de amoniaco es
altamente sensible a pequefias variaciones, debido a la complejidad inherente del
proceso. La presencia de multiples equipos, como absorbedores, reactores de flujo
piston y reactores de equilibrio, junto con los calculos asociados a las recirculaciones,
contribuye a esta sensibilidad. Por lo tanto, es crucial abordar la simulacién con

cuidado y meticulosidad, especialmente al llevar a cabo el analisis de sensibilidad.
5.3.1. Analisis de sensibilidad en el modelo de produccién de amoniaco
5.3.1.1. Reactor shift de alta temperatura y baja temperatura

Tabla V-11. Sensibilidad de los reactores shift de alta y baja temperatura

Shift Alta temperatura Shift baja temperatura
Temperatura (°C) | %Conversion Tem?%? tura %Conversion
350,00 0,00 200,00 30,72
333,33 0,00 205,56 30,47
316,67 0,00 211,11 30,19
300,00 0,00 216,67 29,90
283,33 0,00 222,22 29,58
266,67 1,59 227,78 29,25
250,00 3,57 233,33 28,89
233,33 5,29 238,89 28,51
216,67 6,73 244,44 28,11
200,00 7,90 250,00 27,69

Fuente: Elaboracién propia
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Fig. 5-10 Evaluacion del reactor shift de alta temperatura
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Fuente: Elaboracion propia
Fig. 5-11 Evaluacion del reactor shift de baja temperatura
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Fuente: Elaboracion propia

Se optd por presentar conjuntamente los dos reactores shift debido a que la evaluacion
es practicamente idéntica para ambos, como se discutio en el capitulo de validacion.
Estos tipos de reacciones de equilibrio, sin el uso de catalizadores, muestran una mejora
en la conversidn a temperaturas inferiores a 300°C. Sin embargo, incluso reduciendo

la temperatura, no se alcanzan altos porcentajes de conversion. Por esta razon, en la
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planta PAU se recurre al uso de catalizadores que facilitan la reaccion a temperaturas

mas elevadas y proporcionan una mayor eficiencia en la conversion.
5.3.1.2. Reactor flujo piston cama 1

Para el reactor de flujo pistén, se decidié analizar como varian los porcentajes de
conversion en funcién de la geometria del reactor, asi como de las condiciones de
operacion, tales como temperatura y presion. Esta eleccion se basa en la importancia
critica de estas variables para el rendimiento del reactor. La geometria del reactor, junto
con las condiciones de temperatura y presion, influyen significativamente en la
eficiencia de la conversion quimica dentro del sistema. Por lo tanto, es fundamental
comprender como estos factores afectan los resultados del proceso en el reactor de flujo
piston.
A. Porcentaje de conversion en funcion de la geometria del reactor

Tabla V-12.  Sensibilidad de la CAMA 1 en funcion de su geometria

RFP CAMA 1 RFP CAMA 1
Largo del reactor (m) | %Conversion | RFP Volumen (m®) | %Conversion
0,500 9,71437 1,000 9,714
0,889 9,71427 1,222 9,714
1,278 9,71424 1,444 9,714
1,667 9,71419 1,667 9,714
2,056 9,71430 1,889 9,714
2,444 9,71413 2,111 9,714
2,833 9,71439 2,333 9,714
3,222 9,71424 2,556 9,714
3,611 9,71434 2,778 9,714
4,000 9,71422 3,000 9,714

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-10. Evaluacion de la Cama 1 en funcion de la longitud del reactor

Camal
9,71445
9,71440
9,71435
9,71430
9,71425
9,71420
9,71415

9,71410
0,000 0,500 1,000 1,500 2,000 2,500 3,000 3,500 4,000 4,500

LARGO DEL REACTOR (m)

% Converison

Fuente: Elaboracion propia

Fig. 5-11. Evaluacion de la cama 1 en funcién del volumen del reactor
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Fuente: Elaboracion propia

Al analizar los datos obtenidos de la evaluacion de la geometria del reactor "Cama 1",
es importante ejercer cautela y evitar sacar conclusiones precipitadas. Aunque las
gréaficas puedan mostrar un comportamiento aparentemente caotico o irregular, al
observar detenidamente las tablas de datos, se revela que las variaciones son del orden
de 0,0001-0,001. Esto significa que los valores de los primeros dos decimales
permanecen constantes a lo largo de las variaciones. Por lo tanto, en este caso, la
geometria del reactor parece tener una influencia insignificante en el porcentaje de

conversion.
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B. Porcentaje de conversién en funcién de las condiciones de trabajo

Temperaturay Presion

En el caso de las condiciones de trabajo del reactor "Cama 1", se considero apropiado

realizar un analisis simultdneo de ambos parametros, presion y temperatura. Esta

decision se fundamenta en el hecho de que tanto la presion como la temperatura ejercen

una influencia significativa en la reaccion de obtencion de amoniaco. Dado que ambos

compuestos se encuentran en estado gaseoso y presentan variaciones sustanciales en

sus propiedades, es crucial examinar como estas dos variables afectan conjuntamente

el comportamiento del proceso en el reactor.

Tabla V-13. Sensibilidad de la CAMA 1 en funciédn de las condiciones de trabajo
CAMA 1
Presion | Temperatura | .. | Presion | Temperatura |, »
(Bar) (°C) YoConversion (Bar) C) YoConversion
150 350 13,4231 150 350 13,423
150 450 12,0884 250 350 14,174
150 500 11,4217 300 350 14,394

150

400

12,761

14,1738
250 400 13,6699
250 450 13,1493 250 450 13,149
250 500 12,6234 300 450 13,467
300 350 14,3936 150 500 11,422
300 450 13,4670 250 500 12,623
300 500 12,9877 300 500 12,988

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-12. Sensibilidad de la cama 1 en funcion de la temperatura a presiones
constantes
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Fuente: Elaboracion propia

Fig. 5-13. Sensibilidad de la cama 1 en funcién de la presion a temperaturas
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Fuente: Elaboracion propia

Al analizar los resultados, se observan dos tendencias importantes: el porcentaje de
conversion es directamente proporcional al aumento de la presiéon de trabajo, pero
inversamente proporcional al incremento de la temperatura de trabajo. Estos hallazgos

indican que el aumento de presion es el factor principal que contribuye a una mayor
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produccidn de amoniaco. Aungue la temperatura también influye en la reaccion, parece
tener un efecto contrario en comparacion con la presion en términos de su impacto en

el rendimiento del proceso.
5.3.1.3. Reactor flujo piston cama 2

Se procedera a realizar el mismo analisis tanto para la cama dos como para la cama
tres. Sin embargo, en esta ocasion, no se llevara a cabo un exhaustivo analisis de la
geometria de estos reactores, ya que como se ha observado previamente, esta variable
no influye de manera significativa en el porcentaje de conversion. En su lugar, se
centrara en la influencia de la presion y la temperatura, pardmetros relevantes para el
estudio de estos reactores. No obstante, también se presentaran los resultados del
porcentaje de conversion en funcion de la geometria de los reactores de la cama 2 y

cama 3.

Es importante tener en cuenta que, para estos reactores, la cantidad de reactivo en la
entrada es considerablemente menor. Por lo tanto, es posible que los porcentajes de

conversion sean mas bajos en comparacion con el reactor anterior.
A. Porcentaje de conversion en funcion de la geometria del reactor cama 2

Tabla V-14. Sensibilidad de la CAMA 2 en funcion de su geometria

RFP CAMA 2 RFP CAMA 2
RFP Vol (m3) %Conversion Largo (zreT:)reactor %Conversion
1,000 33,161 0,50000 0,56568
1,222 33,183 0,88889 0,56572
1,444 33,247 1,27778 0,56567
1,667 33,144 1,66667 0,56566
1,889 33,144 2,05556 0,56561
2,111 33,160 2,44444 0,56571
2,333 33,199 2,83333 0,56568
2,556 33,131 3,22222 0,56568
2,778 33,159 3,61111 0,56563
3,000 33,157 4,00000 0,56567

Fuente: Elaboracion propia
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Evaluacion de la CAMA 2 en funcién del volumen del reactor

CAMA?2
o
o
o
o o o0
o0 %
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Volumen (m?3)

Fuente: Elaboracion propia

3,500

Evaluacion de la CAMA 2 en funcién de la longitud del reactor
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Fuente: Elaboracién propia

Una vez mas, se confirma que la variacion en la geometria del reactor no influye

significativamente en el porcentaje de conversion. Sin embargo, es importante destacar

que, al aumentar el volumen del reactor, es posible alcanzar un porcentaje de

conversion considerablemente mayor en comparacion con los cambios en la longitud

del reactor. Este hallazgo sugiere que, aunque la geometria del reactor no tenga un

impacto significativo por si sola, el volumen total del sistema puede tener una

influencia significativa en la eficiencia de la conversion quimica.
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B. Porcentaje de conversién en funcion de las condiciones de trabajo

Temperaturay Presion

Tabla V-15. Sensibilidad de la CAMA 2 en funcidn de las condiciones de trabajo
CAMA 2 CAMA 2
Presion | Temperatura |, .. | Presion | Temperatura |, »
(Bar) C) YoConversion (Bar) (°C) YoConversion
150,000 400,000 1,599 150,000 | 400,000 1,599
150,000 Sl il -0,402 250,000 [ 400,000 2,625
150,000 600,000 -1,345 300,000 | 400,000 2,928

150,000

250,000

466,667

466,667

0,589

300,000

466,667

2,216

250,000 | 400,000 2,625 | 150,000| 533,333
250,000 | 466,667 1,840

250,000 | 533,333 1,051 |250,000| 533,333 1,051
250,000 | 600,000 0,280  |300,000| 533333 1,495
300,000 | 400,000 2,928 | 150,000 600,000 11,345
300,000 | 466,667 2216 [200000| 600000 | 0392 |
300,000 | 533,333 1495  |250,000| 600,000 0,280
300,000 | 600,000 0,785  |300,000| 600,000 0,785

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-16. Sensibilidad de la cama 1 en funcion de la temperatura a presiones

constantes
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Fuente: Elaboracion propia
Fig. 5-17. Sensibilidad de la cama 2 en funcion de la presion a temperaturas
constantes
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Fuente: Elaboracion propia

Se observa un fendmeno interesante: para ciertas combinaciones de presiones y

temperaturas, los valores de los porcentajes de conversién son negativos. Este
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fendmeno indica que, en condiciones de presibn muy baja y temperaturas
extremadamente altas, en lugar de obtener productos, se generan mas reactivos. Es
importante recordar que la reaccion de obtencion de amoniaco es una reaccion de
equilibrio, lo que implica la posibilidad de que se formen reactivos en lugar de
productos en ciertas condiciones. Ademas, es notable mencionar que los porcentajes

de conversion son mas bajos que los observados en el reactor Cama 1.
5.3.1.4. Reactor flujo piston cama 3

Concluyendo con los reactores, se procederd a repetir los anélisis, como se hizo
previamente en los reactores anteriores. Es importante tener en cuenta que la cantidad
de reactivo que ingresa al sistema es considerablemente menor en este punto, dado que
ya ha pasado por dos reactores previos. Esta reduccion en la cantidad de reactivo
disponible influira en los resultados del andlisis, y debe ser considerada al interpretar
los datos obtenidos en esta etapa del proceso.

Tabla V-16. Sensibilidad de la CAMA 3 en funcién de su geometria

RFP CAMA 3 RFP CAMA 3
RFP Vol. (m®) %Conversion Largo(gsl 190 %Conversion
1,0000 28,8896 0,5000 0,4376
1,2222 28,9486 0,8889 0,4377
1,4444 28,9890 1,2778 0,4377
1,6667 28,9432 1,6667 0,4377
1,8889 28,8248 2,0556 0,4376
2,1111 28,9630 2,4444 0,4377
2,3333 28,9313 2,8333 0,4376
2,5556 28,9059 3,2222 0,4377
2,7778 28,9369 3,6111 0,4376
3,0000 28,9744 4,0000 0,4377

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-18. Evaluacion de la CAMA 3 en funcién del volumen del reactor
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Fuente: Elaboracion propia

Fig. 5-19. Evaluacion de la CAMA 3 en funcién del largo del reactor
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Fuente: Elaboracion propia

Como ultimo andlisis de la influencia de la geometria del reactor en el porcentaje de
conversion, se observa que practicamente no hay cambios significativos. Solo se
presentan pequefios picos que pueden mejorar o empeorar ligeramente el porcentaje de
conversion, pero en Gltima instancia, estos cambios resultan insignificantes en términos
de una mayor o menor obtencion de producto. Esto sugiere que, en este punto del
proceso, otros factores pueden tener una influencia mucho mayor en la eficiencia de la

conversion quimica que la geometria del reactor.
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A. Porcentaje de conversion en funcion de las condiciones de trabajo

Temperaturay Presion

Tabla V-17. Sensibilidad de la cama 3 en funcion de la temperatura a presiones

constantes
CAMA 3
Presion (Bar) Temperatura (°C) %Conversion
140,000 400,000 0,811
140,000 466,667 -0,212
140,000 533,333 -1,320
140,000 600,000 -2,508

246,667 400,000 1,726
246,667 466,667 1,083
246,667 SUSko Y 0,386
246,667 600,000 -0,358
300,000 400,000 1,962
300,000 466,667 1,408
300,000 533,333 0,808
300,000 600,000 0,170

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-20. Sensibilidad de la cama 3 en funcién de la temperatura a presiones

constantes
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Fig. 5-21. Sensibilidad de la cama 3 en funcion de la presion a temperaturas
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En este ultimo vistazo, se observa que la tendencia de la reaccion se acerca cada vez
mas a la formacion de reactivos en lugar de productos. Este fendmeno puede atribuirse
a la naturaleza del equilibrio quimico, donde a medida que aumenta la concentracion
de amoniaco, se requieren presiones mas altas y temperaturas mas bajas para favorecer
una mayor produccion de amoniaco. Este comportamiento ilustra la importancia de
comprender y controlar las condiciones termodinamicas para optimizar la eficiencia de

la reaccion y mejorar el rendimiento del proceso en la obtencion de amoniaco.
5.3.1.5. Produccién de amoniaco en funcion de la relacion de H2/N2

Tabla V-18. Produccion de amoniaco en funcién de la relacién de alimentacion de

airea H./N»
Relacion de alimentacién de Produccion de amoniaco
airea H2/N2 (Tn/afio)
0,5 4 3550E+05
0,7 4,.3298E+05
0,9 4,3303E+05
1,1 4.3261E+05
1,3 4,3289E+05
15 3,9179E+05

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-22. Produccidn de amoniaco en funcion de la relacion de alimentacion de

airea Ho/N»
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El propdsito de este analisis es demostrar como puede variar la produccion de amoniaco
en funcidn del aire que ingresa al proceso. Cuando se refiere a la relacion Hz/Na, se
esta hablando de la proporcidn entre la cantidad de hidrégeno y nitrégeno presentes en
el sistema. Esta relacion es de particular interés, ya que ambos son reactivos que
participan en la formacién del producto final, el amoniaco. Se observa que a medida
que esta relacion aumenta, la produccion de amoniaco disminuye gradualmente al
principio, pero luego cae drasticamente. Esta tendencia podria atribuirse a una
acumulacion de hidrogeno en el circuito de produccion de amoniaco, lo que afecta

negativamente la eficiencia de la reaccion.
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5.3.1.6. Produccién de amoniaco en funcion de la relacion vapor de

agua/Alimentacion

Tabla V-19. Produccién de amoniaco en funcion de la relacion vapor de

agua/Alimentacién

Relacién de alimentacion ., )
Produccion de amoniaco
VLI ol (Tn/afio)
agua/Alimentacion
0,5 1,77E+05
0,7 2,70E+05
0,9 3,59E+05
1,1 4,04E+05
1,3 4 54E+05
15 4 74E+05

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-23. Produccién de amoniaco en funcién de la relacion de vapor de

agua/Alimentacion
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En este estudio, se analiza la variacion en la produccion de amoniaco en funcién de la
cantidad de vapor de agua que ingresa al sistema. Se observa que conforme aumenta la
cantidad de vapor de agua, también lo hace la produccion de amoniaco. Sin embargo,
este incremento en la produccion de amoniaco requiere aumentar la cantidad de aire
que ingresa al sistema, lo que resulta en una disminucion de la relacion Ha/N2. Aunque
esto podria parecer beneficioso, no es posible reducir esta relacion indefinidamente, ya
que ello conduciria a una acumulacion de nitrégeno en el circuito de produccién de
amoniaco, generando un efecto contrario. Por lo tanto, es esencial identificar un punto
de alimentacién éptimo que maximice la produccion de amoniaco. Este punto 6ptimo
puede determinarse mediante la combinacién de ambas gréaficas, identificando el punto
de interseccion. Este valor de alimentacion 6ptimo permitira lograr una produccion de

amoniaco mas elevada.
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Fig. 5-24. Relacién optima de alimentacion
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Fuente: Elaboracion propia

Podemos observar que la relacion optima para maximizar la produccion de amoniaco

cae dentro del rango de valores entre 1,17 y 1,26. Este intervalo representa la

combinacién ideal de vapor de agua y aire que ingresan al sistema, lo cual permite

alcanzar una produccién maxima de amoniaco. En este sentido, identificar y mantener

esta relacion optima es crucial para optimizar la eficiencia del proceso y asegurar una

produccion éptima de amoniaco.
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5.3.2. Andlisis de sensibilidad en el modelo de produccion de urea

5.3.2.1. Produccién de carbamato y urea en funcion del porcentaje del total de

dioxido de carbono que entra al reactor.

Tabla V-20. Produccion de carbamato y urea en funcion del porcentaje del total de

diéxido de carbono que entra al reactor

Relacién de flujo de diéxido de carbono
Relacion de flujo de Produccion de Produccion de urea

CO2 Carbamato (Tn/afio) (Tn/afo)

10% 1,0608E+05 5,0670E+05
12% 1,0776E+05 5,1463E+05
14% 1,0787E+05 5,1348E+05
17% 1,0790E+05 5,1313E+05
19% 1,0791E+05 5,1303E+05
21% 1,0791E+05 5,1300E+05
23% 1,0792E+05 5,1299E+05
26% 1,0792E+05 5,1298E+05
28% 1,0792E+05 5,1298E+05
30% 1,0792E+05 5,1298E+05

Fuente: Elaboracion propia

Fig. 5-25. Produccion de carbamato en funcién de la cantidad de dioxido de
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Fig. 5-26. Produccidon de urea en funcién de la cantidad de didxido de carbono

que entra al reactor
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Fuente: Elaboracion propia

Al analizar las gréaficas, se observa que la produccién de carbamato y urea es
practicamente idéntica. Esto se debe en parte a que la degradacion del carbamato a urea
sigue una proporcion de 1:1. Ademas, la reaccion alcanza un maximo de conversién
del 60% al 70%. También es importante tener en cuenta que el dioxido de carbono
restante que no ingresa al reactor se utiliza como absorbente para purificar la urea de
los otros reactivos evitando que se pueda meter todo el didéxido de carbono al reactor.
Por lo tanto, la cantidad 6ptima de diéxido de carbono total que ingresa al reactor cae

dentro del rango de valores entre el 13% y el 14%.
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5.3.2.2. Produccion de urea final en funcion del porcentaje del total de didxido de

carbono que entra al sistema

Tabla V-21. Produccién de urea final en funcion del porcentaje del total de didxido

de carbono que entra al reactor

Produccién de urea final en funcién del porcentaje de CO:2 que
entra al reactor
Porcentaje CO:2 que entra al Produccion de urea final
reactor (Tn/afo)
10% 5,352E+05
12% 5,345E+05
14% 5,343E+05
17% 5,343E+05
19% 5,342E+05
21% 5,342E+05
23% 5,342E+05
26% 5,342E+05
28% 5,342E+05
30% 5,342E+05

Fuente: Elaboracion propia



209

Fig. 5-27. Produccién de urea final en funcion del porcentaje del total de didxido

de carbono que entra al reactor
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Se observa un fenémeno totalmente inesperado: a medida que se introduce didxido de
carbono al reactor, la produccion final de urea disminuye rapidamente. Esta
disminucion puede deberse a varios factores. Por un lado, aunque se genere mas urea
en el reactor principal, durante el proceso de purificacion, parte de la urea se convierte
nuevamente en carbamato debido a la naturaleza de la reaccién de equilibrio. Ademas,
el aumento en la cantidad de diéxido de carbono introducido al reactor puede resultar
en una saturacion del absorbedor utilizado para purificar la urea, lo que lleva a una

pérdida de urea durante el proceso de purificacion.
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5.3.2.3. Temperatura de la urea en funcion de la presion de vacio del evaporador

Tabla V-22. Temperatura de la urea en funcion de la presion de vacio del

evaporador

Temperatura de la urea en funcion de la presion de vacio
Presion de vacio (Bar) Temperatura de la Urea (°C)

0,100 45,81

0,122 49,79

0,144 53,19

0,167 56,17

0,189 58,83

0,211 61,23

0,233 63,44

0,256 65,46

0,278 67,34

0,300 69,10

Fuente: Elaboracion propia

Fig. 5-28. Temperatura de la urea en funcidn de la presion de vacio del

Temperatura la urea
75,00
70,00 o
65,00 <
60,00 <
55,00 1%
50,00 O

4500 @

Temperatura de salida de la urea (°C)

40,00
0,090 0,140 0,190 0,240 0,290
Presion de vacio (Bar)

evaporador

Fuente: Elaboracién propia
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Como ultimo analisis de sensibilidad, se observa que al aumentar la presion o disminuir
la presion de vacio, la urea debe ser evaporada a una temperatura mas alta en el
evaporador. Esto se debe a que se busca cumplir con la concentracion masica de urea

del 96%, que es un estandar de calidad para el producto final.
5.3.3. Andlisis de sensibilidad global

Tabla V-23. Sensibilidad de la produccion de urea y amoniaco en funcién del gas

de alimentacion

PRODUCCION

Alimentacion Produccion de amoniaco Produccion de urea
(MMSCEFD) (Tn/afo) (Tn/afo)

10 1,31E+05 1,07E+05

20 2,63E+05 2,12E+05

30 3,94E+05 3,17E+05

40 5,24E+05 4,23E+05

50 6,56E+05 5,26E+05

Fuente: Elaboracion propia
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Fig. 5-29. Analisis de la produccion de urea y amoniaco en funcién del gas de

alimentacién

Como cambia la produccion de ureay
amoniaco en funcion de la alimentacion de gas
natural
7,00E+05
6,00E+05
5,00E+05
4,00E+05 O
3,00E+05
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Produccion (Tn/afio)

1,00E+05

0,00E+00
0 10 20 30 40 50 60

Alimentacion (MMSCF)

©O— Produccion de amoniaco Produccion de urea

Fuente: Elaboracion propia

Se observa que ambas producciones aumentan de manera lineal a medida que se
incrementa la cantidad de gas natural que ingresa al sistema, aunque no con la misma
pendiente. Esta diferencia se debe a que todo el amoniaco generado puede convertirse

en urea.
5.4. Andlisis y discusion de los resultados
5.4.1. Analisis y discusidn reactor shift de alta y baja temperatura

Realizados los andlisis de sensibilidad con Aspen Hysys, se nota que, a medida que se
aumenta la temperatura en el proceso, el porcentaje de reaccion disminuye
drasticamente. Esto se debe a que se trata de una reaccion exotérmica, lo cual indica
que la temperatura es un factor importante para el valor de la constante de equilibrio

de la reaccion.
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Por otro lado, aunque se trata de reacciones quimicas que utilizan gases, el aumento o
disminucion de la presion no afecta de manera apreciable la constante de equilibrio de

la reaccion; en otras palabras, no incrementa el porcentaje de conversion en el proceso.
5.4.2. Andlisis y discusion reactor flujo piston (camal-cama2-cama3)

Después de realizar los andlisis de sensibilidad para el reactor de flujo piston en las
camas 1, 2 'y 3, que representan los tres procesos dentro del reactor de la planta PAU,
se puede observar que, en cuanto a la geometria del reactor, aumentar los valores de la
longitud o el volumen del reactor no produce una mejora notable en el porcentaje de
conversion. Ademas, estos cambios, aunque sean pequefios, no siguen un patrén

predecible y son bastante caoticos.

En cuanto a las condiciones de trabajo, se ha observado que, para este tipo de reaccion,
valores altos de presion y bajos de temperatura favorecen una mejor conversion de
reactivos a productos. Sin embargo, es importante tener en cuenta que, a medida que
se avanza a través de las camas del reactor, se necesitaran mayores valores de presion
para evitar que los productos se reconviertan en reactivos debido a la disminucién de
reactivos en cada cama. Esto podria deberse a que la reaccion es de equilibrio, lo que
indica que es necesario controlar mas estrictamente el valor de la presion en cada cama

y, posiblemente, aumentarla para evitar la pérdida de productos a reactivos.

5.4.3. Andlisis y discusion de la produccién de amoniaco en funcién de la relacion
H2/N2

En este caso, se ha observado que a medida que se aumenta la relacion de la cantidad
de aire que ingresa al sistema, la produccion de amoniaco disminuye progresivamente
hasta llegar a un punto donde cae abruptamente. Esta disminucion puede atribuirse a la
acumulacion creciente de hidroégeno en el circuito de produccion de amoniaco, lo que
resulta en una dréstica reduccion en los porcentajes de reaccion. Por lo tanto, es crucial
encontrar un valor Gptimo para la alimentacion de aire al sistema, considerando

también el flujo de vapor de agua que ingresa al proceso.
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5.4.4. Andlisis y discusion de la produccién de amoniaco en funcion de la relacion

H>O/Alimentacion

Del anélisis de sensibilidad, se observo que a medida que se aumenta la relacion, la
produccion de amoniaco aumenta de manera lineal y con una pendiente elevada. Sin
embargo, es importante tener en cuenta que este aumento en la produccion de amoniaco

obliga a disminuir el valor de la relacién Ha/Na.
5.4.5. Andlisis y discusion relacion de alimentacion optima

Teniendo en cuenta la interaccion entre ambas relaciones y su impacto en la produccion
de amoniaco, al combinar ambas gréficas se observa que el valor optimo de las

relaciones debe situarse entre 1,17 y 1,26.

5.4.6. Produccion de carbamato y urea en funcion del porcentaje del total de

diéxido de carbono que entra al reactor.

Del andlisis de sensibilidad, se encontré que al aumentar la cantidad de didxido de
carbono que ingresa al reactor, la produccién de carbamato y urea también aumenta de
manera similar. Esto se debe a que la degradacidn del carbamato a urea es una reaccion
1:1. Sin embargo, este aumento alcanza un punto maximo debido al disefio del reactor
y al tipo de reacciones de equilibrio, donde solo se logran conversiones del 60% al
70%. Otro aspecto importante a considerar es que no se puede utilizar todo el didxido
de carbono, ya que también se necesita como agente absorbente en el purificador de
urea. Ademas, es crucial tener en cuenta que todo el didxido de carbono debe reaccionar

con el amoniaco para evitar que se convierta en un contaminante.

5.4.7. Andlisis de la produccion de urea final en funcion del porcentaje del total

de didxido de carbono que entra al sistema

Un analisis importante que se ha realizado es que, aunque pueda parecer sorprendente,
al aumentar la cantidad de dioxido de carbono que ingresa al reactor, la cantidad de
urea final disminuye. Esto se debe a que, en primer lugar, si se afiade mas dioxido de
carbono, no seria posible purificar la urea de manera Optima. Esto conduciria a la

acumulacion de urea dentro del absorbedor, lo que podria resultar en la reversion de la



215

urea a carbamato, amoniaco y dioxido de carbono, provocando asi pérdidas de urea en
el proceso. Incluso existe la posibilidad de la formacion de Biuret, lo cual es algo que

se quiere evitar a toda costa.

5.4.8. Analisis y discusién temperatura en funcion de la presion de vacio del
separador flash de urea

El altimo paso para obtener la urea comercial implica cumplir con la norma que
establece que la urea debe comercializarse con un 4% en masa de humedad. Para lograr
esto, se utiliza un separador flash en el que se crea un vacio para que el vapor de agua
se elimine. Segun el analisis de sensibilidad realizado, se observa que a medida que
disminuye la presion, la temperatura de evaporacion del agua también desciende.
Idealmente, se podria crear un vacio perfecto para que la temperatura sea lo
suficientemente baja como para no requerir calentar la mezcla de urea y agua. Sin
embargo, econémicamente y técnicamente, mantener condiciones de presion de vacio
resulta mas costoso que simplemente aumentar la temperatura. Ademas, la temperatura
es crucial para alcanzar el estado fundido de la urea necesario para el proceso de

granulacion.

Por lo tanto, utilizando la informacidn obtenida de la sensibilidad, se puede determinar
que los valores éptimos de trabajo son intermedios tanto para el vacio deseado como
para la temperatura de salida. Los valores de presion de vacio 6ptimos se sitdan entre
0,24y 0,30 bares, lo que proporciona temperaturas de salida de 70 a 75°C. Estos valores
son ideales para obtener urea fundida, requisito fundamental para el proceso de

granulacioén.
5.5.9. Andlisis de sensibilidad global

El ultimo analisis que se realizo fue a nivel global, donde se observa que al aumentar
la cantidad de gas natural que ingresa, tanto la produccion de amoniaco como la de
urea aumentan de manera similar, aunque con pendientes diferentes. Sin embargo, es
importante recordar que existen dos relaciones que se deben respetar si se desea

aumentar la produccion de amoniaco y, por ende, la produccién de urea.



CAPITULO VI
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
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Conclusiones

e Se logro recopilar la informacion necesaria y minima para llevar a cabo la
simulacion de la planta de Bulo-Bulo en Aspen Hysys. Esto se logré mediante
el contacto directo con profesionales que estuvieron involucrados en el disefio
de prefactibilidad de la planta, asi como mediante la revision de informes de
mantenimiento que proporcionaban datos sobre las condiciones de trabajo.

e Con el apoyo de la bibliografia consultada, se lograron obtener datos sobre los
equipos involucrados en el proceso de obtencidon de amoniaco y urea. Entre los
equipos utilizados se encuentran: reactores, absorbedores, compresores,
calentadores, enfriadores, intercambiadores de calor, valvulas de control,
separadores flash, separadores flash de vacio, tanques de almacenaje y bombas.

e Losequipos mas relevantes para la planta de Bulo-Bulo son principalmente los
reactores, que incluyen el reactor reformador primario y secundario, el reactor
shift de alta y baja temperatura, el reactor metanador, el absorbedor de diéxido
de carbono, el absorbedor de nitrégeno e hidrogeno, y el reactor de flujo piston
para la obtencién de amoniaco.

e Las variables mas significativas para el proceso de obtencidn de amoniaco-urea
incluyen la temperatura de trabajo de los diferentes reactores, la presion de
trabajo del reactor de flujo piston y los absorbedores, el volumen total del
reactor de flujo piston, el flujo molar de la cantidad de aire, el flujo molar de la
cantidad de vapor de agua, el flujo masico de la cantidad de dioxido de carbono
que entra al reactor en la obtencion de carbamato-urea, y la presion de vacio del
evaporador de urea fundida.

e El simulador de procesos mas conveniente para el trabajo de investigacion fue

Aspen Hysys.

e Se seleccion6 el modelo Peng-Robinson para la simulacién de la planta de
amoniaco debido a su buena adaptabilidad a los gases en general y a los
hidrocarburos en particular. En el proceso de obtencion de urea, se opto por el
modelo Electrolyte NRTL (GMENRTL) debido a recomendacién del mismo
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AspenTech, ademas de que este modelo funciona muy bien con soluciones

electroliticas.

La validacion de los procesos de simulacién de amoniaco y urea se logro

utilizando los datos reales de condiciones de trabajo (temperatura, presion,

fracciones molares y masicos) de la planta PAU, empleando informes de

mantenimiento de la planta publicados por la misma empresa YPFB y cursos

subidos por ingenieros que trabajaron dentro de la planta PAU.

Ejecutando el analisis de sensibilidad a los equipos mas relevantes en la PAU,

se llego a las siguientes conclusiones:

VI.

La reaccién ocurrida en los reactores shift alta y baja temperatura, es
una reaccién exotérmica lo que significa que a medida que se aumenta
la temperatura la constante de equilibrio disminuyendo. La temperatura
Optima de trabajo sin catalizadores como se vio en la simulacién del

reactor shift de alta temperatura debe ser entre 200-300°C.

La geometria de los reactores de flujo piston no influye
significativamente en el porcentaje de conversion, lo que significa que
incluso al aumentar el tamafio del reactor, no se logra una mayor
obtencion de amoniaco.

Se puede aumentar el porcentaje de conversion dentro de los reactores
de flujo piston al operar a mayores presiones y disminuir la temperatura.
La presion de trabajo en los reactores flujo piston es mas relevante que
la temperatura para el aumento del porcentaje de conversion.

A medida que los reactivos pasan por cada cama, se requieren mayores
presiones para obtener mas producto, pero también para evitar que los
productos se vuelvan a convertir en reactivos.

A medida que se aumenta la cantidad de aire introducida en el proceso
de obtencion de amoniaco, la produccion de amoniaco aumenta
notablemente, pero hasta alcanzar un limite para evitar la acumulacién

de nitrégeno en el circuito de produccion de amoniaco.
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VIII.
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La relacion de alimentacion Optima para las relaciones H2/N2 y
H>O/Alimentacion debe ser de 1,17-126.

El porcentaje maximo del total de CO2 que se introduce a los reactores
para la produccion de carbamato y posteriormente de urea debe ser del
13%.

El valor 6ptimo de la presion de vacio en el evaporador de urea deberia
situarse en el rango de 0,24 a 0,30 para alcanzar una temperatura de urea
fundida de alrededor de 70-75°C, lo cual es 6ptimo para el proceso de
granulacion.

La simulacion del proceso de obtencion de amoniaco es altamente
sensible a pequefios cambios, por lo que se debe tener precaucion al

manipularlo.



219

Recomendaciones

e Serecomienda utilizar otros modelos coeficiente de actividad para comparar si
los valores simuladores son iguales o cercanos a los modelos Peng-Robinson y
Electrolyte NRTL (GMENRTL).

e Buscar informacidn de las constantes de cinéticas de reaccion para los reactores

de reformacion primaria y secundaria.

e Realizar una simulacion de los absorbedores utilizando el software

especializado de AspenTech.

e Desarrollar un trabajo de simulacion para las zonas de “recuperacion” y

“tratamiento de condesado de proceso” de la planta de urea.

e Realizar la simulacién de urea en AspenPlus por ser mas especializado en

solidos como también en granulacion.
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