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RESUMEN

La urea es el fertilizante de mayor consumo interno en la agricultura; sin embargo,
actualmente se importa principalmente de paises tales como Rusia, China y Argelia.
El Estado Peruano deberia promover la inversion en la produccién de urea a partir
del gas natural proveniente de las reservas probadas de gas natural de los
yacimientos disponibles de Camisea; de este modo se podria revertir las
importaciones generando diversos beneficios al pais: el aumento de la Balanza
Comercial, incremento en el desarrollo econémico y comercial del pais. En la
presente investigacion se planted la determinacion del proceso mas eficiente de
obtencion de drea a partir de gas natural mediante la simulaciéon en ASPEN PLUS
V.11, definiendo una produccién de 400 KTM/afio de drea granulada, calculando
una alimentacién de 15.2 MMSCFD de gas natural. Se analiz6 comparativamente
tres procesos comerciales actualmente en funcionamiento: Stamicarbon,
Snamprogetti y Toyo, determinando que la tecnologia Toyo es la mds eficiente y
consume 23.98 MM Kcal/h de energia; disefidndose la planta de trea con dicha
tecnologia para determinar su evaluacién econdmica, definiendo un tiempo de
operacion de la planta de 10 afios, demostrandose que si es econdmicamente viable,
ello se verifica a través de los siguientes indicadores econdémicos: un Valor Actual
Neto Financiero de 50 MMUSS$ y una Tasa Interna de Retorno Financiero de
25.61%, recuperando la inversién después de un periodo de 5.36 afios. A
continuacidn, se realizo el andlisis pinch del proceso mediante Aspen Energy
Analizer V.11 para disminuir atin més el consumo energético, el cual fue 50.28%
del consumo energético inicial, modificando el dimensionamiento, y en
consecuencia el costo de los equipos del proceso. Finalmente se realizé una
reevaluacion del andlisis econdémico y el flujo de caja del proyecto, obteniendo un
Valor Actual Neto Financiero de 78 MMUSS$ y una Tasa Interna de Retorno
Financiero de 34.06%, recuperando la inversién después de un periodo de 3.82

afos.

Palabras clave: tirea, gas natural, simulacion de procesos, diseiio de equipos, ASPEN

PLUS, integracion energética, andlisis pinch, ingenieria de procesos



xiii

ABSTRACT

Urea is the fertilizer with the highest internal consumption in agriculture; however,
it is currently imported mainly from countries such as Russia, China and Algeria.
The Peruvian State should promote investment in the production of urea from
natural gas from the proven natural gas reserves of the available Camisea deposits;
In this way, imports could be reversed, generating various benefits for the country:
the increase in the Trade Balance, an increase in the economic and commercial
development of the country. In the present investigation, the determination of the
most efficient process for obtaining urea from natural gas was proposed through
simulation in ASPEN PLUS V.11, defining a production of 400 KTM/year of
granulated urea, calculating a feed of 15.2 MMSCFD of natural gas. Three
commercial processes currently in operation were comparatively analyzed:
Stamicarbon, Snamprogetti and Toyo, determining that the Toyo patent is the most
efficient and consumes 23.98 MM Kcal/h of energy; designing the urea plant with
said patent to determine its economic evaluation, defining a time of operation of the
plant of 10 years, demonstrating that if it is economically viable, this is verified
through the following economic indicators: a Financial Net Present Value of 50
MMUSS$ and an Internal Rate of Financial Return of 25.61%, recovering the
investment after a period of 5.36 years. Next, the pinch analysis of the process was
performed using Aspen Energy Analyzer V.11 to further reduce energy
consumption, which was 50.28% of the initial energy consumption, modifying the
dimensioning, and consequently the cost of the process equipment. Finally, a
reassessment of the economic analysis and the cash flow of the project was carried
out, obtaining a Financial Net Present Value of 78 MMUSS$ and an Internal
Financial Return Rate of 34.06%, recovering the investment after a period of 3.82

years.

Keywords: urea, natural gas, process simulation, equipment design, ASPEN PLUS,

energy integration, pinch analysis, process engineering



CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1  Situacion Problematica

Los requerimientos de la humanidad van renovdndose a través del tiempo, es por
ello que la tecnologia debe optimizarse para el desarrollo de nuevos productos,
infiriéndose que el desarrollo tecnoldgico y las nuevas ofertas son un ciclo rentable
dentro del mercado. La produccién de trea a partir del gas natural requiere el uso
de la tecnologia apropiada de acuerdo a la demanda actual, por consiguiente, es un
reto primordial de las empresas productoras operar con tecnologia moderna. Un
pais que compra tecnologia es dependiente de las condiciones de comportamiento

de los mercados internacionales (Espinoza, 2012).

El Estado Peruano deberia promover la produccion de urea con la finalidad de tener
una industria més rentable en la cadena de valor (para aplicaciéon en el rubro
agricola, como insumo intermedio en el rubro quimica, etc), generando un producto
competitivo frente a la drea de produccidn extranjera, revirtiendo la tendencia

importadora que actualmente la caracteriza (Oré, 2018).



En la Figura 1.1 se ilustra la cantidad de tirea que se ha importado; en la Figura 1.2

se ilustra el costo respectivo de importacion en el periodo 2008 — 2021.

450
400

425 424
406 411 399
383
365 358 373
342

—~ 350
= 321 326
|_
X 300 277
© 257
Lo5
()
© 200
©
2 150

100

5

2008200920102011201220132014 201520162017 2018 2019 2020 2021

U
<)

a

Cant

o O

Figura 1.1: Importacion de drea en Pert

Fuente. Propia elaborada a partir de AGRODATAPERU

1
178 85
153 151
138 136

@ 122 120 118
%120 110
) 104 99
= 100
= 84 26
w 80
© 60

4

2

2008 200920102011201220132014 201520162017 2018 2019 2020 2021

o O O

Figura 1.2: Costo de importacion de drea en Perd

Fuente. Propia elaborada a partir de AGRODATAPERU



Actualmente el uso prioritario que tiene el gas natural es en los sectores eléctrico e
industrial, en el dltimo nombrado se emplea como combustible y no se le otorga
valor agregado, debido a que literalmente se estd quemandolo en vez de procesarlo
en urea. (Promigas, 2021). En la Figura 1.3 se ilustra el consumo actual de gas
natural en el Perd, el cual sefiala que los sectores dominantes son los ya

mencionados.

B Generadores eléctricos
u Industriales
u GNV

Residenciales y
comerciales

Figura 1.3: Consumo de gas natural en Perd en 2020

Fuente. Promigas, Informe del Sector Gas Natural en Peru, 2021

El Estado Peruano se ha limitado a la promulgacién de leyes, estableciendo los
posibles lugares geograficos, en las cuales se instalarian las plantas petroquimicas;
sin embargo, se requiere que el Estado sea el promotor y tenga una participacién
activa (Oré, 2018). En la Tabla 1.1 se ilustra las zonas geograficas determinadas

por el Estado para la implementacion de la industria petroquimica.



Tabla 1.1: Zonas geogréficas determinadas declaradas por el Estado

Zona Geografica

Resolucion Ministerial N°

Ubicacion

Marcona 042-2009-MEM-DM
Pisco 312-2009-MEM-DM
Lomas de Ilo 443-2009-MEM-DM
Lomas de Tarpuy - 250-2012-MEM-DM
Arequipa

San Juan de Marcona, Distrito de
Marcona, Provincia de Nazca,
Departamento de Ica

Zona Industrial I-4, Distrito de Paracas,
Provincia de Pisco, Departamento de Ica

Distrito de Algarrobal, Provincia de Ilo,
Departamento de Moquegua

Distrito 'y  Provincia de Islay,
Departamento de Arequipa

Fuente. Laub, & Pomatailla, 2015

Se requiere la construccién de infraestructura complementaria como puertos,

gasoductos, carreteras, disponibilidad de materiales para la construccion, terrenos

disponibles para la instalacion de las plantas, servicios como agua, electricidad,

vivienda, la evaluacion técnica de la disponibilidad de materia prima y los

prondsticos de requerimiento de drea de los mercados interno y externo (Robles,

2012).

El futuro de la industrializacion de la urea esta relacionado al desarrollo del

gasoducto sur peruano, transportando el gas natural desde los lotes de explotacién

hasta las plantas petroquimicas a construir. El recorrido planeado de dicho

gasoducto estd ilustrado por la Figura 1.4.
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Figura 1.4: Recorrido del gasoducto sur peruano

Fuente. Osinergmin, La Industria del Gas Natural en el Perii — A Diez Afios del Proyecto
Camisea, 2017

Actualmente se requiere mayor investigaciéon con la finalidad de resolver los
desafios industriales que dificultan la selecciéon de un disefio de procesos mas
sostenible. En trabajos previos se ha desarrollado la simulacién de procesos de urea;
sin embargo, una cantidad limitada de ellos no se han comparado con data
experimental, debido a que no se ha considerado los parametros de su calidad,
siendo las severas condiciones operativas del proceso y la falta de informacién los
principales desafios en el modelado y simulacién de un proceso tan complejo

(Chinda et al, 2019).

Ademas, que la demandas energéticas y desafios ambientales para su procesamiento
son elevados, es por ello que la necesidad de optimizacién y conservacion de
energia ha aumentado el interés en la simulacion de plantas que producen dicho

producto (Zahid et al, 2014).

La principal complejidad para simular el proceso de obtencidn trea es la falta de
disponibilidad de datos fisico - quimicos en el rango de las condiciones observadas

a lo largo de todo el proceso. (Chinda et al, 2019).



1.2

Formulacion del Problema

(Cudl es el proceso mds eficiente para la obtencién de tirea en Pert a partir del gas

natural?

1.3

Justificacion de la Investigacion

1.3.1 Justificacion Técnica

La udrea no solo es el fertilizante quimico més producido y empleado
en el mundo, sino también una materia prima polivalente (Naz y
Sulaiman, 2017; Puspita et al., 2017). Desde las décadas de 1930 y
1940, la produccién de trea ha sido un tema importante entre los
investigadores de la industria. (Edrisi et al., 2016). Frente a una crisis
energética cada vez mds severa y un ambiente en deterioro, los
investigadores contindan analizando su proceso de produccién, con la
finalidad de disminuir el consumo energético y obtener una
produccion més limpia; es por ello que la simulaciéon de procesos es
la tecnologia informdtica primordial para el andlisis de decisiones de

disefio de procesos (Yao et al., 2016).

La tecnologia de simulacién de procesos modela el proceso quimico de
la drea para describir, analizar y predecir el comportamiento de

procesos de la produccién de drea (Wang & Li, 2017).

Las tecnologias de produccion de tdrea difieren en la separacion y el
reciclo de amoniaco y el diéxido de carbono. La optimizacién de
dichas tecnologias de produccién tiene como objetivo maximizar la
conversion de dioxido de carbono y la optimizacion de la recuperacion
de calor; para lograr ello se requiere un cédigo de simulacién que
describa los balances de materia y energia y las ecuaciones de disefio

(Aly, 2019).



e Se han realizado trabajos a nivel nacional en el andlisis técnico —
econdmico en la produccion de urea (Nufez, 2007) e internacional en la
simulacién de produccién de trea (referencias: estin mencionadas en la
presente investigacidn); sin embargo, en su mayoria estos ultimos han
abarcado un volumen de control especifico (por ejemplo, un proceso u
operacién unitaria). La presente investigacion ofrece un resultado
mediante simulacion a nivel global de la planta de produccién de urea, el
cual estd orientado para su aplicacion en Perd en base a las caracteristicas

y especificaciones particulares del insumo gas natural de Camisea.

1.3.2 Justificacion Economica

e La produccién nacional reformara el panorama de importacién hacia
la produccién/exportacion, con ello el aumento de la Balanza
Comercial. El precio promedio de la trea es 490 US$/TM; sin
embargo, al considerar un adicional de 90 US$/TM por conceptos de
flete, impuestos y el margen de los mayoristas y minoristas, el precio
final es aproximadamente 700 US$/TM para el consumidor final; al
desarrollarse en Pert, los agricultores ahorrarian aprox. 200 US$/TM

(Laub & Pomatailla, 2015).

e Incremento en el desarrollo econémico y comercial no solamente del
area geografica donde se instale la planta, sino de toda la industria
nacional; tales como construccion de carreteras, servicios basicos,

infraestructura, responsabilidad social, etc (Osinergmin, 2013).

La Figura 1.5 ilustra, en forma cualitativa, el proceso general de generacién
de valor agregado aplicable a un proyecto como es el de procesamiento de

gas natural de Camisea, con lo cual se justificaria dicho proyecto.
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1.3.3 Justificacion Social

e El Gobierno Regional del drea geografica en donde se instale la planta,

recibird mayores ingresos por concepto de impuestos y/o tributos

(Oré, 2018).

e (Generacion de empleo, puesto que se requerirdi mano de obra en la

etapa de construccion y operacion de la planta. (Robles, 2012).

e Un estudio de simulacion con el consiguiente cdlculo de optimizacién
del proceso implicard un apropiado andlisis técnico — econdémico y
sostenibilidad ambiental, esto tltimo de gran importancia en el entorno
de las comunidades aledafias al punto de localizacion de la planta de urea

a construir.
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Objetivos

1.4.1 Objetivo General

Evaluar comparativamente cudl es el proceso mds eficiente para la obtencién
de urea a partir de gas natural usando el simulador Aspen Plus, a través de
criterios de estrategias de integracion energética de procesos para seleccionar

la tecnologia mas adecuada.

1.4.2 Objetivos Especificos

Seleccionar el proceso que presenta menor consumo energético
mediante simulacion de las tecnologias Stamicarbon, Snamprogetti y

Toyo en Aspen Plus.

Determinar la viabilidad econémica, con hojas de célculo de Excel,
del proceso de menor consumo energético para la obtencion de drea a

partir de gas natural.

Determinar el ahorro energético mediante el anélisis pinch, usando el
simulador Aspen Energy Analyzer, de acuerdo al proceso de menor

consumo energético para la obtencion de Urea a partir de gas natural.

Comparar el analisis econémico, en la produccion de urea a partir de
gas natural, del proceso de menor consumo energético optimizado con

el andlisis pinch y sin optimizar.

Disefiar la planta de obtencién de trea usando el simulador Aspen
Plus y hojas de cdlculo de Excel, de acuerdo al proceso de menor

consumo energético para la obtencién de trea a partir de gas natural.
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CAPITULO 2
MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

Yazhari (1975) desarrollé6 una simulacién de estado estable para el proceso de
obtencion de urea, empledndose el simulador DISCOSSA; los modelos
desarrollados consideran principalmente balances de materia; los balances de
energia se realizaron solo en los separadores flash para determinar las temperaturas
de operacionalizacion. No se considerd la formacidn de subproductos indeseables
ni el efecto del aire introducido para reducir la corrosion. El sistema NH3 - CO; -
H>O - drea se considerd en el modelo de equilibrio liquido - vapor para los
separadores flash y desorbedor. El comportamiento no ideal en la fase de vapor se
calcul6 empleando los datos publicados disponibles; sin embargo, los coeficientes
de actividad en la fase liquida se calcularon nuevamente a partir de los datos de
planta y se mantuvieron constantes para posteriores ejecuciones de simulacion. Los
datos de la solucioén ternaria para el sistema NH3 - NH>CO>NH4 - H20 (en el proceso
de reaccion del carbamato de amonio para la produccién de drea) y una correlacién
empirica desarrollada para predecir el efecto de la urea en la composicién de la
solucidn, proporcionaron un método para calcular la composicion de NH3 en la
corriente liquida a la salida del primer absorbedor. Los resultados de la simulacién
se compararon con los datos de planta, comprobdndose que: el modelo del reactor
predijo eficientemente su rendimiento, el uso de coeficientes de actividad constante
permitié un calculo aproximado de los caudales y la composicién de las corrientes
a la salida de los separadores flash y desorbedor y el procedimiento empleado en el
célculo de la cantidad de NH3 en la corriente liquida a la salida del primer

absorbedor produjo un resultado confiable.
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Zhang & Yao (2001), estudiaron la dindmica de fluidos de un reactor de urea
considerando un modelo de reactor de fluido gas - liquido, en el que se instalan
placas perforadas para evitar el contramezclado. Se presentdé un modelo
termodindmico, cinética de reaccién y dindmica de fluidos, soluciondndose
mediante un método numérico el modelo del reactor de urea definido por una serie
de ecuaciones no lineales, cuya solucién ilustré el perfil de temperatura a lo largo
y las concentraciones de cada componente dentro del reactor. Los resultados del

modelo concordaron eficientemente con los datos de disefo.

Zhang & Yao (2002) propusieron el modelo UNIQUAC ampliado para predecir un
sistema de equilibrio liquido — vapor con la finalidad de simular la unidad de alta
presiéon en un circuito de urea, empledndose el algoritmo de enfoque modular
simultdneo con el diagrama de flujo de sefiales; el modelamiento matemético del
diagrama de flujo se simplific6, obteniéndose un sistema de ecuaciones lineales. El
enfoque seleccionado evité el célculo de ecuaciones no lineales complejas y la
seleccion de flujos de reciclaje. Los resultados de la simulacién concordaron con

los datos experimentales.

Binti (2007) desarroll6 una simulacion para la seccion de sintesis de trea a alta
presion de la Compaiiia ABF, empledndose el proceso Stamicarbon. En el andlisis,
se considerd que la formacién de carbamato de amonio ocurri a través de la
reaccion heterogénea del di6xido de carbono y el amoniaco. Las reacciones se
desarrollaron en tres reactores, el reactor de equilibrio de produccion de carbamato
de amonio y dos reactores de tanque agitado continuo de produccién de turea y
biuret, respectivamente. A partir del resultado de la simulaciéon de Aspen Hysys, se
determiné que la simulacién predijo eficientemente la operacionalizacién del
reactor de trea, asi como su seccion de sintesis de alta presion. Mediante Aspen
Hysys se calcul6 que la conversion de CO; en el primer reactor de equilibrio fue
aproximadamente similar a la de la planta ABF, es decir, 60% (con un error de
5.2%); sin embargo, en la plataforma Polymath 5.1 se calcul6 que la conversion de
CO2 en el reactor de equilibrio fue aproximadamente 60%, lo que también
concuerda con los datos de Aspen Hysys y de la planta ABF. Para el segundo reactor
de tanque agitado, las plataformas HYSYS y Polymath 5.1 calcularon la conversion
de carbamato de amonio en tdrea en 92.8% y del 94%, respectivamente. HYSYS

calculé que la conversion total de CO> en urea en el circuito de sintesis de alta



12

presion con la corriente de reciclaje fue de aproximadamente 89.7%, el cual fue
10% superior a la de la planta de ABF. La plataforma Aspen Hysys determiné que
el rendimiento de trea en el circuito de sintesis a alta presion fue 91%, el cual fue
5.5% superior que el de la planta ABF. A partir del estudio realizado, se determin6
que la simulacién es una herramienta dptima para predecir la conversién de CO»,

asi como el rendimiento de urea obtenido.

Cotabarren et al. (2009) ilustraron un diagrama de flujo de un circuito de
granulacion de urea, en el cual se diseiié en base a modelos previos que han sido
validados con datos industriales para las etapas de trituracién y cribado; y en un
nuevo modelo para la unidad de granulacién. Se empled el simulador gPROMS
Molder Builder, para efectuar un andlisis de sensibilidad y evaluar la influencia de
las variables operativas sobre el producto y los flujos de reciclaje. Finalmente, se
determind los valores de las variables manipuladas que optimizan la produccién de

acuerdo a las especificaciones del mercado.

Rasheed (2011) simul6 el reactor de trea aplicando la ecuaciéon SR - POLAR para
el modelo termodindmico y propuso un modelo cinético de potencias para la
formacion de carbamato de amonio y urea. Se registré que las desviaciones de los
datos industriales eran inferiores al 5.0% para la composicion liquida a la salida del

reactor.

Cotabarren et al. (2012) emplearon un simulador, enfocdndose en la seccién de
granulacion de drea, incluyéndose un granulador de lecho fluidizado, una unidad
de enfriamiento, zarandas vibratorias de doble pafio y molinos de rodillos; al
reconfigurar el proceso tipico de granulacion se disminuy6 la produccion de finos
que sale del molino de rodillos. El andlisis de las diversas opciones determind la
integracion de una zaranda a la salida de la misma, la cual separe las particulas cuyo
tamafio sea inferior a 1 mm, restringiendo su ingreso al granulador y favoreciendo

la produccion del producto dentro del rango de sus especificaciones.

Li (2013) desarroll6 un estudio cinético del proceso integrado de sintesis de
amoniaco - urea; el cual se dividi6 en 3 secciones: proceso de sintesis de amoniaco
independiente, proceso de sintesis de urea independiente y finalmente el proceso
integrado de sintesis amoniaco — turea, en dicho estudio cinético se emplearon las

ecuaciones de balance de masa y energia y las ecuaciones de equilibrios de fase
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para disefiar un modelo matemdtico, simulado en Matlab, obteniéndose los perfiles
de concentracion y temperatura. El modelo desarrollado present6 una gran exactitud

respecto a los datos industriales.

Zendehboudi et al. (2014) propusieron un modelo matemadtico para un reactor de
urea basado en el modelo UNIQUAC, al comparar los resultados del modelo con
los datos industriales, se obtuvo una desviacion estandar inferior al 2.3% para la

corriente de salida del liquido.

Zahid, Ramzan & Rustam (2014) disefiaron un modelo de simulacién para la
seccion de descomposicion de una planta de trea empleando el software Aspen
Plus. La reaccién de descomposicion en los equipos tales como: intercambiador de
calor, separador y desorbedor se disefiaron con el uso de la combinacién de los
reactores de equilibrio y equipos incorporados en Aspen Plus. Se utiliz6 el modelo
termodindmico SR - Polar para la estimacién de los equilibrios quimicos y de fase,
la densidad y otras propiedades termodindmicas del sistema. Los resultados de la
simulacién se compararon con los datos de la planta existente, observdndose una

alta precision.

Nawaz (2014) evalu¢6 diferentes procesos para producir sulfato de amonio y urea
con una proporcién de 60:40 respectivamente a partir de amoniaco cuya
alimentaciéon fue 250000 TM/afio. Se concluye que la ruta més rentable para
cumplir con el disefio de la planta de urea a partir de diéxido de carbono, fue
empleando el proceso Snamprogetti y sulfato de amonio a partir de dcido sulfirico.
El costo total para construir la planta fue £ 268.68 millones con un tiempo de
recuperacion de 4.1 afios; sin embargo, usando el método de Taylor se determin6
un tiempo de recuperacion de 2.5 afios. Se realizé el disefio mecanico y quimico del
reactor de drea, determindndose las siguientes variables: volumen del reactor de
pseudo primer orden isotérmico de flujo pistén de 145.5 m?, didmetro de 2.61 m,
espesor de reactor de 100 mm y tiempo espacial de 16.71 segundos. Se utiliz6é una
camisa de enfriamiento para mantener las condiciones isotérmicas del reactor,
determindndose que el costo de la planta de trea fue 4855059.7 £, el cual estd dentro

del rango del costo habitual.
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Zahid et al. (2014) ejecutaron mediante el software Aspen Plus un modelo de
simulacion, especificamente para analizar la secciéon de descomposicién de una
planta de tdrea. La reaccién de descomposicién en los equipos fisicos como
intercambiador de calor, separador y desorbedor se disefiaron con el uso de la
combinaciéon de los reactores de equilibrio y equipos fisicos; empledndose el
modelo termodindmico SR - Polar para la estimacién de los equilibrios quimicos y
de fase, la densidad y otras propiedades termodindmicas del sistema; dicho modelo
proporciond una eficiente aproximacién para el equilibrio liquido - vapor del
sistema NH3 — CO2 — H2O — urea. Los resultados de la simulacién se compararon
con los datos de la planta existente, observandose una concordancia eficiente. En la
seccion de descomposicion de la planta de drea también se analizaron los efectos
de los pardmetros, tales como: temperatura, presion y caudal de la corriente de
extraccion de CO:2 en el distribuidor de liquido y el primer separador;
concluyéndose que el modelo fue adecuado para la conservacion de energia y el
rendimiento optimizado de la planta. El modelo estd ajustado a la planta operativa

y el error (%) fue infimo, lo que lo hace aceptable para estudios posteriores.

Baboo (2015) desarrollé un modelo cinético para la sintesis de urea a partir de
amoniaco y diéxido de carbono, en el cual demostré la posibilidad de aumentar la
eficiencia del reactor. La optimizacién de la conversion de diéxido de carbono se
determina en: la reduccién del consumo energético y de reciclaje y en el aumento
de la produccién empleando el mismo reactor. El disefio de las bandejas de alta
eficiencia en el reactor se desarroll6 a través de una simulacién fluidodinamica, el
modelado de los equilibrios fisico - quimicos y de los fendmenos de transferencia
de calor, siendo el principal, la reduccién del consumo especifico de vapor,
obteniéndose reducciones del mismo de 250 — 300 kg por tonelada de urea y un

aumento de la capacidad del reactor del 10 —20%.

Sikder et al. (2015) disefiaron una simulacién del proceso de produccion de drea
Stamicarbon, empledndose la plataforma Aspen Hysys v.7.1 para investigar el
efecto de los pardmetros de operacion: temperatura del diéxido de carbono,
temperatura del vapor HP (alta presion) y del vapor LP (baja presion), en funcion
de la composicion de trea; obteniéndose los siguientes resultados: a un rango 357°C
- 365°C de temperatura del vapor HP se obtuvo la composicién de drea 0.06 - 0.08.

A un rango 287°C - 316°C de temperatura del vapor LP (baja presion) se obtuvo la
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composicion de urea 0.055 - 0.782. El calor generado en la solucion de urea
disminuy6 con el aumento de temperatura del CO; y se increment6 con el aumento
de la presion de COs. La conversion de COz en el reactor fue constante a presiones

mayores de 210 atm, lo cual también se determiné a una relaciéon de NH3/CO> de

15.

Mane et al. (2016) estudiaron la conversion y la optimizacion de la eficiencia del
reactor de drea, analizando los pardmetros del proceso como relacion
amoniaco/diéxido de carbono, presion y temperatura, concluyendo que dichos
factores intervienen en el aumento de su produccién al reducir el volumen
especifico del reactor. Se aument6 el numero de bandejas del reactor; sin embargo,
no se incrementd su eficiencia. Al modificar la relacion amoniaco/didxido de
carbono de la alimentacion del reactor, se incremento la eficiencia del reactor. A
partir de los datos experimentales, se concluyé que al variar el valor de la relacién
amoniaco/diéxido de carbono entre 3:1 y 3:4, se obtuvo el valor mdximo de la

eficiencia del reactor de urea.

Yoke Yi & Mahadzir (2016) propusieron modelos matematicos para la sintesis de
urea - amoniaco; determindndose que para la reaccion de sintesis de urea a
condiciones 6ptimas de operacidn de 450 K'y 12 MPa; la conversién de didxido de
carbono en equilibrio, el flujo molar mdximo de drea y su concentracién en
equilibrio fueron 79%, 410 mol/s y 750 mol/m?, respectivamente. El rango 6ptimo
de relacion de alimentacion de NH3: CO; fue 2 - 3.5. Para la reaccion de sintesis de
amoniaco a condiciones 6ptimas de operacion de 660 K y 23 MPa; la conversién
de nitrégeno de equilibrio, el flujo molar de amoniaco y su concentracién en el
equilibrio fueron 27.5%, 420 mol/s y 300 mol/m?, respectivamente. El porcentaje
de error promedio para la conversion de equilibrio de nitrégeno y el flujo molar de
equilibrio de amoniaco fueron 6.2% y 5.9%, respectivamente en comparacioén de

los datos publicados a condiciones de planta industrial.

De Haas et al. (2016) modelaron una planta de producciéon de drea mediante el
proceso Snamprogetti, empledndose el software Aspen Plus, en el cual se determiné
que se producirian 12500 kg/h de trea a partir de 7600 kg/h de amoniaco y 9200
kg/h de dioxido de carbono. El consumo de vapor fue 10 TM/h en la seccion de
media presion y alrededor de 6 TM/h en la seccion de baja presion. El consumo de

vapor de la seccion de tratamiento de aguas residuales de la planta, se identificé que
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el 6.8% en peso de urea se evaporo durante la etapa de concentracion. La finalidad
de reducir el consumo de vapor en la planta de aguas residuales mediante la
reduccién de la concentracién de urea en el agua que requiere tratamiento, generd
dos alternativas de mejora en el diseno original de la planta. Ambas mejoras se
relacionaron con el reciclaje de la drea evaporada en la seccion de vacio de la planta
para garantizar que la trea no ingrese a la seccion de tratamiento de aguas
residuales. La primera soluciéon fue un sistema de scrubber/depurador para la
seccion de vacio, con una produccion de agua residual cuyo contenido de drea era
23 ppm. La segunda idea fue una alternativa al sistema de lavado, en la cual se
usaban condensadores en lugar de lavadores, con una produccién de agua residual
cuyo contenido de drea era 402 ppm. Ambas opciones requerian menos vapor en la
seccidon de media presidn y mds vapor en la seccion de baja presiéon que el modelo
original. El sistema de lavado determind la eliminacién del hidrolizador; sin
embargo, el sistema de condensacion ain requeria que la unidad redujera la
concentracion de urea en el efluente a niveles seguros. Por lo tanto, el sistema de
lavado redujo el consumo de vapor en la seccidon de media presion en 2000 kg/h, y
el sistema de condensacion redujo el consumo de vapor en la seccién de media
presion en 1800 kg/h; sin embargo, a diferencia del sistema de condensacion, el
sistema de lavado también requiri6 la introduccién de 600 kg/h de agua para
suministrar a los lavadores el medio de lavado. Por lo tanto, la reduccién del
consumo total de vapor en la seccién de aguas residuales se logré6 mediante la
introduccidn de cualquiera de ambas opciones propuestas de reciclaje de drea en el

modelo original.

Wang & Li (2017) realizaron una simulacion del proceso de la torre de sintesis de drea
a alta presion. El error relativo entre los valores de cdlculo y los valores de disefio
fue 7.09% para componentes de fase gaseosa y 0.083% para componentes de fase
liquida. Posteriormente, se analizé la variacion de temperatura de cada bandeja, el
flujo de cada componente y la produccion de drea, las cuales se calcularon mediante
el modelo de etapa de equilibrio. La temperatura aumenta con el incremento del
nivel de la bandeja y alcanz6 un valor méximo de 182.66°C, la produccién de urea
también aumenté con el nivel de bandeja, dichos resultados concuerdan con datos
reales. Cuando la urea ingresa a la torre de sintesis desde la bandeja inferior, los

flujos molares de NH3 y CO; en fase liquida disminuyen gradualmente; sin
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embargo, el flujo de drea aumenta a lo largo del nivel de la bandeja. La tasa de
conversion de CO; fue un pardmetro clave de la produccién de urea, cuyo valor
calculado fue 59%; sin embargo, la tasa de conversion de disefio fue 56.2%. El error

relativo fue 5%, lo que significo una elevada precision.

Chinda et al. (2019) propusieron un enfoque sistemdtico para la simulacién y
validacion del actual proceso de produccién de urea, la cual fue validada
considerando mds de 30 parametros industriales. La metodologia empleada se
presenta en tres pasos: Paso 1 - Recopilaciéon de datos industriales, Paso 2 -
Simulacién de procesos y Paso 3 - Validacion de procesos. El modelo
termodindmico se basé en el de Wilson y las ecuaciones de gas ideal. A partir de
los resultados obtenidos, se demostrd una dptima consistencia entre los resultados
de la simulacién y los datos industriales, obteniéndose una desviacion estandar
inferior al 6% para la composicion de masa e inferior al 8% para otras variables

consideradas.

Ali & Anantharaman (2019) realizaron una simulacién de proceso en estado
estable, empleando el modelo termodindmico SRK para cuantificar la no idealidad
del sistema amoniaco - didéxido de carbono — urea, en condiciones de alta
temperatura y alta presion. Basado en una conversiéon del 60% de diéxido de
carbono y una conversion variada de carbamato de amonio entre el 60 y el 90%, se
obtuvo trea del 60 (£5)% en peso mediante la simulacion, deduciéndose que el
rendimiento de drea aumenta con una mayor conversion de diéxido de carbono y
carbamato de amonio y con el aumento en el nimero de etapas de separacion. Por
lo tanto, se concluye que el estudio abordado es adecuado para optimizar y reducir

el consumo energético real de la planta.

Tian (2019) desarrollé un proceso de produccién de drea e hidrégeno/energia a
partir de gas natural sin generar emisiones de di6xido de carbono, a través de la
integracion de procesos y la seleccion adecuada de condiciones de reaccién y
composiciones de cada corriente, en el cual se analizaron dos casos: la produccién
de drea e hidrégeno (caso 1) y la produccién de drea y energia (caso 2). Primero se
analiz6 la autosuficiencia energética de la reaccion general, determinando las
limitaciones del proceso, simuldndose el proceso asociado en Unisim, el cual tenia
cuatro subsistemas: reforma de metano con vapor, separacion de gases, sintesis de

amoniaco y sintesis de Urea. En el andlisis econdmico de los dos casos
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considerados, se determind que para que el proceso sea energéticamente
autosuficiente, la tasa de flujo molar de oxigeno debe estar dentro del rango de
0.383 <X < 1;enelcaso 1, demostrandose que el proceso no es autosuficiente; sin
embargo, en el caso 2 fue energéticamente autosuficiente debido a que el caudal de
alimentacion molar de oxigeno fue mayor que el limite inferior de 0.383. Se obtuvo
un margen de utilidad de 69429 ($/h) para produccion de trea e hidrégeno (caso 1)

y 51447 ($/h) para el caso de drea y energia.

2.2 Bases Teoricas

2.2.1 Gas Natural

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos, cuyo componente en mayor
proporcion es el metano (CHa). Se encuentra en los yacimientos como gas asociado
o gas no asociado. El yacimiento de gas natural mds importante del pais es el
yacimiento del gas de Camisea, en la Tabla 2.1 se ilustra su composicién molar,
siendo sus principales componentes el metano y etano, los cuales son insumos

principales para la industria petroquimica (Ramirez, 2017):

Tabla 2.1: Composicién molar del gas de Camisea

Compuesto % molar
Metano, CH4 89
Etano, C,Hs 8.9
Propano, C3Hs 0.13
Butano, C4Ho 0.0002
Pentano, CsHi» 0.0002
Nitrégeno, N» 1.2
Diéxido de carbono, 024

CO,

Fuente. Calidda, 2021

En la Figura 2.1 se ilustra las reservas de gas natural (insumo para la produccién de
urea) en Peru en el periodo 2008 — 2019, reportado por la Direccién General de

Hidrocarburos (DGH), las cuales han disminuido a través del tiempo.
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Figura 2.1: Reservas de gas natural en Perd en el periodo 2008 - 2019

Fuente. Propia a partir de los Libros de Reservas de Hidrocarburos de la DGH

2.2.2 Amoniaco

Sintesis Industrial (Matar & Hatch, 2000)

El amoniaco industrial se produce por el método Haber — Bosch, el cual se define

mediante la reaccidn del nitrégeno y el hidrégeno, tal como se indica a continuacién:

1 3 kJ

Siendo una reaccion exotérmica, es por ello que un excesivo incremento de
temperatura no favorece la formacién del amoniaco; sin embargo, la velocidad a la
que se forma el amoniaco a temperatura ambiente es infima, siendo una reaccién
muy lenta, debido aque tiene una elevada energia de activacion, producto de la
estabilidad del nitr6geno. La solucion de Haber al problema mencionado fue
emplear un catalizador (6xido férrico que se reduce a hierro en atmdsfera de
hidr6geno) e incrementar la presién, favoreciendo con ello la formacién del

producto. La industrializaciéon del método de Haber fue ejecutada por Carl Bosch.



Actualmente existen multiples método
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s de sintesis de amoniaco, los cuales se

ilustran en la Figura 2.2; sin embargo, derivan del proceso Haber - Bosch original,

diferencidndose en la fuente y obtencion del gas de sintesis.
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Figura 2.2: Materias primas para la produccid

Fuente. Rebolledo, 2008

Gasificacion
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En la Figura 2.3 se ilustra un esquema de una planta standard de amoniaco

empleando el método de reformado c

desulfuracion, reformado, purificacion, ¢

on vapor, ilustrindose las unidades de

ompresion y sintesis del producto.
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Figura 2.3: Esquema de una planta de amoniaco con reformado de vapor

Fuente. Fertiberia, 2006

En la Figura 2.4 se esquematiza el proceso de reformado con vapor, el cual sus

etapas se describirdn a continuacion.
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Fuente. Ministerio del Medio Ambiente, Medio Rural y Marino (Gobierno Espariol), 2009

e Desulfuracion.

El catalizador empleado en el reformado con vapor se deteriora con los

compuestos de azufre, es por ello que debe reducirse la concentracion de estos

compuestos a 0.1 ppm en la alimentacion. Para dicha reduccion, la alimentacién

se precalienta a 350°C - 400°C; a continuacion, los compuestos de azufre se

hidrogenan a sulfuro de hidrégeno (H2S), empledndose un catalizador de

cobalto — molibdeno; adsorbiéndose los compuestos sulfurados en 6xido de

zinc granulado:
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R—SH+H, - H,S + RH

H,S +Zn0 - ZnS + H,0
R = grupo alquil

El hidrégeno requerido para la reaccion se recicla de la reaccion de sintesis de

la instalacion.

e Reformado primario.

La conversion de hidrocarburos en el reformador primario de una planta de
reformado con vapor es aproximadamente 60%. En conjunto, la reaccion es

endotérmica:

kj
CH H,O0 CO+3H, AHy, =206 —
4+ H0 - + 3H, 0 Mol

k
CH, +2H,0 - 4H, + CO, AH, = 164.8 m—(])l

El gas procedente del desulfurizador se mezcla con vapor de agua, los cuales

ingresan en el reformador primario a una temperatura de 400°C - 600°C.

La finalidad del reformado es la producciéon del nitrégeno requerido para
completar la conversion de la alimentacion de hidrocarburo, es por ello que se
efectiia una combustidn interna del gas de reaccion antes de que esté en contacto

con los catalizadores de niquel.

El reformador primario estd formado por tubos con catalizador niquel. En las
plantas modernas, la mezcla de vapor precalentado y gas ingresan a un
reformador adiabdtico para posteriormente calentarse en la seccion de
conveccion. El calor requerido se adiciona quemando gas natural en los
quemadores de la cdmara radiante. Aproximadamente la mitad de dicho calor

se utiliza en la reacciéon de reformador; sin embargo, el calor restante
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permanece en el gas de combustion, empledndose en la seccion de conveccion

del reformador para precalentar las corrientes de proceso.

En la Figura 2.5 se ilustra la seccion radiante de un reformador primario y
secundario; cuya leyenda es: 1) colector de entrada, 2) quemadores, 3) tuberias
del reformador, 4) colector de salida, 5) entrada de aire de proceso, 6) lecho

catalizador, 7) salida de gas

Figura 2.5: Seccion radial de un reformador primario y secundario

Fuente. Ministerio del Medio Ambiente, Medio Rural y Marino (Gobierno Espaiiol), 2009
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e Reformado secundario.

Aproximadamente el 30 - 40% de la alimentacion de hidrocarburos se reforma.
La temperatura debe elevarse para aumentar la conversion, lo que se realiza en
el reformador secundario mediante la combustion interna del gas con el aire
del proceso. El aire del proceso se comprime y se calienta en la seccion de
conveccion del reformador primario hasta obtener 500°C - 600°C. Como
resultado, el contenido de metano se reduce a un porcentaje residual de 0.2 -
0.3%. La reaccion se produce de manera adiabdtica, con lo cual se obtiene una
temperatura de salida del gas de 1000°C. El calor se elimina en una caldera de
vapor, un sobrecalentador/caldera o una caldera/precalentador, en la cual el gas
se enfria a 330 — 380°C aproximadamente, produciéndose vapor saturado.
Después de enfriar, el gas fluye al convertidor de monoxido de carbono (CO)

de alta temperatura.

e Conversion catalitica.

El gas de proceso del reformador secundario tiene en su composicion 12% -
15% de CO. La mayor parte del CO se convierte en diéxido de carbono (CO,)

e hidrégeno (H») en la seccidn catalitica a través de la siguiente reaccion:

kj
H H, AHy = —41——
COo + 20(—)602+ 2 0 mol

La reaccidn se produce en dos etapas; en la primera, el gas de proceso estd en
contacto con un lecho catalizador de 6xido de hierro/6xido de cromo a 350°C
—380°C, con un catalizador de 6xido de cobre/6xido de zinc a una temperatura

de 200 — 220°C. El contenido final de CO residual en el gas es 0.2 - 0.4%.

Condensados del proceso.

El gas efluente del reactor catalitico de baja temperatura se enfria y

posteriormente se condensa y elimina el exceso de vapor, se procesa en un
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sistema de tratamiento de CO». Los condensados que tienen una composicion
de 1500 - 2000 ppm de amoniaco y de 800 - 1200 ppm de metanol se reciclan
en el proceso. El calor producido durante la refrigeracion y condensacion se
aprovecha para muiltiples procesos; por ejemplo, regenerar la solucién de
depuracion del CO2, la puesta en marcha de una unidad de refrigeracion por

absorcidn o el precalentamiento de agua de alimentacionde la caldera.

o Eliminacion del CO-.

En dicha etapa se elimina CO; del gas de reaccion. El contenido de CO; varia
de 50 - 1000 ppmyv. El CO> se purga mediante un proceso de absorcién quimica
o fisica, empledndose como disolventes soluciones de aminas acuosas; por
ejemplo,monoetanolamina (MEA), metil - dietanolamina activada (aMDEA) o
soluciones de carbonato potésico caliente. Para los procesos de absorcion fisica
se emplean dos disolventes distintos: glicol - dimetiléter (Selexol) y carbonato
de propileno. En la Tabla 2.2 se ilustran los procesos de eliminacion de CO, en

funcidn del grado de pureza requerido.



Tabla 2.2: Procesos de eliminacién de CO,
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N(;)T:;zgel Disolvente/reactivo + aditivos ((l:e([))ilf': ;; %;;:S
Sistemas de absorcion fisica
Purisol N - metil - 2 - pirrilidona Menos de 50
Rectisol Metanol Menos de 10
Fluorsolv Carbonato de propileno Ernesfilg;cién dela
Selexol Polietileno glicol - dimetiléter E:esfilgfién dela
Procesos con reactivos quimicos
MEA Agua/monoetanolamina (20%) Menos de 50
MEA dopada Agua/MEA (25 - 30%) + inhibidores de corrosion Menos de 50
Benfield Agua/K,COs (25 - 30%) + DEA, etc 500 - 1000
Vetrocoke Agua/K,COs + As:Os + glicina 500 - 1000
Catacarb Agua/K,COs (25 - 30%) + aditivos 500 - 1000
Lurgi Agua/K,COs (25 - 30%) + aditivos 500 - 1000
Carsol Agua/K,COs + aditivos 500 - 1000
Flexsorb HP Agua/K,COj3 dopado con amina 500 - 1000
Alkazid Agua/K; - metilaminopropionato Segin convenga
DGA Agua/diglicolamina (60%) Menos de 100
MDEA Agua/metil dietanolamina (40%) + aditivos 100 - 500
Sistemas hibridos

Sulfinol Sulfonas/DIPA Menos de 100
TEA - MEA Trietanolamina/monoetanolamina Menos de 50

agua/sulfolano/MDEA

Fuente. Ministerio del Medio Ambiente, Medio Rural y Marino (Gobierno Espaiiol), 2009
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e Metanizacion.

Las concentraciones de CO y CO; remanentes en el gas de sintesis envenenan
el catalizador de sintesis del amoniaco, es por ello que se deben extraer. El
proceso mas habitual es la conversion en metano (CH4) mediante

hidrogenacién en el metanizador:

k
CO+3H, > CH,+ H,0 AH = —206—]
mol

k
CO, + 4H, - CH, + 2H,0 AH = —164.8m—‘])l

Las reacciones mostradas se producen a una temperatura aproximada de 300°C
y 10 atm de presion en un reactor con un catalizador de niquel. La
concentracion residual de los 6xidos de CO y CO2 no debe ser mayor a 10
ppmv. El metano reacciona en la de sintesis de amoniaco; sin embargo, el agua
formada debe extraerse antes de ingresar al convertidor, para ello se realiza un
proceso de refrigeracion, posteriormente una etapa de condensacion, que se
ejecuta después del metanizador y finalmente, una etapa de
condensacién/absorcion del amoniaco producto, realizindose en una unidad de
secado del gas de reposicion. El catalizador estd formulado en una base de
oxido de calcio/aluminato de calcio con niquel activo incorporado en una

solucion sélida de NiO/MgO.

o Compresion.

Se emplean compresores centrifugos para presurizar el gas de sintesis hasta
obtener el valor requerido (100 - 250 bar) a una temperatura de 350 — 550°C
para la sintesis de amoniaco. En algunos casos, se emplean tamices moleculares
después de la etapa de compresion inicial para eliminar las dltimas trazas de

particulas de H>O, CO y CO; del gas de sintesis. Los compresores funcionan
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con turbinas de vapor que se alimentan del vapor obtenido del exceso de calor

del proceso.

o Sintesis de NH;.

La sintesis de amoniaco se produce en un reactor con un catalizador de hierro

a una presion de 150 - 250 bar y una temperatura de 350 - 550°C:

1N + 3H NH, AH 46.1 k]
— f— > —_— . —
227272 3 0 mol

La conversion del gas de sintesis en amoniaco es 20% - 30%. El gas no

reaccionante se recicla después de extraer el amoniaco formado.

La temperatura del catalizador debe controlarse debidoa que el calor de la
reaccion y velocidad de reaccion requeridos producen un incremento de la
temperatura; es por ello que se subdivide el catalizador en multiples capas.
Entre dichas capas, los gases se enfrian directamente, adicionando gas de

sintesis refrigerado, generando vapor.

Especificaciones de amoniaco (Peiia, 2017):

e Contenido de amoniaco: 98.8 min% peso
e Contenido de agua: 0.2 mdx% peso

e Contenido de aceite: 5 max. ppm peso

e Temperatura de almacenamiento: -33°C

e Presion de almacenamiento: 16 barg.
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Andlisis de las reacciones quimicas del proceso de produccion de amoniaco

» Unidad de reformado.

La reaccidn principal que ocurre en el reformador es la conversion del metano a
una mezcla de CO, CO, y Ha:
CH, + H,0 - CO + 3H, (Endotérmica) (Ec.1)

CO+ H,0 - C0O, + H,y (Exotérmica) (Ec.2)

La ecuacién cinética para la reaccioén Ec.1, la reaccién de reformado, (Moe y

Gerhard, 1965) es la siguiente:

K2Pcr,P?H,0~P*H,Pco, 1 mol

R =k, 379 h ft3

(Ec.3)

En la (Ec. 4) las presiones parciales se calculan en cantidades molares,
asumiendo un comportamiento de gas ideal. El factor 379 es necesario para
convertir las unidades de pies cubicos estandares (SCF) a moles.

ko P3

R= (55)3379

4[(co
(K,[CH,][H,0]? — %PZ) (Ec.4)

SS es el numero total de moles de la mezcla por mol de metano alimentado.

La representacién en [ ], determina la concentracién molar del compuesto

quimico a evaluar, la cual se expresa en mol/L.

Moe & Gerhard (1965) arbitrariamente fijaron el término P? a 1 para
correlacionar los datos obtenidos a partir de presiones mayores a la atmosférica.
Ademis, la forma final del modelo no tiene el térmico P%; sin embargo, se agrupa

con la velocidad especifica constante k> de la siguiente manera:

31720

k, = Aqelcree0 71 (Ec.5)
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El factor A, actividad del catalizador, se usa en el modelo para dar un
rendimiento razonable del reactor para la conversién de metano. La constante de
equilibrio, K», cuyas unidades son atm? es igual al producto KiK3. Hyman

(1967) indica:

49435
Ky = exp (=2 + 30707 ) atm? (Ec.6)
8240 o
K3 = exp (t+4460 — 4.335) cuandot < 1100 °F (Ec.7)
351.2 o
Ks = exp (2222~ 3.765) cuando t > 1100 °F (Ec.8)

Donde, t es la temperatura (°F.)

La ecuacién del equilibrio quimico para la reaccion de desplazamiento del agua

es:
_ [Hpllco,]
Ks = tn01icol (Ec.9)
La ecuacion para el cdlculo de la caida de presion es la siguiente:
AP = —P;q.(0.04183Z +0.00329222 — 20.00003952°) (Ec.10)

Donde:
AP: Caida de presion (atm)

Prqce: Factor de caida de presion (una funcion de las caracteristicas del
catalizador)

Z: Longitud de la tuberia (pies)

Debido a que la reaccién global en el reformador primario es endotérmica, la
velocidad de transferencia de calor es critica para la velocidad de reaccién en el
tubo. La tasa de transferencia de calor estd determinada por los coeficientes de
transferencia de calor interior y exterior del tubo, la temperatura de la llama y la

temperatura del gas. La transferencia de calor de la llama al exterior del tubo se



31

produce principalmente por conveccion. A continuacion, se define la ecuacion

de calculo del coeficiente de transferencia de calor exterior:
Flux = hy,(Ty, —T) = hout(Tf —Tw) (Ec.11)

La temperatura de la pared del tubo Tw es calculada mediante la siguiente
ecuacion:

_ houtTrthinT
houtthin

T (Ec.12)

El flux estd en unidades de BTU/h/ ft* del drea interna del tubo. Los coeficientes
de transferencia de calor interior y exterior (hin y hou, respectivamente) estan en
unidades de BTU/h/°F/ft> del 4rea interna de la pared del tubo. Ambos
coeficientes varian con la temperatura T del gas. Beek (1962) propuso la
siguiente correlacion para estimar el hin:

Dp

1
hmk—f = 0.4 [2.58(Re;/ %) <Prp3) +0.094(Red®) (Prd*) (Ec.13)

La velocidad de transferencia de calor externa del tubo estd definida por un

mecanismo de transferencia de calor radiante:
Flux = L;"—;:c(T;fr —T%) = hy(Ty —T) (Ec.14)

Din y Dout son los didmetros interno y externo del tubo, c es el producto de la
constante de Stefan-Boltzman y la emisividad efectiva, T¢; y Tw, son la

temperatura de llama y la temperatura de la pared del tubo en grados Rankine.

El reformador primario es representado por 1-3 reactores flujo piston en serie,
representando el nimero de zonas de calor de la unidad en la planta, lo que
permite que los requerimientos del combustible de cada una de las zonas sean

calculados de manera separada.

Las reacciones quimicas que ocurren a la entrada del reformador son:

3C,H, + H,0 - 5CH, + CO (Ec.15)

3C;Hg + 2H,0 — 7CH, + 2C0 (Ec.16)
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3n — C4Hyo + 3H,0 - 9CH, + 3CO (Ec.17)
3i — C,Hyo + 3H,0 - 9CH, + 3CO (Ec.18)
3C<H,y, + 4H,0 > 11CH, + 4CO (Ec.19)

> Conversion de monoxido de carbono.

v Conversion a baja temperatura.

El reactor de conversién a baja temperatura es modelado como un reactor

flujo pistén. La reaccion estequiométrica considerada es:

€O + H,0 - CO, + H, (Ec.20)

La ecuacion cinética (Slack, 1974) es la siguiente:

1

2 K

2 _2F
TTef kLTYCOYHZO(l K3)

[Yco,][YH,]
Kp = —2——"22 Ec.22
F [YcollY 1,0] (Ec.22)
Donde:

A.: Actividad catalitica

kir= exp (322 — 4.32126)
Ki=  exp (oo-— 4.33)

ka = exp (- — 7.4643) atm’!
ks=  exp (= —2.623)am’
Tet=  S513.13K

T: Temperatura (K)
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t: Temperatura (°F)

v Conversion a alta temperatura.

El reactor de conversion a alta temperatura es modelado como un reactor flujo

piston. La reaccidn estequiométrica considerada es:
CO + H,0 - CO, + H, (Ec.23)

La ecuacion cinética (Slack, 1974) es la siguiente:

1 K
TCO = ACKHTPZYCO(l - K_Z (E024)
Ky = exp (t8+2446°0 - 4.33) cuando t < 1100 °F (Ec.25)
[Yco,l[Yh,]
Ky = —=——== Ec.2
F ™ veollYmyo] (Ec.26)
Donde:

Ac: Actividad catalitica

5787.62

Kyr = exp (10.3375 — )

T: Temperatura (K)

t: Temperatura (°F)

> Remocion de dioxido de carbono.

La quimica de la solucidn electrolitica ha sido modelada con dos modelos
quimicos denominado NH3 y de reaccion cinética NH3 (REA - NH3). En el
modelo NH3 todas las reacciones estdn en equilibrio quimico a excepcion de
las reacciones de CO> con OH" y las reacciones de CO2 con NHs, lo que si

ocurre en el modelo REA - NHj3;



v' Modelo quimico NH3.

Tabla 2.3: Reacciones del modelo quimico NH3
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Tipo de reaccion

Reaccion

Nombre de la ecuacion

Equilibrio 2H,0 & H;0% + OH™ (Ec.27)
Equilibrio CO, + 2H,0 < Hy;0* + HCO; (Ec.28)
Equilibrio HCO3 + H,0 & Hy0* + CO3? (Ec.29)
Equilibrio NH; + H,0 & NHf + OH™ (Ec.30)
Equilibrio H,NCOO~ + H,0 < NH; + HCO3 (Ec.31)
Sal NH,HCO5(S) & NH; + HCO3 (Ec.32)
Disociacion NH,HCO3; —» NHf + HCO3 (Ec.33)




v' Modelo quimico REA - NH;.

Tabla 2.4: Reacciones del modelo quimico REA - NH3
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Tipo de reacciéon

Reaccion

Nombre de la ecuacion

Equilibrio NH; + H,0 & NH} + OH~ (Ec.34)
Equilibrio 2H,0 < H;0* + OH~ (Ec.35)
Equilibrio HCO3 + Hy0 & Hy0* + CO3? (Ec.36)
Cinético CO, + OH™ - HCO3 (Ec.37)
Cinético HCO3; - CO, + OH™ (Ec.38)
Cinético NH, + H,0 + CO, - H,NCOO~ + H;0* (Ec.39)
Cinético HzNCOO_ + H30+ 4 NH3 + H20 + COZ (EC40)
Sal NH,HCO5(S) < NH] + HCO; (Ec.41)

Las ecuaciones de equilibrio para las reacciones fueron seleccionadas de la

investigacion de Miles et al (1975):

E i
r = kT"exp (— 2 I, ]

(Ec.42)

En la ecuaciéon Ec.42, la concentracion esta en base molar, el factor n es cero,

k y E se encuentran en la Tabla 2.5.



36

Tabla 2.5: Parametros k y E de la ecuacién Ec.42

Nombre de la ecuacion k E (cal/mol)
Ec.37 4.32e+13 13249
Ec.38 2.38e+17 29451
Ec.39 1.35e+11 11585
Ec.40 4.75e+20 16529

Fuente. Propia elaborada a partir de Miles et al, 1975

La ecuacion (Ec.43) se emplea para determinar la constante de equilibrio en la

reaccion de precipitacion de la sal NH4sHCOs:
INKeg = A+2+CInT + DT (Ec.43)

Donde:

T: Temperatura (K)

Los pardmetros A, B y C fueron correlacionados con los datos de equilibrio

s6lido - liquido (Trypuc et al, 1996).

Tabla 2.6: Pardmetros A, B y C en la ecuacion Ec.43

Reaccion A B C
Precipitacion de la -914.00821 38648.2117 136.174996
sal NH4HCO3

Fuente. Propia elaborada a partir de Trypuc et al, 1996
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> Unidad de metanacion.

El reactor de metanacion, el cual remueve las trazas de CO de las mezclas de
la alimentacién de sintesis rica en H», es modelado como un reactor flujo

piston.

Las dos reacciones que ocurren en el reactor de metanacion son:

CO, + 4H, > CH, + 2H,0 (Ec.45)

Yadav y Rinker (1993) desarrollaron correlaciones empiricas de la metanacion
del CO (Ec.44) como parte de un programa de datos de laboratorio. Esta
correlacion, basada en la propuesta de mecanismo de Langmuir - Hinshelwood

es la siguiente(Aspentech, 2016):

APSPco

r= 0.5
1+BPCO+CPH2

(Ec.46)

Donde r es la velocidad de reaccion en mol/g.s, P hace referencia a las presiones
parciales en kPa, y A,B y C son constantes empiricas determinadas a cada
temperatura. Yadav y Rinker (1993) investigaron un amplio rango de
concentraciones de CO; sin embargo, para la metanacién solo se requiere de
bajas concentraciones de CO, de esta forma la ecuacion Ec.46 se simplifica de

la siguiente manera:

r = 2Pco (Ec.47)

crpys

Los datos reportados por Yadav y Rinker (1993) a 503, 513 y 529 K fueron

modelada por la ecuacion de Arrhenius de la siguiente manera:



38

r = 0.314¢(1300F53]) {’Lg} (Ec.48)

0.
Py

El modelado adecuado de la metanacion debe incluir el efecto de la reaccion

inversa, es por ello que la ecuacién modificada de la (Ec.48) es:

LIN(p YcH,Y
r= ACO_314e(1300[T 513]) {@} [YCO — M] (Ec.49)

3
Yir,P?Kco

P es la presion en kPa, y es la fracciéon molar del componente, Kco es la
constante de equilibrio para la reaccion (Ec.44) y Ac es el factor de actividad

catalitica.

26270

Kco = e —384523) (Ec.50)

Donde:

T: Temperatura (K)

Se empleara las mismas expresiones cinéticas tanto para CO> como para CO,
dichas asunciones generarian inexactitudes en el modelo; sin embargo, la
concentracion de CO; en la corriente de proceso es infima. La velocidad de

reaccion seria:

2
YCH4YH,0
v, P?Kco,

r = 4,0.314¢(3%53)) {%} [ycoz — (Ec.51)
2

21621

Keo, = e 3392 (Ec.52)

Donde:
T: Temperatura (K)

P Presién (atm)
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> Unidad de sintesis de NH3.

Los lechos de reactor de sintesis de amoniaco seran modelados como reactores

flujo piston.
La reaccion estequiométrica considerada es:
N, + 3H, - 2NH; (Ec.53)

La ecuacion cinética (Nielsen, 1968) es la siguiente:

2
a
AK(ankZq—4

(ankeq a13_,) kgmol

R =4, (Ec.54)

(1+KaZ—;,‘|‘,)2a m3n
H

Donde:
A.: Actividad catalitica

a 0.654

w 1.523

Ademds, keq es la constante de equilibrio, AK, es la velocidad constante

especifica, y K,, es la constante de equilibrio de adsorcion.

logyo keq = —2.6911221l0g;o T — 5.519265 X 1075T + 1.848863 x

107772 + 2272 + 2,689 (Ec.55)
AK = 3.945 X 10%exp (-2 (Ec.56)
Kq = 2.94 X 10™*exp (=) (Ec.57)

Donde:

T: Temperatura (K)

an, ax, aa, en la ecuacion Ec.54, son las actividades del nitrégeno, hidrégeno y
amoniaco. @ y w son parametros. Nielsen (1968) también propuso la siguiente

ecuacion para evaluar las actividades:
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a; = x;Pexp | = (B; — 2t — S+ (495 — £x,49°)")| (Ec.58)
Donde:

R: Constante de los gases ideales (0.08206 atm.L/K.mol)

P: Presion (atm)

T: Temperatura (K)

xi: Fraccion molar del componente 1

Los valores de A, B y C estan listados en la Tabla 2.7:

Tabla 2.7: Valores de A, B y C de la ecuacion Ec.58

i Aj B; G
H, 0.1975 0.02096 5.04 x 102
N> 1.3445 0.05046 4.20 x 10*
NH; 2.393 0.03415 4.77 x 10°
Ar 1.2907
CH4 2.2769

Fuente. Propia elaborada a partir de Nielsen, 1968

2.2.3 Urea

Caracteristicas fisicoquimicas (Copplestone & Kirk, 2002).

La trea es un compuesto quimico de apariencia cristalina e incolora, cuya forma es
esférica o granular, su férmula molecular es CO(NH>)2, con un peso molecular de
60.06 g/mol,estable a temperatura ambiente, con punto de fusiéon 133°C. Es una

sustancia higroscopica, es decir que tiene la capacidad de absorber agua de la
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atmosfera y presenta un leve olor a amoniaco. Es soluble en agua y se hidroliza
lentamente en su presencia (o vapor de agua), para obtener carbamato de amonio,

el cual se descompone en amoniaco y diéxido de carbono.

En la Figura 2.6 se ilustra la curva de solubilidad de la drea en agua en funcién de

la temperatura

Solubilidad de la urea en agua

120
100 —*
> 4
> 60
® &
S 40 #
-
°
(7))
20
0 - : ,
0 50 100 150

Temperatura ( °C)
Figura 2.6: Curva de solubilidad de la drea en agua en funcién de la temperatura

Fuente. Rebolledo, 2008

Aplicaciones (Espinoza, 2012).
Se emplea mayormente como fertilizante (90% de su uso) y su presentacion es en
forma de granulos. Para la optimizacién de su performance en el suelo, se

desarrollan dos reacciones quimicas, siendo la primera la hidrdlisis:

CO(NHz)Z + Hzo d 2NH3 + COZ
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La segunda reaccién es la nitrificacién (la cual optimiza su asimilacién por el
cultivo, dependiendo en gran magnitud del tipo de suelo y las condiciones
climatoldgicas), enla cual el amoniaco se oxida en el suelo por la influencia de
microbios, primero a nitrito y posteriormente a nitrato. La nitrificacion se efectia
rapidamente en suelo humedo y cdlido; sin embargo, en suelos frios reacciona de

forma lenta.

Otros usos de la trea son: en la industria quimica, farmacéutica, automotriz. La trea
como materia prima se emplea como aditivo para mejorar el sabor de los cigarrillos,
ingrediente en depiladores, en cremas humectantes para la piel, acondicionadores

para el cabello, agente ignifugo, productos para blanquear los dientes.

Procesos y técnicas aplicados (Jain, 2017).

La sintesis comercial de urea se produce mediante la reaccion de amoniaco y
diéxido de carbono, obteniendo carbamato de amonio, que se deshidrata aplicando

calor para generar drea y agua, la reaccion se efecttia en 2 pasos:

Reaccién 1: 2NHs (g + CO, () = NH,COONH, (5, AHy = —126 L

mol
. kJ
Reaccion 2: NH,COONH, 5y » CO(NH3)2 (q) + H0y AHy = 29ﬁ

En la reaccion 1, se forma un producto intermedio llamado carbamato de amonio y

en la reaccion 2 el carbamato se deshidrata para formar trea.

Las velocidades de las reacciones son diferentes, la primera etapa es mds rapida
respecto a la segunda, con lo cual el carbamato intermedio se acumula. Ademads, la
primera reaccién no se efectia por completo, acumuldndose amoniaco y anhidrido
carbonico. En adicién a ello, el carbamato es un producto extremadamente
corrosivo, por lo que debe convertirse en sus reactivos de origen y luego volver a

formarlo.

El equilibrio se ha descrito en términos de coeficientes de fugacidad, debido a que
se utiliza una ecuacion de estado como modelo termodindmico. La constante de
equilibrio para la reaccién 1, en términos de fracciones molares, se expresa de la

siguiente manera:



43

‘(GOCarbamato—ZGONH3_ZGOCOZ)} (i)z (M> (Ec.59)

Ky = exp{ RT PO

¢Carbamato

Donde:

T: Temperatura (K)

R: Constante de los gases ideales (0.08206 atm.L/K.mol)

P: Presion (atm)

P°: Presién de referencia (1 atm)

xi: Fraccién molar del componente i

Gi°: Energia libre de Gibbs del gas ideal del componente i para T, P°

¢;: Coeficiente de fugacidad del componente i para T, P, x

La constante de equilibrio para la reaccién 1 en términos de fracciones molares es

la siguiente:

Ky = Xcarbamato (Ec.60)

x2NH3xC02

De forma andloga se desarrollan ecuaciones de equilibrio similares para la Reaccién

2.

Las velocidades de reaccién 1y 2, en unidades de kmol /s.m?, son las siguientes:

velocidad ; = ky {xZNH3xC02 - %“1’"““’} (Ec.61)

xurea-xHZO}
K

velocidad , = k, {xcarbamaw - (Ec.62)

La constante de velocidad para la reaccion 1 (ki) se establece en un valor grande,
de modo que esté en equilibrio. La constante de velocidad para la reaccién 2

determina la conversion de trea en el reactor. Solo se dispone de escasa informacion
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para determinar k» y, por lo general, es recomendable ajustar su valor para que se

ajuste a los datos de la planta. Una aproximacidn para k» es la siguiente:

(_1oo><1o6>
_15.x108e\  FT

ky, = (Ec.63)

vL

Donde:
R: Constante de los gases (8314.3 J/kmol.K)

VL: Volumen molar del liquido

Las condiciones habituales del reactor de produccion de trea se resumen en la Tabla

2.8

Tabla 2.8: Pardmetros de operacion del reactor de produccién de trea

Parametro Unidad
Presién 140 - 250 bar
Temperatura 180 - 210 °C
Relaciéon NH3/CO» 2.8:1-4:1
Tiempo espacial 20 -30 min

Fuente. Ministerio del Medio Ambiente, Medio Rural y Marino (Gobierno Espariol), 2009
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Figura 2.7: Esquema de una planta convencional de amoniaco — drea

Fuente. Profertil, 2017

En la Figura 2.8 se ilustra la secuencia de cada proceso en la obtencién de trea a

partir de amoniaco y di6éxido de carbono, los cuales se detallardn en las paginas

Recuperacién | ¢

posteriores.
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| |‘ m P
1
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Figura 2.8: Procesos de produccion de urea

Fuente. Fertiberia, 2006
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RECUPERACION PRILLING
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En la Figura 2.9 se ilustra el diagrama de bloques de la produccion de urea,
indicando la secuencia de cada proceso, los cuales se detallardn en las pdginas

posteriores.
170 — 200°C y 130 — 200 atm

NH3 en exceso

Reactor de
Sintesis COz+H20+ (_Cﬂrl'ﬁbamatu) +NH3
co,
Urea + H,0 + Carbamato +NH, 1

Descomponedor

CO,+H,0+ (Carbamato) +NH,
Urea+H:0

Evaporacion » H20

Urea

&
v

Urea

Granulacion

Figura 2.9: Diagrama de bloques de la produccién de tirea

Fuente. Tecnologia Quimica Industrial, 2008

Proceso de produccion de uirea (Nawaz, 2014).

El proceso se disefia con la finalidad de separar la trea de los demds productos de
reaccion, recuperar el exceso de NH3 y descomponer el carbamato de amonio
residual en NH3 y CO; para posteriormente reciclarlos, ademads de ello la separaciéon
por etapas a distintas presiones se efectua para reducir la transferencia de agua al

reactor, la cual es perjudicial para la conversion.
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Para ejecutar los procesos de reciclaje, se han desarrollado diversas técnicas de

stripping, las cuales son:

Proceso de desorcion (stripping) de NH3z Snamprogetti
Proceso de desorcion (stripping) de CO2 Toyo

Proceso de desorcion (stripping) de CO; Stamicarbon

» Proceso de stripping de NH3 Snamprogetti (Saipem, 2014).

V' Sintesis y recuperacion a alta presion (HP).

El diéxido de carbono se extrae a 1.6 atm y 40°C comprimiéndose hasta
162 atm, afiadiendo aire (0.25% en volumen de la alimentacién de CO»)
a la succidn del compresor de CO> para pasivar las superficies de acero
inoxidable, inhibiendo la corrosion. El amoniaco liquido se extrae a 23
atm, parte de él se envia al separador de media presion y lo restante
ingresa al circuito de sintesis de alta presion, comprimiéndose a 240
atm. Antes de ingresar al reactor, se usa como fluido de impulsién en el
eyector de carbamato, el carbamato proveniente del separador se

comprime hasta la presion de sintesis a 205°C.

La mezcla liquida de amoniaco y carbamato ingresa al reactor a 166°C,
la cual reacciona con CO,, formando carbamato, parte del cual se
deshidrata para formar tUrea y agua. La solucién que contiene urea,
carbamato, agua, di6xido de carbono y amoniaco no convertidos
ingresa al separador de alta presion, el cual opera a la presion del

reactor.

Los gases superiores del separador y la soluciéon recuperada del
separador de MP (media presion), fluyen al condensador de carbamato
a 155°C a través del mezclador, condensdndose y reciclandose al
reactor por medio de un eyector de carbamato. La condensacion de los
gases determina la recuperacion del calor de condensacion en la
produccion de vapor a 4.5 atm en el condensador de carbamato de alta

presion.
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Desde la parte superior del separador de carbamato se eyectan los gases
incondensables, los cuales son inertes y trazas de NH3z y CO» sin
reaccionar en el condensador, direcciondndose a la parte inferior del

separador MP.

v’ Purificacion y recuperacion a presion media (MP).

El propésito de la seccidon es eliminar parcialmente los reactivos
amoniaco y dioxido de carbono de la solucion de drea y después de su
condensacién en agua, reciclar la solucién obtenida en el reactor, junto
con la solucién acuosa de amoniaco y diéxido de carbono resultante de

las secciones aguas abajo de la planta.

El exceso de amoniaco se separa empledndose una columna de
destilacion y se recicla al reactor por separado. La presion de operacion
es 17 atm. El amoniaco y el di6xido de carbono se condensan
parcialmente en la carcasa de un precalentador dentro de la seccion de
vacio, recuperdndose energia en forma de 200 kg de vapor por tonelada

de turea.

Otra caracteristica particular de la seccion MP es el lavado de los inertes
(CO, Hz y CH4 contenidos principalmente en el didxido de carbono y
aire de pasivacion), la cual se realiza en agua después de la adicién de
gas inflamable, como por ejemplo gas natural. Los inertes lavados se

envian a un quemador junto con el gas natural.

v' Purificacion y recuperacion a baja presion (LP).
Se realiza una extraccion adicional de amoniaco y diéxido de carbono
a 3.5 atm. Los vapores, que contienen amoniaco y diéxido de carbono,

se condensan y reciclan al reactor a través de la seccion MP.

En la Figura 2.10 se ilustra el proceso de Snamprogetti, el cual emplea
stripping de NH3 y tiene tres secciones de separaciéon que operan a

distintas presiones.
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Figura 2.10: Proceso de stripping de NH3 Snamprogetti

Fuente. Saipem, 2014

» Proceso de stripping de CO:2 Toyo (Toyo Engineering Corporation, 2013).

El reactor opera a 167°C y 240 atm, convirtiendo el 67% del carbamato total
en urea, el resto se descompone y se extrae de la solucién de drea junto con el
exceso de NH3 en separadores de tres etapas operando a 18 atm y 150°C, 3atm
y 130°C y 1 atm y 120°C; respectivamente. El proceso Toyo se caracteriza
debido a que la fase gaseosa en cada etapa de separacion estd en contacto a
contracorriente con la solucién producto de urea que sale de la etapa de
separacion anterior, reduciendo el volumen de vapor y cantidad de agua
reciclada al reactor. El gas residual de cada etapa de separacion se condensa en
su respectivo condensador y la solucién obtenida se bombea al siguiente
condensador. El exceso de NH3; se condensa en liquido con agua de
refrigeracion, reciclandose al reactor y la solucién de carbamato de amonio se
recicla nuevamente al reactor para su recuperacion total. En la Figura 2.11 se
ilustra el proceso de Toyo, el cual emplea stripping de CO; y tiene tres

secciones de separacion que operan a distintas presiones.
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Figura 2.11: Proceso de stripping de CO> Toyo

Fuente. Toyo Engineering Corporation, 2013

» Proceso de stripping de CO: Stamicarbon (Hydrocarbon Processing,
2010).

El 70% de la solucion de trea que sale del reactor fluye hacia el separador HP
el cual funciona a 140 atm y 190°C, el resto ingresa a una seccién de

recirculacion de MP, la cual opera a 20 atm.

Aproximadamente el 30% de la solucién de trea que sale del reactor se
expande e ingresa en al separador MP, después de la expansion, la solucién de
urea se calienta con vapor MP, generando que el carbamato no convertido (15%
de la solucién) se disocie en NH3 y CO», la cual fluye hacia el separador LP,
operado a 4 atm y 65°C. Los vapores del separador MP y los gases del
separador LP se condensan en el lado de la carcasa del evaporador. El
carbamato formado en la etapa de recirculacién de LP también se adiciona al

lado de la carcasa del evaporador mencionado.

El volumen de NH3 y CO» no condensados que salen del lado de la carcasa del
evaporador se envian a un condensador de carbamato MP. El calor liberado por
la condensacién en el condensador se disipa en un sistema de agua de
enfriamiento, generando carbamato MP con un contenido de 20% — 22% en

peso de agua. El carbamato se transfiere mediante una bomba de carbamato HP
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al depurador HP en la seccion de sintesis de urea. La solucion de urea que sale
del separador LP y el separador de HP se expanden juntos en la seccion de

recirculacion de LP.

En la Figura 2.12 se ilustra el proceso de Stamicarbon, el cual emplea stripping

de CO> y tiene tres secciones de separacion que operan a distintas presiones.

Condensation - ———
: ' —Lguids
—Urea solutio
Pre-evaporator melt/slu
Reactor — Steam/water
Pool
condenser
ey
Carbamate
pump (AT
NH;
g 1] {
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% { | | { section
CO, compressor » Urea solution )
Concentration

Figura 2.12: Proceso de stripping de CO; Stamicarbon
Fuente. Hydrocarbon Processing, 2010

En la Figura 2.13 se ilustra el almacén de la planta de urea en Bulo Bulo

(Bolivia), cuya produccién es 50 TM/dia.
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Figura 2.13: Almacén de planta de drea en Bulo Bulo (Bolivia)

Fuente. Peiia , 2017

En la Figura 2.14 se ilustra la presentacién comercial de cada saco de trea con un

contenido individual de 50 kg.

C——
M

Figura 2.14: Empaques comerciales de tirea

Fuente. Peiia H.,2017
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En la Figura 2.15 se ilustra la drea obtenida en la granulacién de acuerdo a

especificaciones debe tener un tamafio de particula de 2 - 4 mm.

Figura 2.15: Urea granulada
Fuente: Peiia, 2017

2.2.4 Ecuaciones para el diseiio de equipos del proceso de produccion amoniaco
—trea

Ecuacion para el cdlculo del volumen del reactor de flujo piston (Unidades de
sintesis).

Vo _ (radua
= fo ) (Ec.64)
Donde:

V: Volumen del reactor de flujo piston
F4o: Flujo de alimentacién del reactivo limitante
—71,: Ecuacidn cinética de la reaccion quimica

x4: Fraccion molar de reactivo limitante

Volumen del reactor de flujo piston.

V=>2%D%xL (Ec.65)
Donde:

V: Volumen del reactor de flujo piston

D: Diametro

L: Longitud
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Tiempo espacial.

__ Volumen del reactor

Flujo volumétrico (Ec.66)
Diseiio de un intercambiador de calor.
Q= (AHsalida - AHentrada) (Ec.67)
T salida
AH = fT entrada C, dT (Ec.68)
Donde:

Q: Flujo de calor transferido
AH41i44: Variacion de entalpia de los fluidos a la salida del intercambiador de calor

AHptraaq: Variacion de entalpia de los fluidos a la entrada del intercambiador de
calor

C,: Capacidad calorifica a presion constante en funcion de la temperatura

Diferencia de temperatura media logaritmica (LMTD).

ln(%)

LMTD =

(Ec.69)

Donde:
AT;: Temperatura a la entrada del fluido caliente — Temperatura a la entrada del
fluido frio

AT,: Temperatura a la salida del fluido caliente — Temperatura a la salida del fluido
frio

Area del intercambiador de calor.

A=—2 (Ec.70)
UxLMTD

Donde

U: Coeficiente global de transferencia de calor (depende de los fluidos y del
material del intercambiador)

Q: Flujo de calor transferido

A: Area transversal del intercambiador de calor
LMTD: Diferencia de temperatura media logaritmica
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Area de un tubo del intercambiador de calor.

AO = T[*DO *L (EC71)
Donde:

Ay: Area transversal de un tubo del intercambiador de calor

Dy: Didmetro externo del tubo
L : Longitud de los tubos

Numero de tubos del intercambiador de calor.

NT = — (EC72)

N7 Nimero de tubos del intercambiador de calor
Ay Area transversal de un tubo del intercambiador de calor
Ay Area transversal total del intercambiador de calor

2.2.5 Anadlisis pinch

Uno de los desafios que enfrentan las plantas industriales para obtener la
rentabilidad de un proyecto, es la minimizacién de los costos anuales relacionado
al consumo de utilidades de proceso (vapor, agua de enfriamiento, etc). Para lograr
dicha reduccioén, las plantas optan por realizar la integracién energética de sus
intercambiadores de calor. La red especifica de intercambiadores de calor optimiza
el uso de la calefaccion y la refrigeracion, la cual se disefia empleando el analisis

pinch.

El andlisis de energia activada genera diversos escenarios de optimizacion que se
implementa para reducir la dependencia de la utilidad e ilustra detalles relevantes
para la optimizacion, incluido el costo de capital requerido, la reduccién anual en
el costo de la utilidad y el periodo de recuperacion de la inversion, es por ello que
para dicho fin se emple6 Aspen Energy Analyzer, software que realiza una
integracion de calor del diagrama de flujo en estudio utilizando el andlisis pinch,
obteniéndose un diagrama de red de intercambiador de calor, que determina qué

flujos de proceso ingresan y salen de un intercambiador de calor determinado.

En el diagrama de red del intercambiador de calor, las lineas horizontales
representan un flujo de proceso. Una linea horizontal azul indica una corriente fria

que absorbe energia en un intercambiador de calor, mientras que una linea
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horizontal roja indica una corriente caliente que pierde energia en un
intercambiador de calor. Las corrientes se nombran de acuerdo con su designacién
en Aspen Plus, ya sea a la izquierda (corriente caliente) o a la derecha (corriente
fria) del diagrama. La temperatura inicial para corrientes frias estd a la derecha del
diagrama, mientras que la temperatura final estd a la izquierda. La temperatura
inicial para corrientes calientes estd a la izquierda del diagrama, mientras que la
temperatura final estd a la derecha. Las lineas verticales y los circuloqus rellenos
representan un emparejamiento de intercambiadores de calor. Los circulos rojos
representan un intercambiador de calor en el que se requiere una corriente de
proceso caliente; de manera similar, los circulos azules representan un

intercambiador de calor en el que se requiere una corriente de proceso frio.

La interpretacién de lo anteriormente mencionado respecto al andlisis pinch se

detallard en el Capitulo 4.
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CAPITULO 3
METODOLOGIA

3.1 Tipo y disefio de investigacion

Analizando las caracteristicas y propodsitos planteados, el tipo de investigacion es

descriptiva, comparativa y analitica.

3.2 Unidad de los analisis

Objetivo Especifico 1: A partir de la bibliografia especializada, se
analizaran los diferentes procesos de obtencién de trea y sus parametros de
operacion para simularlos en Aspen Plus, efectuando balances de materia y

energia con la finalidad de obtener los consumos energéticos de cada uno.

Objetivo Especifico 2: Al obtener el proceso mds eficiente, se
dimensionaran los equipos correspondientes a la planta de produccién trea
con el simulador Aspen Plus, efectuando los principios de mecénica de
fluidos, transferencia de calor, transferencia de masa, termodindmica e

ingenieria de las reacciones quimicas.

Objetivo Especifico 3: Al dimensionar todos los equipos y secuencia de
procesos correspondientes a la planta de trea, mediante una hoja de célculo
de Excel se efectuard la viabilidad econémica a través de los siguientes

parametros: VAN, TIR y PRI

Objetivo Especifico 4: A partir del dimensionamiento de la planta de trea

con el proceso de menor consumo energético, se realizard el andlisis pinch



3.3 Técnicas de recoleccion de datos

Tabla 3.1: Técnicas de recoleccién de datos
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con el simulador Aspen Energy Analyzer, realizando una propuesta de

proceso mejorado.

Objetivo Especifico 5: A partir de los andlisis econémicos realizados del

proceso de menor consumo energético de produccion de drea, se comparara

la viabilidad econémica del proceso optimizado mediante el andlisis pinch

con el proceso sin optimizar.

.. Método o Método de
Técnica . Instrumento ..
Medio Presentacion
.. Texto,
., Revisién Cuaderno de .
Observacion figuras y
documental notas
tablas
Comunicacién Procesador
con Entrevista de texto y Oral
especialistas figuras

3.4 Analisis e interpretacion de la informacion

3.4.1 Simulacion del proceso

Se empleard el software Aspen Plus para determinar el proceso mas eficiente en la

obtencién de udrea (entre los tres procesos comerciales de produccidn que existen

actualmente) a partir del gas natural. A continuacion, se detalla la eleccion de los

modelos termodindmicos seleccionados en el proceso de produccién de amoniaco

(producto intermedio) y trea.

Se emplea dos modelos termodindmicos distintos debido a la naturaleza quimica

distinta del gas natural (sustancia apolar) y del amoniaco (sustancia polar), con la

finalidad de tener una 6ptima representacion.
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Produccion de amoniaco

e  Modelo termodinamico.

La modificaciéon RKS - BM de Redlich - Kwong fue seleccionada para esta

aplicacion.

En la Figura 3.1 se ilustra el flowsheet del proceso de produccion de amoniaco

(producto intermedio) mediante reformado con vapor.
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Figura 3.1: Proceso de produccién de amoniaco en Aspen Plus
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Produccion de virea

e Paquete termodindmico.

El modelado de las propiedades termodindmicas del sistema NH3 - CO, - HO

- carbamato de amonio se basa en el modelo SR — POLAR.

A continuacién, en las Figuras 3.2, 3.3 y 3.4 se ilustran los flowsheets de las
tecnologias de produccion de trea a partir de amoniaco y diéxido de carbono:

Snamprogetti, Toyo y Stamicarbon, respectivamente.
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3.4.2 Diseiio de equipos

Con el proceso mas eficiente se disefid los equipos de la planta de produccion de
urea, teniendo en cuenta que el software Aspen Plus solo dimensiona a algunos de
ellos, en el caso de los equipos que el software no dimensiona se recurrié a sus

ecuaciones de disefio que se especifican en la seccion 2.2.4.

3.4.3 Evaluacion economica

Su estudio abarcé el andlisis de costos por equipos e instalacion, costo operativo,

carga fija y costo de produccion.

3.4.4 Anadlisis pinch

Se efectud el andlisis pinch con el software Aspen Energy Analyzer, aplicdndose
los principios y estrategias de integracion energética de procesos, optimizando el
requerimiento energético del proceso. Finalmente se realizard un nuevo andlisis
econdmico con el proceso optimizado (con el andlisis pinch) para compararlo con

el andlisis econémico de la planta sin optimizar.
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CAPITULO 4
RESULTADOS Y DISCUSION

4.1 Simulacion del proceso

A vpartir de la Figura 1.1 se deduce que el Estado Peruano requiere
aproximadamente 400 KTM/afio de trea para satisfacer su demanda, es por ello que
mediante la simulacién de procesos en Aspen Plus se compararon las tres
tecnologias de produccién de drea: Snamprogetti, Toyo y Stamicarbon a partir de

gas natural, con la finalidad de determinar cudl de ellas consume menor energia.

En la primera parte de la simulacion se determiné que se requieren 235.45 KTM/afio
de amoniaco (resultado obtenido de la tecnologia que consume menor energia), los

cuales se obtienen a partir de 15.226 MMSCFD (116.69 KTM/afio) de gas natural.

La Tabla 4.1 ilustra el flujo de alimentacién de gas natural y sus respectivos
componentes, vapor de agua y aire y la produccién de amoniaco requerida para la

obtencion de trea.
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Tabla 4.1: Resumen de la simulacién de la produccién de amoniaco

Alimentacién Producto
Compuestos
(MMSCFD) (KTM/afio) (KTM/afio)
CH4 13.63 95.46
C,Hs 1.36 17.89
C;Hg 0.0199 0.383
i-C4Hio 1.53E-05 0.00039
Gas Natural | gy 1.53E-05 0.00039 -
n-CsHio 3.061E-05 0.000964
N, 0.184 2.25
CO; 0.0368 0.7062
Vapor de H.0 57.05 448.706 -
Agua
(0)) 5.47 76.5404
Aire -
N, 20.36 249.099
Amoniaco NH; - 235.45
Diéxido de CO, i 0.0297
Carbono

A partir de la misma alimentacién de amoniaco y di6xido de carbono se simuld y

comparo las tres tecnologias de produccién de urea, ello se ilustra en la Tabla 4.2
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Tabla 4.2: Resumen de la simulacién de la produccién de drea de las tres tecnologias

Producto
Alimentacién (KTM/afio)
(KTM/afio)
Toyo Stamicarbon Snamprogetti

Amoniaco 235.45
Di6xido de ) ) i

67.27

Carbono

Urea sélida - 414.95 387.29 276.63

De la Tabla 4.2 se deduce que la tecnologia Toyo obtiene la mayor produccion de

urea (414.95 KTM/afio), cuya capacidad maxima de la planta a disenar serd 550

KTM/afio, a partir de la misma alimentacién de amoniaco y diéxido de carbono,

ello se debe a que el reactor opera a una mayor presion (lo cual se ilustra en la Tabla

4.3), obteniendo una mayor conversion (60%) lo cual se ilustra en la Figura 4.1.

Tabla 4.3: Condiciones de operacion de los reactores de cada tecnologia

Reactor para cada ~ Temperatura Presion
tecnologia (°C) (atm)

React'or de drea 166 136.46

Stamicarbon

Reactor de rea 166 170.11

Snamprogetti

Reactor de urea 167 238.16

Toyo
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Figura 4.1: Conversion de CO- vs tiempo

Binti (2007) y Ali & Anantharaman (2019), obtuvieron que la conversién de CO»
en el reactor de trea fue 60%, la conversion obtenida por Wang & Li (2017) fue
58.99%, resultados similares obtenidos en el presente trabajo de investigacion. Los
autores mencionados compararon sus resultados con datos reales de planta
obteniendo un excelente ajuste (error +5%). En el presente se emple6 el modelo
termodindmico SR — POLAR debido a que varios autores, entre ellos, Rasheed
(2011) y Zahid et al. (2014) lo recomendaban por su gran ajuste al sistema
termodindmico del presente estudio; sin embargo, Ali & Anantharaman emplearon
el modelo termodindmico SRK, obteniendo un resultado igual, lo que demuestra
que este modelo también es aplicable. Este resultado también es el mismo que
predice el licenciante de la tecnologia Toyo. Yoke Yi & Mahadzir (2016)
obtuvieron una conversion de diéxido de carbono en equilibrio de 79, es muy
probable que la diferencia se deba al modelo termodindmico que seleccionaron,

debido a que en su investigacion no lo especifican.

La Figura 4.1 demuestra que el proceso Toyo presenta una mayor conversion de
COs respecto a las otras tecnologias. Esta diferencia de conversiones se relaciona

con la diferencia de requerimiento energético aguas abajo de los respectivos



72

reactores. Una mayor conversion de CO> determina un menor consumo energético

en el proceso de descomposicion de material no reaccionante.

El consumo energético de cada tecnologia se ilustra en la Figura 4.2.
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Figura 4.2: Andlisis energético de las tecnologias de produccién de trea
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Figura 4.3: Consumo energético de la tecnologia Toyo
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Para el disefio de reactores de sintesis de urea, se seleccionaron reactores de flujo
piston del mismo tamafio, pero con condiciones de operacién diferentes. Los

resultados del calculo de su dimensionamiento se ilustran en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4: Dimensiones del reactor de sintesis de urea

Didmetro Longitud
(m) (m)
23 29.0

Nawaz (2014) a partir de una alimentacién de amoniaco de 250000 TM/aio, obtuvo
un volumen de reactor de flujo pistén de 145.5 m® y didmetro de 2.61 m (lo que
corresponde a una longitud de 27.2 m), resultados muy similares a los obtenidos en

el presente estudio.

Andlisis de la temperatura del reactor con respecto a su longitud

La Figura 4.4 ilustra la variacion de la temperatura del reactor con respecto a su

longitud en las tecnologias de Stamicarbon, Snamprogetti y Toyo.
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Figura 4.4: Longitud del reactor vs temperatura

A partir de la Figura 4.4, conforme aumenta la presion de operacion del reactor, la
seccion longitudinal corresponde a una funcién lineal (que se observa con mayor
detalle en la tecnologia Toyo). Ademads, se obtiene una temperatura de reaccion
mayor de 190°C para la tecnologia Snamprogetti, lo que implica mayores
requerimientos energéticos por su parte, por otro lado, se obtienen resultados casi
similares para las tecnologias Stamicarbon y Toyo, que son 183°C y 182°C

respectivamente.



La Tabla 4.5 ilustra las temperaturas maximas de reaccion de cada tecnologia.

Tabla 4.5: Temperatura maxima de reaccion del reactor de cada tecnologia

Reactor para cada Temperatura de reaccién
tecnologia (°C)
React‘or de drea 183
Stamicarbon
Reactor . de urea 190
Snamprogetti
Reactor de urea Toyo 182
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Anadlisis del tiempo espacial de la reaccion con respecto a la longitud del reactor

La Figura 4.5 ilustra la progresion del tiempo espacial de la reaccién con respecto a

la longitud del reactor en las tecnologias de Stamicarbon, Snamprogetti y Toyo.
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Figura 4.5: Tiempo espacial vs longitud del reactor
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A partir de la Figura 4.5 se determina que a mayor presion de operacion menor sera
el punto de inflexion de la grafica (lo que corresponde a un menor rango de volumen

del reactor), a su vez generard un mayor tiempo espacial en el mismo.

La Tabla 4.6 ilustra los tiempos espaciales de los reactores de cada tecnologia.

Tabla 4.6: Tiempo espacial del reactor de cada tecnologia

Reactor para cada Tiempo espacial

tecnologia (h)

Reactor  de urea

Stamicarbon 0.42

Reactor QC urea 072

Snamprogetti

Reactor de tirea Toyo 1.37

4.2 Diseiio de equipos

El disefio de equipos empleando la tecnologia Toyo, fue realizado con el software

Aspen Plus V. 11.

4.2.1 Diseiio de equipos del proceso de produccion de amoniaco.
A continuacion, se ilustran capturas de pantalla obtenida del simulador Aspen Plus
V.11 para el disefio de cada equipo que conforman el proceso de reformacion

combinada, el cual produce amoniaco a partir de gas natural.



Main Flowsheet ©~ = Flowsheet - REFORMAD -
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'REFORMAD.PREF-T (RPlug) - Results -

[Summary Balance IDistributions Polymer Attributes lQStatus |

Heat duty 542571274 MMkcal/hr
Reactor temperature

Minimum 454705 C
Maximum 912469 C

Residence time

0.00374121 hr

Thermal fluid inlet

Temperature

Vapor fraction

Figura 4.6: Condiciones de operacién del reactor PREF

h

Main Flowsheet -

' Flowsheet - REFORMAD - REFORMAD.SREF-R (RPlug) - Results - t

—I Summary

Balance | Distributions | Polymer Attributes

Heat duty -3.86048376 | MMkcal/hr
Reactor temperature

Minimum 125207 C
Maximum 138942 C

Residence time

0.00121694 hr

Thermal fluid inlet

Temperature

Vapor fraction

Figura 4.7: Condiciones de operacion del reactor SREF

& Status



Main Flowsheet - ' E-205 (Heater) - Results < | +

—ISummary Balance | Phase Equilibrium |UtiEit}' Usage ‘@Status ‘

QOutlet temperature | 380 C

Outlet pressure 28.728 bar

Vapor fraction 1

Heat duty -47.8778 MMkcal/hr
Net duty -47.8778 MMkcal/hr

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 bar

Figura 4.8: Condiciones de operacién del intercambiador de calor E-205

Main Flowsheet - B-206 (Heater) - Results -« | +

—ISummary Balance | Phase Equilibrium IUtint}rUsage M & Status |

Outlet temperature | 323.21741| C

Qutlet pressure 117.68 bar

Vapor fraction 0.616704

Heat duty 53.7569 MMkcal/hr
Net duty 0 MMkcal/hr
1st liquid / Total liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 8.82599 bar

Figura 4.9: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B-206
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Main Flowsheet ~ | Flowsheet - CO-CONV "EO-CONEI'"-SHIFI'W-MK
| Summary | Balance [ Distributions | Polymer Attributes [ & Status ‘

Heat duty 0| MMkcal/hr -
Reactor temperature

Minimum 380 C >
Maximum 459926 C -
Residence time 0.00451312 hr b

Thermal fluid inlet
Temperature v

Vapor fraction

Figura 4.10: Condiciones de operacion del reactor HT Shift

‘Main Flowsheet - | Flowsheet - CO-CONV ~  CO-CONV.LT-SHIFT (RPlug) - Results -« | +
|5ummary Balance |Distributions Polymer Attributes [@Status |

Heat duty 0| MMkcal/hr b
Reactor temperature

Minimum 210 C i
Maximum 232725 C *
Residence time 0.00860561 hr ¥

Thermal fluid inlet
Temperature y

Vapor fraction

Figura 4.11: Condiciones de operacion del reactor LT Shift
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Main Flowsheet -~ Flowsheet - CO-CONV - 'CO-CONV.E-206 (Heater) - Results - |

Summary | Balance ]Phase Equilibrium ] Utility Usage | & Status

Outlet temperature 340 C v
Outlet pressure 28.0415 bar v
Vapor fraction 1

Heat duty -0.309427 MMkcal/hr v
Net duty -0.309427 MMkcal/hr v

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 bar >

Figura 4.12: Condiciones de operacion del intercambiador de calor E-206

Main Flowshest - | Flowsheet - CO-CONV ' CO-CONV.E-207 (HeatX) - Thermal Results -

surmary | Balance | Exchanger Details | Pres Drop/Velocities | Zones | Utility Usage I
~Heatx results
Calculation Model !rShn::-rtcut
. Inlet ) Outlet
Hot stream: 5-06E 5-06F
Termnperature M0 C ki 210/ | C
Pressure 28.0415  bar b 277015 | bar
Vapor fraction 1 1
1st liquid / Total liquid 1 1
Cold streamn 5-5TN 5-5T03
Termnperature 130, C = 2282719 | C
Pressure 127.486  bar = 126.506  bar
Vapor fraction 0 0
1st liquid / Total liquid 1 1
Heat duty 659652 MMkcal/hr i

Figura 4.13: Condiciones de operacién del intercambiador de calor E-207



81

Main Flowsheet Flowsheet - CO-CONV ' CO-CONV.E-208 (Heater) - Results - | -+

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage ’QStatus

Outlet temperature 340 C v
Outlet pressure 28.0415 bar *
Vapor fraction 1

Heat duty -5.87912 MMkcal/hr v
Net duty -5.87912 MMkcal/hr v

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 bar -

Figura 4.14: Condiciones de operacién del intercambiador de calor E-208

Main Flowsheet - E210 (HeatX) - Thermal Results -~ | +

Summary | Balance |ExchangerDetails Pres Drop/Velocities |Eon5 |Uti|it‘_~,rUsagE

- Heatx results

Calculation Model ;5h|::-r'tcut

i Inlet ” Outlet
Hot strearm: 5-07 5-RE2
Temperature 232698 C ol 40 C
Pressure 26.5166  bar bl 265166 bar
Vapor fraction 1 0.720239
1st liquid / Total liquid 1 1
Cold stream 5-5T15 5-5T1a
Ternperature 20 C = 122031 C
Pressure 2 bar bt 2 bar
Vapor fraction 0 0.258302
1st liquid / Total liquid 1 1
Heat duty 28485 MMkcal/hr ke

Figura 4.15: Condiciones de operacion del intercambiador de calor E-210
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Main Flowsheet -

Flowsheet - CO2-REMO -

'C02-REMO.ABSORBER (Flash2) - Results

Summary

Outlet temperature
Outlet pressure
Vapor fraction (Mole)
Vapor fraction (Mass)
Heat duty

Net duty

1st liquid / Total liquid

Pressure drop

26.5166 bar

Balance IPhaseEquiIibrium |UtiiityUsagE \QStatus |

30| ¢

v

0.222979
0.116024

-21.5333
-21.5333

-347242e-08

MMkcal/hr
MMkcal/hr

1
bar

Figura 4.16: Condiciones de operacion del absorbedor de CO,

Main Flowsheet - | Flowsheet - CO2-REMO - 'CO2-REMO.STRIPPER (Flash2) - Results -

Summary

Outlet temperature
Outlet pressure

Vapor fraction (Mole)
Vapor fraction (Mass)
Heat duty

Net duty

1st liquid / Total liquid

Pressure drop

Balance IPhaseEquilibrium Utility Usage |QStatus

1.01325

60| ¢

bar

v

v

0.00943454
0.0118427

138.305
138.305

25.5024

MMkcal/hr
MMkcal/hr
1

bar

Figura 4.17: Condiciones de operacién del stripper de CO,



Main Flowsheet -

'E211 (Heater) - Results =+
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Qutlet pressure
Vapor fraction
Heat duty

Net duty

Pressure drop

Outlet temperature

1st liquid / Total liquid

280! €

Pressure-drop correlation parameter

26.5166 bar
1

641111 MMkcal/hr
841111 MMkcal/hr

0 bar

Figura 4.18: Condiciones de operacion del intercambiador de calor E-211

_I Summary | Balance | Phase Equilibrium |Uti|ityUsage || & Status |

Main Flowsheet - = Flowsheet - METANAC - METANAC.METH (RPlug) - Results -

lSummary Balance |Distributions Polymer Attributes | @ Status |

Heat duty

Reactor temperature
Minimum
Maximum
Residence time
Thermal fluid inlet
Termperature

Vapor fraction

-0.491763765 | MMkcal/hr

280 C
280 C

0.000134794 hr

4

Figura 4.19: Condiciones de operacion del reactor de metanacion

Main Flowsheet = * PURGE (Flash2) - Results » -tnum-nmcupa - Results -« | +

| Summarny |:B-alanr_e Fpmfile |Coolers I Stage Curves | Wheel Curves | Utilities [ & Status |

Stage  Ternperature Pressure
C = | bar -
LN 417497 47.5852
2 76.141 85.3937
3 764318 153.242
4 76.541 275

Pressure ratio

175454
1.75454
175454
175454

Indicated

kW

power
4010.38
2071.59
2138.86
2266.59

Brake Head Volumetric
horsepower developed Flow
kW = m-kgffkg =~ I/min -
4010.38 33769.8 102489
2071.59 174441 292079
2138.86 18010.5 16667
2266.59 19086 9709.74

Efficiency used

0.72
0.72
0.72
0.72

Figura 4.20: Condiciones de operacion del sistema de compresion de cuatro etapas
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Main Flowsheet - PURGE (Flash2) - Results -« | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage “ & Status E
Outlet temperature | 14.86‘ C v
Outlet pressure 275 bar v
Vapor fraction (Mole) 0.94223
Vapor fraction (Mass) 0.935745
Heat duty 0 MMkcal/hr >
Net duty 0 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1
Pressure drop 0 bar »:

Figura 4.21: Condiciones de operacion del separador flash purga de CO»

Main Flowsheet -~ REFRIG1 (Heater) - Results |+

Summary | Balance | Phase Equilibrium |Uti|it}stage I@Status |

QOutlet temperature | 1486 | C L
Outlet pressure 273 bar i
Vapor fraction 0.94223
Heat duty -2.92969 MMkcal/hr v
Net duty -2.92969 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 bar -

Figura 4.22: Condiciones de operacion del intercambiador de calor Regrigl



“Main Flowsheet - F002 (Flash2) - Results < | +
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Figura 4.23: Condiciones de operacién del separador flash FO02

Main Flowsheet - E003 (Heater) - Results - I +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage | @ Status ‘
Outlet temperature | 39.1999998] C »
Qutlet pressure 275 bar ¥
Vapor fraction (Mole) 0.836954
Vapor fraction (Mass) 0.822042
Heat duty 0 MMkcal/hr »
Net duty 0 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1
Pressure drop 0 bar i

Summary | Balance | Phase Equilibrium |Uti|ityUsage H & Status |

Outlet temperature [ 392 | C

Outlet pressure 275 bar

Vapor fraction 0.836954

Heat duty -7.60406 MMkcal/hr
Net duty -7.60406 MMkcal/hr
1st liquid / Total liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 3 bar

Figura 4.24: Condiciones de operacién del intercambiador de calor EO03

P
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Main Flowsheet - 'E002 (HeatX) - Thermal Results - | +

Summary | Balance | Exchanger Details | Pres Drop/Velocities | Zones | Ltility Usage
~Heatx results
Calculation Model | Shortcut |
Inlet Outlet
Hot strearm: 5-34 5-3B
Ternperature 240 C - 828375 C
Pressure 281 bar A 278 bar
Vapor fraction 1 1
1st liquid / Total liquid 1 1
Cold stream 5-10 5-2v
Ternperature 30,0077 C i 180 C
Pressure 292 bar i 282 bar
Vapor fraction 1 1
1st liquid / Total liquid 1 1
Heat duty 11.5247  MMkcal/hr =

Figura 4.25: Condiciones de operacion del intercambiador de calor E002

Main Flowsheet -~ EO01A (HeatX) - Thermal Results -~ +

| Summary | Balance l Exchanger Details | Pres Drop/Velocities | Zones I Utility Usage I @ Status
Heatx results
Calculation Model Shorteut

- Inlet Outlet

Hot stream: 5-3 5-3A
Ternperature 469084 C - 240 C -
Pressure 284 bar - 281 bar s
Vapor fraction 1 1
1st liquid / Total liquid 1 1
Cold stream 5-7 5-&
Temperature 105 C > 257474 C o5
Pressure 485 bar - 45 bar e
Vapor fraction 0 0.285245
st liquid / Total liquid 1 1
Heat duty 164411 MMkcal/hr 2

Figura 4.26: Condiciones de operacion del intercambiador de calor EOO1A
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Main Flowsheet

Flowsheet - SINTESIS ' SINTESIS.R001-HA (Heat)) - Thermal Results

[Summar}f |Ba|ar1ce |Exr_hanger Details | Pres Drop/Velocities |Zones |Uti|it3.r Usage |—

~Heatx results

Calculation Model Shortcut

Inlet
Hot stream: 5-RAO
Temperature 64754 C
Pressure 290 bar
Vapor fraction 1
1st liquid / Total liquid 1
Cold stream 5-Ro
Temperature 524432 C
Pressure 292 bar
Vapor fraction 1
1st liquid / Total liquid 1
Heat duty 600872 MMkcal/hr

1

5-REI

5-RT

Cutlet

568,579 C
290 bar
1
1

605137 C
292 bar
1
1

Figura 4.27: Condiciones de operacién del intercambiador de calor ROO1-HA

Main Flowsheet

Flowsheet - SINTESIS

'SINTESIS.R001-HB (HeatX) - Thermal Results

ISummar}f |Balanr_e |E1{r_har1ger[}etails Pres Drop/Velocities |Zun5 |Uti|it3,rUsage |_

~Heabx results

Calculation Model Shorteut

Inlet
Hot stream: 5-RBO
Temperature 605426 C
Pressure 288 bar
Vapor fraction 1
1st liguid / Total liquid 1
Cold stream 5-R3
Temperature 393387 C
Pressure 292 bar
Vapaor fraction 1
1st liquid / Total liquid 1
Heat duty 962596 MMkcal/hr

1

5-RCI

5-Rb

Cutlet

ATT.037 C
288 bar

524432 C
292 bar
1
1

Figura 4.28: Condiciones de operacién del intercambiador de calor RO01-B

87
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Main Flowsheet = | Flowsheet - SINTESIS ~ ' SINTESIS.R001-HC (HeatX) - Thermal Results

summary | Balance | Exchanger Details | Pres Drop/Velocities |Innv.=_=, |Uti|it_l,rUsage I_

-Heatx results

Calculation Model ;Shc:-rtcut

I Inlet Outlet
Hot strearn: S-RCO 5-20
Ternperature 545202 C - 332729 C
Pressure 285 bar - 285 bar
Vapor fraction 1 1
1st liguid / Total liquid 1 1
Cold stream 5-RO S-R3
Ternperature 180 C > 383.387 C
Pressure 292 bar > 292 bar
Vapor fraction 1 1
1st liquid / Total liguid 1 1
Heat duty 155802 MMkcal/hr b4

Figura 4.29: Condiciones de operacion del intercambiador de calor RO01-C

Main Flowsheet Flowsheet - SINTESIS 'SINTESIS.R001-A (RPlug) - Results - L
I Summary i Balance i Distributions | Polymer Attributes ‘ @ Status

Heat duty | 0 MMkcal/hr
Reactor temperature |

Minimum 506.799 C -
Maximum 64754 C v
Residence time 0.00253069 hr i
Thermal fluid inlet

Temperature

Vapor fraction

Figura 4.30: Condiciones de operacion del reactor ROO1-A



Main Flowsheet -

| Flowsheet - SINTESIS -
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'SINTESIS.R001-B (RPlug) - Results -

—[Summary Balance | Distributions | Polymer Attributes

Thermal fluid inlet

Temperature

Vapor fraction

@ Status |

Heat duty 0| MMkeal/hr ~ ~
Reactor temperature

Minimum 568.579 C b
Maximum 605426 C b
Residence time 0.00292839 hr o,

Figura 4.31: Condiciones de operacion del reactor RO01-B

Main Flowsheet -~ | Flowsheet - SINTESIS ~ 'SINTESIS.R001-C (RPlug) - Results « |
|5ummary MI Distributions | Polymer Attributes [[ & Status |

Heat duty ‘ G' MMkcal/hr i

Reactor temperature

Minimum 477037 C i

Maximum 545202 C i

Residence time 0.00447586 hr -

Thermal fluid inlet
Termperature

Vapor fraction

Figura 4.32: Condiciones de operacion del reactor RO01-C
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Main Flowsheet - Flowsheet - SINTESIS - SINTESIS.R002 (RPlug) - Results - u
| Summary | Balance | Distributions | Polymer Attributes [ & Status |

Heat duty 0 MMkcal/hr v
Reactor temperature

Minimum 332732 C ¥
Maximum 469.084 C >
Residence time 0.023405 hr »
Thermal fluid inlet

Temperature v
Vapor fraction

Figura 4.33: Condiciones de operacién del reactor R002

Main Flowsheet -~ COMPR-B (Compr) - Results - | +

Summary | Balance | Parameters | Performance |Regressinn Utility Usage |&5tatus

»  Compressor model Isentropic Compressor
Phase calculations Vapor phase calculation
Indicated horsepower 708,728 kW
Brake horsepower 708,728 kW
Met work required 708,728 kW
Power loss 0 kw
Efficiency 0.7
Mechanical efficiency 1
Qutlet pressure 292 bar
Qutlet temperature 30.0077 C
Isentropic outlet temperature 277076 C
Vapor fraction 1

Displacement

Volumetric efficiency

Figura 4.34: Condiciones de operacién del compresor B



Main Flowsheet - 'E004 (Heater) - Results < | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium lUtilit),r Usage IQStatus ‘

Outlet temperature ’ 22.5 ‘ C v
Outlet pressure 2745 bar i
Vapor fraction 1

Heat duty 119162 MMkcal/hr v
Net duty 119162 MMkcal/hr v

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 3.7252%-14 bar >

Figura 4.35: Condiciones de operacion del intercambiador de calor E004

Main Flowsheet - FOO01 (Flash2) - Results - | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage | @ Status
Outlet temperature | 758845535 | C -
Outlet pressure 2745 bar b
Vapor fraction (Mole) 0.968348
Vapor fraction (Mass) 0.959042
Heat duty 0 MMkcal/hr v
Net duty 0 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1
Pressure drop 0.5 bar ki

Figura 4.36: Condiciones de operacion del separador flash FOO1



Main Flowsheet - D001 (Flash2) - Results -« | +
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Summary | Balance | Phase Equilibrium I Utility Usage | & Status
Outlet temperature j 34.4267579'\ C af
Outlet pressure 30 bar v
Vapor fraction (Mole) 0.0475202
Vapor fraction (Mass) 0.0455406
Heat duty 0 MMkcal/hr v
Net duty 0 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1
Pressure drop 2445 bar 2

Figura 4.37: Condiciones de operacién del separador flash D001

Main Flowsheet - REFRIG2 (Heater) - Results =  +

Summary | Balance | Phase Equilibrium l Utility Usage l & Status |
Outlet temperature 124346088 | C v
Qutlet pressure | 30 bar v
Vapor fraction 0.689192
Heat duty -0.1314 MMkcal/hr v
Net duty -0.1314 MMkcal/hr v
1st liquid / Total liquid 1
Pressure-drop correlation parameter
Pressure drop 0 bar -

Figura 4.38: Condiciones de operacién del intercambiador de calor Refrig2



Main Flowsheet - 08-EQ07F (Flash2) - Results - | +
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Summary | Balance |Phase Equilibrium ‘ Utility Usage , & Status |
Outlet temperature I 12.4346088 & v

Outlet pressure 30 bar ¥

Vapor fraction (Mole) 0.689192

Vapor fraction (Mass) 0.674994

Heat duty 0 MMkcal/hr >

Net duty 0 MMkcal/hr v

1st liquid / Total liquid 1

Pressure drop 0 bar e

Figura 4.39: Condiciones de operacion del separador flash 08-EO07F

Main Flowsheet - D002 (Flash2) - Results - | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium I Utility Usage I & Status |
Outlet temperature 33.7495512: C y
Outlet pressure 20 bar %
Vapor fraction (Mole) 0.00416656
Vapor fraction (Mass) 0.00414024
Heat duty 0 MMkcal/hr v
Net duty 0 MMkcal/hr "
1st liquid / Total liquid 1
Pressure drop 10 bar *

Figura 4.40: Condiciones de operacion del separador flash D002
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Tabla 4.7: Diseiio de los reactores de la unidad de reformacién combinada

Equipo Longitud Diametro Material
(m) (m)

PREF 10 0.14 Acero al

carbono

SREF 4.8768 3.048 Acero al

carbono

Tabla 4.8: Disefio de los reactores de la unidad de conversién de monoxido de carbono

Equipo Longitud (m) Diametro Material
(m)
HT-SHIFT 15.8496 2.286 Acero
inoxidable
LT-SHIFT 7.7724 3.81 Acero
inoxidable

Tabla 4.9: Diseqo de los intercambiadores de calor de 1a unidad de conversion de mondxido

de carbono
Equipo Area de Nimero Nimero Didmetro Pitch Longitud Material
transferencia de de del tubo del del tubo
de calor pasos pasos (m) tubo (m)
(m?) en el en la (m)
tubo coraza

E-206 2.237292432 1 1 0.254 0.03175 6.096 Acero
inoxidable

E-207 95.02698202 1 1 0.254 0.03175 6.096 Acero
inoxidable

E-208 42.50855547 1 1 0.254 0.03175 6.096 Acero
inoxidable

Tabla 4.10: Diseno de la unidad de remocién de CO,
Equipo Volumen de Diametro Altura Presion de Temperatura Temperatura  Material
liquido (m) (m) disefio de disefio (°C) de operacion
(L) (barg) (W)
ABSORBER 40171.21 2.5908 7.62 28.95 121.11 40 Acero
inoxidable
STRIPPER  49539.86684 2.7432 8.382 28.95 121.11 60 Acero
inoxidable

Tabla 4.11: Diseno del reactor de metanacidén

Equipo Longitud Nimero Diametro Material
(m) de tubos (m)
METH 3 30 0.11 Acero al

carbono
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Tabla 4.12: Disefio del splitter de la unidad de metanacién

Equipo Volumende Diametro  Altura  Presion Temperatura Temperatura Material
liquido (m) (m) de de diseno de operacion
(L) disefio °C) O
(barg)
SPLIT 6672.035937 1.524 3.6576 28.95 307.77 280 Acero al
carbono

Tabla 4.13: Disefio de la unidad de compresién, compresores

Equipo Modelo Eficiencia Eficiencia Relacion de Potencia
isentropica mecanica presiones (kW)
COMP1 Isentrépico 0.72 0.9 1.795 2035.63222
COMP2 Isentrépico 0.72 0.9 1.795 2071.59309
COMP3 Isentrépico 0.72 0.9 1.795 2138.86303
COMP4 Isentrépico 0.72 0.9 1.795 2266.58952
COMP-B Isentrépico 0.7 0.9 2.58 708.79087

Tabla 4. 14: Disefio de la unidad de compresion, intercambiadores de calor

Equipo Area de Namero Numero Longitud Pitch Diametro Material
transferencia de de pasos del tubo del tubo del tubo
de calor (m?)  pasos enla (m) (m) (m)
en el coraza
tubo
COOLER1 117.194 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
COOLER2 99.979 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
COOLER3 102.219 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
COOLER4 105.187 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono

Tabla 4.15: Disefio de la unidad de sintesis de amoniaco, reactores

Equipo Longitud Diametro Tiempo Caida Altura del Material
(m) (m) espacial (h) de empaquetamiento
presion (m)
(bar)

ROO1-A 2.286 2.1336  0.002530516 2 1.9812 Acero
inoxidable

ROO1-B 2.4384 2.1336  0.002928183 2 2.1336 Acero
inoxidable

RO01-C 3.3528 2.1336  0.004475505 3 3.048 Acero
inoxidable

R0O02 3.6576 4.1148 0.02340286 1 3.3528 Acero

inoxidable




Tabla 4.16: Diseno de la unidad de sintesis de amoniaco, intercambiadores de calor
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Equipo Area de Nimero Numero Longitud Pitch Diametro Material
transferencia de de pasos del tubo del tubo del tubo
de calor pasos en la (m) (m) (m)
(m?) en el coraza
tubo

ROO1-HC 139.991 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero
inoxidable

ROO1-HB 159.997 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero
inoxidable

ROO1-HA 190 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero
inoxidable

Tabla 4.17: Diseio de los separadores flash del proceso
Equipo Volumen Diametro  Altura  Presion de Temperatura Temperatura Material
de liquido (m) (m) disefio de diseno de operacion
(L) (barg) (W9 (°C)

F001 5404.349 1.3716 3.6576 287.736 21.11 7.59 Acero al
carbono
D001 11100.599 1.6764 5.0292 287.736 121.11 39.2 Acero al
carbono
PURGE 4270.103 1.2192 3.6576 287.736 21.11 14.86 Acero al
carbono
F002 10764.218 1.6764 4.8768 287.736 121.11 39.2 Acero al
carbono
08-EO07F  2401.933 0.9144 3.6576 32.434 21.11 12.43 Acero al
carbono
D002 11100.599 1.6764 5.0292 32434 121.11 34.10 Acero al

carbono
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Tabla 4.18: Disefio de los intercambiadores de calor del proceso

Equipo Area de Nimero Numero Longitud Pitchdel Diametro Material
transferencia de pasos  de pasos del tubo  tubo (m)  del tubo
de calor en el en la (m) (m)
(m?) tubo coraza
E-205 74.209 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
B-206 226.4881 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
E-210 436.662 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
E-211 307.046 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
PRECOOL 487.821 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
E-001A 140.308 1 1 6.096 0.03175 0.254 Acero al
carbono
E-003 278.896 1 1 6.096 0.03175 0.0254 Acero al
carbono
E-004 20.017 1 1 6.096 0.03175 0.0254 Acero al
carbono
REFRIG1 96.713 1 1 6.096 0.03175 0.0254 Acero al
carbono
REFRIG2 4.275 1 1 6.096 0.03175 0.0254 Acero al
carbono

4.2.2 Diseiio de equipos de la tecnologia Toyo (Produccién de Urea)

A continuacion, se ilustran capturas de pantalla obtenidas del simulador Aspen Plus
V.11 para el disefio de cada equipo que conforman la tecnologia Toyo, la cual
produce trea a partir de amoniaco y diéxido de carbono.



Main Flowsheet -~ | Energy Analysis B2 tF‘nm;:tI;L - Results

[SLIFI"IFI'IEIF_"‘ |Ea|ance |PE|fn:|'ma|'n:E Curve | Litility Usage |_E

Fluid power 133.526 kW x
Brake power 178.035 kW i
Electricity 178.035 kW -
Volurmetric flow rate 769.258 |Yfmin ‘"
Pressure change 102785 atm -
MPSH available 223597 m-kgf/kg -
MP5H required

Head developed 1823.96 m-kgf/kg x
Pump efficiency used 0.75

Met work required 178.035 kW x
Outlet pressure 247.2  kg/sgcm x
Outlet temperature 38839 C x

Figura 4.41: Condiciones de operacién de la bomba B2

Main Flowsheet « | Energy Analysis < | B2 (Pump) - Results B1 [Chmpri - Results ar

Sumrmary |Ba|ance IParameters | Performance |Regressi0n |Uti|it3,rUsage I & Status

»  Compressor model Isentropic Compressor
Phase calculations Yapor phase calculation
Indicated horsepower 438244 kW
Brake horsepower 458,244 KW
Met work required 438244 kW
Power loss 0 kW
Efficiency 0.75
Mechanical efficiency 1
Outlet pressure 247.2 kg/sgem
Outlet temperature 156225 C
Isentropic outlet temperature 149445 C
Vapor fraction 1

Displacermnent

Volumetric efficiency

Figura 4.42: Condiciones de operacion del compresor B1
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Main Flowsheet - E02 (RSteic) - Results -« | +

[ Summary | Balance | Phase Equilibrium | Reactions | Selectivity | Utility Usage | & Status
Outlet temperature [ 167 C ~;

Outlet pressure 248,074 kgfsgem =

Heat duty -10.8464  Mhkecal/hr b

Met heat duty -10.58464  MMkcal/hr -

Vapor fraction 0428279

1st liquid / Total liguid 1

Figura 4.43: Condiciones de operacién del reactor EO2

Main Flowsheet - RO1 (RPlug) - Results -~ | +

|5L|r‘r1r'r1ar'_',r Balance |Di5trihutinn5 Polymer Attributes |l55tatus |

Heat duty | 228816747e-09| MMkcalthr  ~
Reactor temperature

Minimum 167§ C hd
Maximum 183] C -
Residence time 136412 hr hd

Thermal fluid inlet
Temperature
Vapor fraction

Figura 4.44: Condiciones de operacion del reactor EQ1
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Main Flowsheet -~ B4 (Valve) - Results -~ | +

Summary | Balance |{ﬁ|5tatus |

Choking status Cheoking is not checked

Outlet pressure 224982 kg/sgcm -
Pressure drop 216386 atm =
Choked outlet pressure

Outlet temperature 151807 C =
Outlet vapor fraction 0.268216

Valve flow coefficient
Walve % opening
Cavitation index
Pressure drop ratio factor

Pressure recovery factor

Piping geometry factor 1

Figura 4.45: Condiciones de operacién de la valvula B4

Main Flowsheet - 'B12 (Sep2) - Results - | +

summary | Balance | Utility Usage | @ Status
Heatduty |-0.60279857: MMkcal/hr v
-Split fractions in cutlet streams
Substream  MIXED -
Component D 57 53
UREA 0 1
CARB 0 1
co2 0.319782 0.680218
MH3 0.612348 0.387652
H20 0.0249095 0.975091
M2 0.0373164 0.962184
02 0.00514373 0.994356
UREA-5 0 1

Figura 4.46: Condiciones de operacion de la torre de condensacion B12
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Main Flowsheet ~ 'BS (Heater) - Results -~ | +

summary | Balance | Phase Equilibrium |Uti|it_","UEEgE |ﬂl5tatus |

Outlet temperature | _.-"2: C hd
QOutlet pressure 101971 kgfsgcm hd
Vapor fraction 0.198656
Heat duty -1.66497  MMkcal/hr hd
Met duty -1.66497  MMkcal/hr hd
1st liquid / Tetal liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 atm -

Figura 4.47: Condiciones de operacién del intercambiador de calor B5

Main Flowsheet - 'B13 (RStoic) - Results - | +

|Summar}f m‘ Phase Equilibrium | Reactions | Selectivity | Utility Usage | & Status
Outlet temperature [ 80| C -

Outlet pressure 224982 kg/sgcom -

Heat duty 581561 MMkcal/hr -

Met heat duty 581561 MMkcal/hr ol

Vapor fraction 0

1st liquid / Total liquid 1

Figura 4.48: Condiciones de operacion del reactor de descomposiciéon B13
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Main Flowsheet - ‘BT (Heater) - Results - | +

summary | Balance | Phase Equilibrium |Uti|it_~,fU53gE |ﬁﬂtatu5

Outlet ternperature | 50| C -
Outlet pressure 224982 kgfsgcm o
Vapor fraction 0.266334
Heat duty 0.012999 MMkcal/hr x
Met duty 0.012992  MMkcal/hr o
1st liquid / Total liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 atm it

Figura 4.49: Condiciones de operacién del intercambiador de calor B7

Main Flowsheet -~ B19 (RStoic) - Results - | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Reactions | Selectivity | Utility
Outlet ternperature | 172| C o
Outlet pressure 224882 kg/sgcm e
Heat duty -1.05924  MMkcal/hr v
Met heat duty -1.05924  MMkcal/hr e
Vapor fraction 0.0394072
1st liquid / Total liquid 1

Figura 4.50: Condiciones de operacion del reactor de descomposicién B19
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Main Flowsheet B8 (Valve) - Results -

|S|_|r'r1r'r1E|r'_-,r IEaIance | & Status |

Cheking status Cheking i1s not checked
Outlet pressure 4.56995 kg/sgcm g
Pressure drop 17.3517  atm il

Choked outlet pressure
Outlet temperature 159.827

(]

Outlet vapor fraction 0.0714673
Valve flow coefficient

Valve % opening

Cavitation index

Pressure drop ratic factor

Pressure recovery factor

Piping gecmetry factor 1

Figura 4.51: Condiciones de operacién de la valvula B8

Main Flowsheet BY (Heater) - Results -~ | +

|5ummar_',.f |Ea|ance Phase Equilibriurn | Utility Usage |C§Statu5 |

Dutlet ternperature 50| C i
Outlet pressure 456995 kg/sgcm i
Vapor fraction 0.034004
Heat duty -4.38427  MMkcal/hr =
Met duty -436427 MMkcal/hr x
1st liquid / Total liquid 1

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 atm b

Figura 4.52: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B9
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Main Flowsheet -~ 'B16 (Sep) - Results -« | +

| Summary | Balance | Utility Usage | & Status
Heat duty | -0.69879039:| MMkcal/hr =
~5plit fractions in outlet streams
Substrearn  MIXED -
Component [D HZ0 51
UREA 0 1
CARE 0 0
co2 1 0
MH3 0 0
H20 0.9 0.1
M2 1 0
02 1 0
UREA-5 0 1
Figura 4.53: Condiciones de operacion del separador flash de baja presion
Main Flowsheet -~ 'B14 (Valve) - Results -~ | +
Summary | Balance | & Status |
Cheoking status Cheking is not checked
Outlet pressure 1.75767  kg/sgcm el
Pressure drop 272184 atm o
Cheoked cutlet pressure
Outlet termperature 50093 C hd

Outlet vapor fraction 0
Valve flow coefficient

Valve % opening

Cavitation index

Pressure drop ratio factor

Pressure recovery factor

Piping geometry factor 1

Figura 4.54: Condiciones de operacion de la valvula B14



105

Main Flowsheet B11 (Sep) - Results % | +

ISummar_'.-f Balance ||._|ti|it';.-'|._|5a5|c— |ﬂlStatu5 |

Heat duty 175546217 | MMkcal/hr -

Split fractions in cutlet strearms
Substream  MIXED -

Component 1D H20-1 UREA
UREA
CARE
co2
MH3
H20 0.97 0.03
M2
02
UREA-S

= — R — B — )
=T — R — R

=
=

Figura 4.55: Condiciones de operacién del separador flash de muy baja presién

:
524 i
4 AIRE-3 B24
T E=
[s] P el

Figura 4.56: Proceso de granulacién en Aspen Plus
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Main Flowsheet ' B15 (Compr) - Results = | +

[Summar}f |Ba|ar1ce | Parameters | Perforrmance | Regression | Utility Usage | & Status

Compressor model Isentropic Compressor
Phase calculations Wapor phase calculation
Indicated horsepower 288202 kKW

»  Brake horsepower 320225 kW
Met work required 3202325 kW
Power loss 3.20225 kW
Efficiency 0.8
Mechanical efficiency 0.9
Outlet pressure 1.0707  kg/sqom
Outlet temperature 251235 C
Isentropic outlet ternperature 241012 C
Vapor fraction 1
Displacement
Wolumetric efficiency

Figura 4.57: Condiciones de operacién del compresor B15

Main Flowsheet -~ B10 (Compr) - Results - | +

[ Summary IEaIance | Parameters | Performance | Regression | Utility Usage | & Status
»  Compressor model Isentropic Compressar
Phase calculations Vapor phase calculation
Indicated horsepower 174718 kW
Brake horsepower 194131 kKW
Met work required 194131 kKW
Power loss 0184131 kW
Efficiency 0.8
Mechanical efficiency 0.9
Outlet pressure 104011 kgfsgem
Outlet ternperature 220709 C
Isentropic cutlet ternperature 216577 C
Vapor fraction 1
Displacement
Wolumetric efficiency

Figura 4.58: Condiciones de operacién del compresor B10
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Main Flowsheet B24 (Compr) - Results - | +

summary | Balance | Parameters | Performance | Regression | Utility Usage | & Status
»  Compressor model lsentropic Compressor
Phase calculations Vapor phase calculation
Indicated horsepower 620464 kKW
Brake horsepower 680404 kW
Met work required 680404 kW
Power loss 0.689404 kW
Efficiency 0.8
Mechanical efficiency 0.9
Cutlet pressure 107467  kg/sgom
Clutlet ternperature 25515 C
Isentropic cutlet temperature 244146 C
Wapor fraction 1
Displacement
Wolumetric efficiency

Figura 4.59: Condiciones de operacién del compresor B24

Main Flowsheet - 'B17 (Heater) - Results - | +

summary | Balance | Phase Equilibrium |L.|ti|itJ-,-'UsagE & Status |

Outlet ternperature 45| C =
Outlet pressure 10707 kg/sgem -
Vapor fraction 1

Heat duty 0.0963955 MMkcal/hr -
Met duty 0.0963955 MMkcal/hr b

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parareter

Pressure drop 0 atm -

Figura 4.60: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B17



Main Flowsheet

‘B33 (RStoid) - Results - | +

Surnmary

Outlet temperature
Outlet pressure
Heat duty

Met heat duty
Vapor fraction

1st liquid / Total liquid

Balance |F'hase Equilibrium |Reactinn5

| Select
38.257668 | C -
1.01971  kg/sgcm -
0 MMkcal/hr b
0 MMkcal/hr -
4.7806e-08
,

Figura 4.61: Condiciones de operacién del reactor B33

Main Flowsheet

Flowsheet - B18

'B18.B3 (Granulator) - Results - | +

Surnmary

- Granulator results

Balance |$Statu5 |

Average particle residence time: | 0.00697469719) hr bt
Average bed surface area: 1259.74 =gm ot
HAverage growth rate: 51782e-08 m/sec o
Seed mean diameter: 0.000732807  meter x
Seed Sauter mean diameter: 0000694228 meter -
Product mean diameter: 0.000909631 meter i
Product Sauter mean diameter: 0.000782366 meter e
Curnulative bed mass: 200 kg et
Heat duty: -1.43194 MMkcal/hr ™
Outlet termperature: 892 C T
Outlet pressure: 1.01972  kg/sgcm =
- Elutriation results
Bed termperature: 9 C et
Bed pressure: 1.01972 kgfsgcm -
Evaporated moisture: 953856 kg/hr =
Vapor volume flow at gas ocutlet: 871927 IYmin =
Upstrearn gas velocity: 0.544274  m/sec -
Minimum fluidization velocity: 0.2006071 m/sec -

Figura 4.62: Condiciones de operacién del granulador B18.B3
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Main Flowsheet Flowsheet - B18 'B18.B4 (Granulator) - Results - |_

ISummar}r |Ea|ar‘|ce | @ Status

- Granulator results

Average particle residence time: 0.00452041?_59- hr il
Average bed surface area: 105992 sgm i
Average growth rate: 6.154062-08 m/sec -
Seed mean diameter: 0.000909631 meter i
Seed Sauter mean diameter: 0.000782366 meter il
Product mean diameter: 00010046 meter i
Product Sauter mean diameter: 0.000881506  meter el
Cumulative bed mass: 200 kg il
Heat duty: -1.50159  MMEkcal/hr il
Outlet temperature: 90 C el
Outlet pressure: 101972 kg/sgem i

-Elutriation results

Bed temperature: o0 C -
Bed pressure: 1.01972 kg/sgcm -
Evaporated moisture: 13.6817 kg/hr -
Vapor volumne flow at gas outlet: 875444 |/min -
Upstreamn gas velocity: 0.546469 m/sec "
Minimum fluidization velocity: 0.252482  m/sec e

Figura 4.63: Condiciones de operacién del granulador B18.B4

Main Flowsheet Flowsheet - B18 B18.B5 (Granulator) - Results |

ISummar}r |Ba|ance | & Status |

~Granulator results

Average particle residence time: | 0,00331318248 hr kad
Average bed surface area: 957.689 sgm bt
Average growth rate: 7.01808e-06 mysec bt
Seed mean diameter: 00010046 meter x
Seed Sauter mean diameter: 0.000881506 meter »
Product mean diameter: 0.00108744  meter >
Product Sauter mean diameter: 000096212 meter dd
Cumulative bed mass: 200 kg £
Heat duty: -1.55947  MMkcal/hr bt
Outlet temperature: 90 C =
Outlet pressure: 101972 kg/fsqom =

~Elutriation results

Bed temperature: 90 C ki
Bed pressure: 1.01872  kgfsgqem -
Evaporated moisture: 13.9714 kg/hr -
Vapor volume flow at gas outlet: 875525 lfmin -
Upstreamn gas velocity: 0.54652 m/fsec >
Minirmum fluidization velocity: 0.292041 m/sec .

Figura 4.64: Condiciones de operacién del granulador B18.B5



Main Flowsheet

Flowsheet - B18
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'B18.B6 (Heater) - Results - | +

summary

Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage |$Status |

Outlet termperature 10| C =
Outlet pressure 10707 kg/sgecm =
Vapor fraction 1

Heat duty 0.0789%968 MMkcal/hr =
Met duty 0.0759968 MMkcal/hr o
1st liquid / Total liquid

Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop D0 atm s

Figura 4.65: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B18.B6

Main Flowshest

Flowsheet - B18

'B18.B7 (Heater) - Results -~ | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage | & Status |
Outlet ternperature 110| C =
Outlet pressure 1.0707  kg/sgcm =
Vapor fraction 1
Heat duty 00789968 MMkcal/hr =
Met duty 00789968 MMkcal/hr =
1st liquid / Tetal liquid
Pressure-drop correlation parameter
Pressure drop 0 atm >

Figura 4.66: Condiciones de operacioén del intercambiador de calor B18.B7
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Main Flowsheet Flowsheet - B18 'B18.B8 (Heater) - Results - | +

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage |@Statu5

Outlet ternperature - 10| C hd
Outlet pressure 1.0707  kg/sgcm ol
Wapor fraction 1

Heat duty 0.07399628 MMEkcal/hr hd
Met duty 0.0789968 MMkcal/hr -

1st liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 atm il

Figura 4.67: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B18.B8

Main Flowsheet Flowsheet - B18 'E1B.E'9 [(Heater) - Results | +

summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Uzage |ﬂ5tatu5|

Qutlet temperature 110} |C -
Outlet pressure 10707 kgfsgcm -
Vapor fraction 1

Heat duty 0.0789968 MMkcal/hr -
Met duty 0.0789908 MMkcal/hr -

1st liquid / Tetal liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 atm =

Figura 4.68: Condiciones de operacion del intercambiador de calor B18.B9
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Main Flowsheet Flowsheet - B18 E18.B10 (Dryer) - Results -~ | -+

| Summary | Balance | Evaporation | Profiles | Evaporation Rate
Exhaust gas termnperature 4| C

Exhaust gas dew point 113046 C

Exhaust superheat 62.6954 K

Calculated duty -0.454569 MMkcal/hr

Figura 4.69: Condiciones de operacion del secador B18.B10

Main Flowsheet Flowsheet - B& B6.B3 (Classifier) - Results

[5urr1r‘nar}f |Ea|ance | Separation Efficiency | % Status |

Results -

Owverall separation efficiency 0.999974377
Feed mean diameter 0.00108144
Coarse outlet mean diameter 0.00108145
Fines outlet mean diameter 0.000173708
Solids concentration of inlet 20.1812
Solids concentration of fines outlet 0.000527444
Heat duty -2.00363e-06
Outlet temperature 712569
Outlet pressure 1.04011

meter
meter
meter
gm/|

gm/|
Mbkcal b
i

L

kg/sgcm

Figura 4.70: Condiciones de operacion del clasificador de granulos B6.B3

Utility
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Main Flowsheet B20 (Screen) - Results - | +

ISummary |Ba|an(_e |Separatior1 Efficiency | & Status ‘

~Screen results

Operating mode Dry

Ovwerall efficiency 0.681714

Taggart overall efficiency:

Oversize efficiency: 0.647194

Undersize efficiency: 0.850413

Fines solid PSD median value: 0000783479 meter -

-5creen deck results

Deckno.  Eder separation Coarsesolid = Coarse solid Owersize Undersize Midsize Finessolid  Overflow fluid Underflow fluid
sharpness mass flow PSD median efficiency efficiency efficiency mass flow mass mass
value
kg/hr - meter el kg/'hr =~ kg/hr - kg/hr -
1 0.821547 184,445 0,00205494 0.647194 0.997068 601527 0 0
2 0.821547 35647.9 0.00129005 0.903696 0.850413 0.903696 24304.8 0 1]

Figura 4.71: Condiciones de operacién de la cortadora B20

Main Flowsheet -~ 'B21 (Crusher) - Results - | +

| Summary | Balance | Utility Usage | & Status

Calculated power 0203317344 | KW -
Particle diameter which is larger -
than 80% of inlet mass el Wt

Particle diameter which is larger -
than 20% of outlet mass 2000 onstss

Particle diameter which is larger £ 2
than 50% of inlet mass DO0ALAH Y meter

Particle diameter which is larger <
than 30% of outlet mass CLODOMEE TR e tet

Size reduction ratio of D80 219

Size reduction ratio of D50 414997

Sauter mean diameter of inlet particles 0.00197147  meter G
Sauter mean diarmeter of outlet particles 0.00019259¢ meter -

Figura 4.72: Condiciones de operacion de la chancadora B21



Main Flowsheet B21 (Crusher) - Rezults Flowsheet - B23
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‘B23.B2 (Classifier) - Results -

lSummar}r |Ba|ance |5ep-aratior1 Efficiency | & Status |

- Results

Overall separation efficiency 1

Feed mean diameter 0.00129005 meter x
Coarse outlet rmean diarmeter 0.00129005 meter s
Fines outlet mean diameter 0000175141 meter e
Solids concentration of inlet 9.19678 gm/l i
Solids concentration of fines outlet 1.01761e-10 gm/ s
Heat duty -8.99641e-15  MMkecal/hr b
Outlet temperature 69.7251 C z
Outlet pressure 104011 kag/sgem =

Figura 4.73: Condiciones de operacion del clasificador B23.B2

Main Flowsheet -~ B29 (VScrub) - Results - | +

Summary | Balance | Separation Efficiency |Druplet5ize

Droplet Efficiency |EﬁStatus |

~Venturi scrubber results

Throat diameter 0.60802575
Preszure drop 5.01852e-06
Sauter mean drop diameter 0.00708994
(Gas velocity entering throat 6851244
Separation efficiency 0.890058
Solid concentration of gas inlet: 0.000227116
Solid concentration of gas outlet: 280452e-05
Wash liquid/gas velume flow ratio: 2.81792e-05
Wash liquid/gas mass flow ratio: 00285714
Relative gas velocity: 451244

meter -
atm -
metar il
m/sec -
gmy| =
gm/| =
m/sec i

Figura 4.74: Condiciones de operacion del scrubber B29
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Main Flowsheet -~ B30 (VScrub) - Results . |+

Summary | Balance | Separation Efficiency | Droplet Size | Droplet Efficiency I@Status

Yenturi scrubber results —

Throat diameter 0779871967 | meter >
Pressure drop 8.20618e-06 atm >
Sauter mean drop diarmeter 0.000487898 meter x
Gas velocity entering throat 12.079%  mfsec =
Separation efficiency 0.220908

Solid concentration of gas inlet: 0.00776373 gm/l >
Solid concentration of gas outlet: 0.000900954 gm/| =
Wash liquid/gas volurmne flow ratio: 9,23438=-08

Wash liquid/gas mass flow ratio: 0.00097242

Relative gas velocity: 10.0792  m/sec =

Figura 4.75: Condiciones de operacién del scrubber B30

Tabla 4.19: Disefio de los reactores de la tecnologia Toyo

Reactores  Longitud Diametro Tiempo  Temperatura Caidade Material

(m) (m) espacial de Diseno presion
(h) O (kg/em?)
EO02 6.401 1.676 - 194.700 10.000 Acero
inoxidable
RO1 28.956 2.292 1.364 209.618 10.000 Acero
inoxidable
B13 5.334 1.372 - 121.000 21.000 Acero
inoxidable
B19 5.182 1.372 - 200.000 5.000 Acero
inoxidable
Tabla 4.20: Disefio de las bombas de la tecnologia Toyo
Bombas Eficiencia Presion de NPSHq4 Head Potencia (kW)
mecanica descarga (m) (m)
(bar)

B2 0.75 247.2 2236 1823.96422 708.790874
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Tabla 4.21: Disefio de los compresores de la tecnologia Toyo

Compresor Modelo Eficiencia Eficiencia  Presion de Potencia
isentropica mecanica descarga (kW)
(bar)

Bl Isoentrépico 0.7 0.800 256.000 458.244
B15 Isoentrépico 0.7 0.800 1.050 32.022
B10 Isoentrépico 0.7 0.800 1.020 1.747
B24 Isoentrépico 0.7 0.800 1.054 6.894

Tabla 4.22: Disefio de los intercambiadores de calor de la tecnologia Toyo

Intercambiadores Area de Nimero Nuamero Diametro Pitch Longitud  Material
de calor transferencia  de pasos de pasos del tubo del del tubo
de calor en el enla (m) tubo (m)
(m?) tubo coraza (m)
Ex-B5 42.234 1.000 1.000 0.025 0.032 6.096 Acero
inoxidable
Ex-B7 95.027 1.000 1.000 0.025 0.032 6.096 Acero
inoxidable
Ex-B9 104.909 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero
inoxidable
Ex-B17 6.272 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero
inoxidable
Ex-B18.B6 8.034 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero al
carbono
Ex-B18.B7 8.034 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero al
carbono
Ex-B18.B8 8.034 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero al
carbono
Ex-B18.B9 8.034 1.000 2.000 0.025 0.032 6.096 Acero al
carbono

Tabla 4.23: Disefio de la torre de recuperacion/condensacion de la tecnologia Toyo

Torre de Volumen Diametro Altura Presion  Temperatura Temperatura  Material
recuperacion  de liquido (m) (m) de disefio de disefio (°C) de operacion
(L) (barg) ()
B-11 40171.216 2.8 8.62 28.95 121.111 50 Acero

inoxidable
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Tabla 4.24: Disefio de los separadores bifasicos de la tecnologia Toyo

Separadores Volumen Diametro Altura  Presion = Temperatura Temperatura Material

de liquido (m) (m) de diseiio  de diseiio (°C) de operacion
(L) (barg) (°O)
Bl11 2401.933 0.914 3.658 2.434 159.778 132.000 Acero al
carbono
B12 8618.046 1.524 4.724 5.192 121.111 39.200 Acero al
carbono
B16 4270.103 1.219 3.658 24.497 179.685 14.860 Acero al
carbono
Tabla 4.25: Disefio de los granuladores
Granulador Tiempo Temperatura Caida de area Masa en el Material
espacial de Diseno presion superficial lecho
(h) (°C) (kg/cm?)  del lecho (m?) (kg)
B18.3 0.006974697 89 0.1 1259.740 200 Acero
inoxidable
B18.4 0.004520413 89 0.1 1059.916 200 Acero
inoxidable
B18.5 0.003313182 90 0.1 957.690 200 Acero
inoxidable

Tabla 4.26: Diseqio del scrubber de venturi

Scrubber de Método  Diametro Altura Presion Temperatura Temperatura  Material

Venturi de (m) (m) de de diseiio (°C) de operacion
Calculo disefio °C)
(barg)
B29 Calvert 0.608 3.658 21.050 80.000 50.000 Acero
inoxidable
B30 Calvert 1.524 4.724 21.050 121.111 39.200 Acero
inoxidable
Tabla 4.27: Disefo de la cortadora
Cortadora Altura Ancho Numero Tamano Tamaiio Material
(m) (m) de 1 2
niveles (mm) (mm)
B20 1.8288 1.524 2 2.0549 8 Acero
inoxidable
Tabla 4.28: Disefio de la chancadora
Chancadora Altura Ancho (m) Tamaiio de Potencia Material
(m) corte (kW)
(mm)
B21 2 1.5 1.1409 0.203317344 Acero

inoxidable
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Tabla 4.29: Diseno del secador atmosférico

Secador Nimero Areadel Altura Separacién entre Altura de Material
atmosférico  de platos plato (m) platos (mm) cada plato
(mm)
B18.B10 48 18.58068 5911 40 80 Acero
inoxidable

4.3 Analisis econémico

A continuacién, se presenta el andlisis del estudio de costos por equipos e

instalacion, costo operativo, carga fija y costo de produccion.

Costos por equipos e instalacion.

Los costos de los equipos se obtuvieron mediante dos mecanismos: Aspen Process
Economic Analyzer y Software Capcost. En ambos casos, se realizaron las
actualizaciones de precios respectivas utilizando el Chemical Engineering Plant
Cost Index (CEPCI) y las respectivas dimensiones y capacidades de los equipos. La
Tabla 4.30 ilustra los valores a emplear para la actualizacion de los precios de los

equipos.

Tabla 4.30: Chemical Engineering Plant Cost Index

Chemical Engineering Plant Cost Index

Aspen Process Economic Analyzer (2018) 603.1

Capcost 542

Presente trabajo 655.9
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La ecuacion Ec.73 emplea los pardmetros previamente mencionados para actualizar
los distintos precios obtenidos mediante los dos mecanismos indicados.

F
I =1, () B (Ec.73)

Cp/ Indexy

B representa la actualidad y A el caso a actualizar. C indica la capacidad y/o
dimensionamiento del equipo. Index hace referencia al CEPCI. Finalmente, para el
presente trabajo se asumié una industria de mediana complejidad por lo que F =

0.6, en base a lo recomendado por Turton et al. (2018).

En la Tabla 4.31 se ilustran los costos de todos los equipos del proceso de

produccién de urea.

Tabla 4.31: Costos de equipos

Unidad Cédigo Costo Total (US$) - 2022
E-205* 178,375.76
Intercambiadores de calor CO-CONV.E-206 128,656.89
CO-CONV.E-207 648,939.69
CO-CONV.E-208 206,634.06
B-206 7,012,507.38
Intercambiadores de calor E210 383,904.33
E211 346,492.69
PRECOOL 413,703.13
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2022
COOLERI1 239,913.02
COOLER2 270,581.86
COOLER3 443,936.96
COOLER4 785,100.66
E004 260,793.93
E002 1,849,266.06
SINTESIS.R0O01-HA* 1,056,518.12
SINTESIS.R001-HB* 953,000.12
SINTESIS.R001-HC* 879,600.84
EOO1A* 868,934.11
E003 1,498,966.95
REFRIG1 740,076.19
Intercambiadores de calor REFRIG2 97,444.27
Ex-B5 113,431.22
Ex-B7 169,222.42
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2022
Ex-B9 90,810.23
Ex-B17 90,810.23
Ex-B18.B6 93,964.12
Ex-B18.B7 93,964.12
Ex-B18.B8 93,964.12
Ex-B18.B9 93,964.12
Bombas B-2 1,009,679.26
Comp-B1 6,655,791.74
Compresores Comp-B15 2,603,915.39
Comp-B10 1,182,599.34
Comp-B24 1,275,040.89
COMPR-B 3,193,039.96
Compresores COMP1 3,728,657.19
COMP2 3,723,980.73
COMP3 3,960,304.84
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2022
COMP4 4,239,695.84
Vessel-B11%* 138,879.84
Vessel-B12* 209,352.93
Vessel-B16* 148,559.01
FO0O01 612,615.60
Separadores D001 893,094.15
PURGE 448,178.39
F002 883,958.75
08-E007F 130,070.70
D002 210,114.21
SPLIT-1 196,628.62
Separadores ABSORBER 407,069.09
STRIPPER 474,062.03
Reactor EQ2* 594,551.44

Reactores

Reactor ROT* 2,384,721.24
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2022
Reactor B13* 283,387.73
Reactor B19* 279,157.17
ROO1-A* 650,821.06
ROO1-B* 676,517.18
ROO1-C* 818,955.78
ROO2* 1,897,651.51
HT-SHIFT 2,259,345.84
LT-SHIFT 2,719,714.49
PREF 1,764,939.43
SREF 1,573,190.62
METH 167,996.08
Torre de recuperacion Torre de recuperacién B-11* 1,184,774.43
Granulador B18.3* 612,561.23
Granulador Granulador B18.4* 589,994.61
Granulador B18.5* 651,941.33
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2022
Venturi S-B29* $ 140,402.40
Scrubber
Venturi S-B30* $ 140,076.14
Cortadora* $ 143,260.48
Screen
Chancadora* $ 141,469.29
Dryer Secador atmosférico* $ 51,124.53

o Estudio de inversion.

La posible localizaciéon de la planta de urea estaria en Marcona — Ica (de
acuerdo al proyecto de CF INDUSTRIES) con una capacidad anual de 414957

TM/Ano. Del Tabla 4.31 se calcul6 la inversion en el limite de bateria I assr).

I; (ISBL) = 76.2 MMUS$

e Cdlculo de las instalaciones generales y almacenamiento “Off-
Sites”.

Los calculos, fuera de los limites de bateria (OSBL) son:

IxosBL) = [1(ISBL)x 0.4
I20sBL) = 30.5 MMUS$

e Gastos de ingenieria.

Se calcul6 mediante un factor estdndar de 0.2 proporcional a la inversién en las

instalaciones generales y almacenamiento, designado aquel factor por el
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criterio del tipo de escala de industria seleccionada, en base a lo recomendado

por Turton et al. (2018). Siendo el valor de:

=02 +1p)
I3=21.3 MMUS$

El Stock de piezas de cambio.
No fue necesario su cdlculo para el presente trabajo de investigacion, debido a

que es un proyecto a implementar y no requiere este tipo de gasto.

I+ =0.00 MMUSS$

e Gastos de licenciante.

Estardn comprendidos entre un rango de factor 0.05 - 0.1 de inversién en
instalaciones generales y almacenamiento. Para la presente investigacion al ser
definida como una planta de mediana escala, se asumird un valor de 0.07, en

base a lo recomendado por Turton et al. (2018); con ello se efectua el calculo:

Is=0.07 (11 + 12)
Is- 7.5 MMUS$

o Cdlculo del capital fijo.

Es la sumatoria de todas las inversiones o gastos calculados para el proyecto

hasta el momento:

CF = Z(ll-l_ 12 + 13 + I4+ 15)
CF = 135.4 MMUS$

e Gastos iniciales en catalizador, solventes y productos quimicos.

Se estima en la parte de costos operatorios.

Ig = 0.6 MMUS$
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o FElinterés intercalado.

Es el capital utilizado, el cual es un porcentaje del capital fijo, el estimando
para el presente trabajo es 10%, en base lo recomendado por Turton et al.

(2018).

I=0.1 * (CF)
I=13.5 MMUSS$
e Gastos de arranque de planta.
Esta comprendido directamente con los gastos operativos de empresa:

Is = 3 meses de los gastos operatorios, sin considerar materia prima, en base

lo recomendado por Turton et al. (2018).

Is = 35 MMUSS$

e Capital amortizable.
Es el préstamo amortizable en una serie de periodos sin intereses, siendo el

valor de:

CA =TiosBL) + Loasr) + I3 + s+ Is + 6 + [7 + I
CA = 184.5 MMUS$

e Capital de Trabajo.
El capital trabajo estd determinado como el doble de los gastos de arranque de

planta en base lo recomendado por Turton et al. (2018).

CT=2*1Ig
CT =70 MMUS$
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Costo operativo.

Esta seccidn incluye costos de materia prima, mano de obra y servicios auxiliares.
e Materia prima.
» Gas natural.

Para determinar el precio del gas natural, se analiz6 el precio Henry
Hub del gas natural en el periodo 1990 — 2021, lo cual se ilustra en la

Figura 4.76.
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Figura 4.76: Precio Henry Hub del gas natural de 1990 — 2021

Determinando estos valores y en base a promedios se realizaron
estimaciones para los siguientes 10 afios. Finalmente, el promedio

obtenido del precio de los anos 2022 - 2031 es 3.93 US$/MMBTU.

> Dioxido de carbono.

En el caso del diéxido de carbono, se realizdo el analisis de las

importaciones de CO> teniendo como fuente de informacién la pigina
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web de ADUANET. La partida arancelaria del dioxido de carbono es
2811.21.00.00.

Se calculé el precio promedio de importacién de los afios 2017 — 2021

desde el pais de Ecuador, obteniendo un valor de 0.26 US$/kg.

» Catalizadores y quimicos.

Para estimar el precio de los catalizadores y quimicos a utilizar en el
proceso, se realizaron las estimaciones teniendo como referencia el [EA

Technical Report 2017 — 03, obteniendo un valor de 0.65 MMUS$/afio.

La Tabla 4.32 consolida los costos de materia prima.

Tabla 4.32: Costo de materia prima

Materia prima Costo (MMUS$/afio)
Gas Natural 22
CO; 78
Catalizadores y quimicos 0.65

El costo de materia prima es 100.7 MMUS$/afio



e Mano de obra
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Se contard con un total de 67 trabajadores distribuidos de la siguiente manera,

en base lo recomendado por Turton et al. (2018):

Asistente eléctrico (5)

Grupo mecénico (4)

Grupo eléctrico (4)

vV V. V V V VYV VYV V V VYV V VY

Laboratorista (2)

El monto total es 0.95 MM US$/afio

e Servicios auxiliares

Responsable de area (1)

Supervisor de turno (10)

Operador de campo (15)

Grupo de instrumentos (4)

Asistente de responsable de area (1)
Operador de sala de control (15)

Superintendente de turno (5)

Superintendente de laboratorio (1)

La Tabla 4.33 ilustra los costos de servicios auxiliares.

Tabla 4.33: Costo de servicios auxiliares

Servicio auxiliar

Agua de enfriamiento

Vapor

Electricidad

Monto

(MMUSS$/afio)

0.2

0.5
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Sumando la materia prima, mano de obra y los servicios auxiliares, el costo

operativo es 108.3 MMUS$/afio.

Carga fija.

La Tabla 4.34 ilustra la inversion en carga fija.

Tabla 4.34: Inversién en carga fija.

Monto
(MMUS$/aiio)
Tasa y Seguros 2.1
Gastos Generales 1.1
Mantenimiento 43

La carga fija es 7.5 MMUS$/afio.

Costo de produccion.
El costo de produccion es la suma del costo operativo y la carga fija.
Costo de produccion = Costo operativo + Carga fija

Costo de producciéon = 115.8 MMUS$ /afio
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Financiamiento.

Para el financiamiento del proyecto de la planta de drea se considerardn los

siguientes puntos:

e 50% de la inversion total serd financiada por el banco.
e Tasa de interés econdmicamente activa (TEA):12%
e Horizonte de la planta de 10 afios

e Cuota anual

Esta ultima se calcula con la siguiente férmula:

Saldo Inicial * (1 + TEA)™ «* TEA
(1+ TEA)" — 1

Cuota Anual =

La Tabla 4.35 ilustra la estructura del financiamiento para la implementacion de la planta

de drea.

Tabla 4.35: Estructura del financiamiento

Monto
Financiamiento (MMUSS$)
Capital propio 115.8
Financiamiento bancario 115.8
Total de la inversiéon 231.6

La Tabla 4.36 ilustra el cronograma de pagos por el préstamo establecido:



Tabla 4.36: Cronograma de pagos

132

Afios Saldo Inicial MMUSS$) | Cuota Anual (MMUSS$) Intereses (MMUSS) Amortizacion (MMUSS$) | Saldo Final (MMUSS$)
1 115.8 20.5 13.9 6.6 109.1
2 109.1 20.5 13.1 7.4 101.7
3 101.7 20.5 12.2 8.3 934
4 934 20.5 11.2 9.3 84.2
5 84.2 20.5 10.1 10.4 73.8
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Afios Saldo Inicial MMUSS$) | Cuota Anual (MMUSS$) Intereses (MMUSS) Amortizacion (MMUSS$) | Saldo Final (MMUSS$)
6 73.8 20.5 8.9 11.6 62.2
7 62.2 20.5 7.5 13.0 49.2
8 49.2 20.5 5.9 14.6 34.6
9 34.6 20.5 4.2 16.3 18.3
10 18.3 20.5 2.2 18.3 0.0
Total 205 89 116




Desarrollo del flujo de caja.

La Tabla 4.37 y 4.38 ilustran la ganancia y pérdida de la planta de trea:

Tabla 4.37: Estado de ganancias y pérdidas sin deuda
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Afios
Rubro
ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANOS5 | ANO6 | ANO7 | ANO8 | ANO9 | ANO 10
Ventas (MMUS$) 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Total de Costos Operativos (MMUSS$) 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
Utilidad Bruta (MMUSS$) 72 72 72 72 72 72 72 72 72 72
Carga Fija (T&S + GG + Mant) 7 7 7 7 7 7 7 7 7 7
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Afos
Rubro
ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANO6 | ANO7 | ANOS | ANO9 | ANO 10
Utilidad de Operacién (MMUSS$) 64 64 64 64 64 64 64 64 64 64
Depreciacion (MMUSS$) 11 11 11 11 11 11 11 11 11 11
Amortizacién de Intangibles (MMUSS$) 3 3 3 3 3 3 3 3 3 3
Utilidad Antes de Impuestos-sin deuda (MMUSS$) 51 51 51 51 51 51 51 51 51 51
Impuestos (30%)- con deuda (MMUSS$) 15 15 15 15 15 15 15 15 15 15
Utilidad Neta (MMUSS$) 35 35 35 35 35 35 35 35 35 35




Tabla 4.38: Estado de ganancias y pérdidas con deuda
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Afos
Rubro

ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANO6 | ANO7 | ANO8 | ANO9 | ANO 10
Ventas (MMUSS$) 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Total de Costos Operativos (MMUSS) 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
Utilidad Bruta (MMUSS$) 72 72 72 72 72 72 72 72 72 72
Carga Fija (T&S + GG + Mant) 7 7 7 7 7 7 7 7 7 7
Utilidad de Operacién (MMUSS$) 64 64 64 64 64 64 64 64 64 64
Depreciacion (MMUSS$) 11 11 11 11 11 11 11 11 11 11
Gastos de Ingenieria 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2
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Afios
Rubro
ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANOG6 | ANO7 | ANOS | ANO9 | ANO 10
Gastos de Licenciante 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Gastos de Legales y Constitucionales 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Amortizacién de Intangibles (MMUSS$) 3 3 3 3 3 3 3 3 3 3
Gastos Financieros (Con deuda) o Intereses 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
Utilidad Antes de Impuestos (MMUSS$) 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30
Impuestos (30%)- con deuda (MMUSS$) 9 9 9 9 9 9 9 9 9 9
Utilidad Neta (MMUSS$) 21 21 21 21 21 21 21 21 21 21




Flujo de caja economico.

Tabla 4.39: Flujo de caja econémico
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Afios
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANO6 | ANO7 | ANO8 | ANOY | ANO 10

Ingresos Por Ventas

Ventas 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Valor Rescate de Activo Fijo 16
Valor Rescate de Capital Trabajo 0
Total Ingresos 180 180 180 180 180 180 180 180 180 196
Costos de produccion 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
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Afos
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANOS5 | ANO6 | ANO7 | ANO8 | ANOY9 | ANO 10

Variacién de Capital de Trabajo 0 2 2 3 3 4 4 5 5 6
Cargo Fijo 7 7 7 7 7 7 7 7 7 7
Impuestos 15 15 15 15 15 15 15 15 15 15
Inversién 231

Total, Egresos 231 131 132 133 133 134 134 135 135 136 136
Flujo Neto Econémico (MMUSS) -231 49 48 47 47 46 46 45 45 44 60
Flujo Neto Actualizado -231 43 36 31 27 23 20 17 15 13 15
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Afios
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANO6 | ANO7 | ANOS8 | ANO9 | ANO 10
Flujo Neto Acumulado (MMUSS$) -231 -189 -153 -122 -95 =72 -53 -36 21 -9 6




Flujo de caja financiero.

Tabla 4.40: Flujo de caja financiero
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Afios
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANOS5 | ANO6 | ANO7 | ANOS | ANOY | ANO 10

Ingresos por Venta

Ventas de productos 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Valor Rescate de Activo Fijo 16
Préstamo 116

Total de Ingresos (MMUSS$) 116 180 180 180 180 180 180 180 180 180 196
Costo de produccion 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
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Afios
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANOS5 | ANO6 | ANO7 | ANOS | ANO9 | ANO 10

Variacién de Capital de Trabajo 0 2 2 3 3 4 4 5 5 6
Gastos de operaciéon 7 7 7 7 7 7 7 7 7 7
Intereses (CUOTA ANUAL) 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
Impuesto 9 9 9 9 9 9 9 9 9 9
Inversién (MMUS$)

Total, Egresos (MMUSS$) -116 145 147 147 148 148 149 149 150 150 151
Flujo Neto Financiero (MMUSS$) -116 35 33 33 32 32 31 31 30 30 45
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Anos
Rubro
ANOO | ANO1 | ANO2 | ANO3 | ANO4 | ANO5 | ANO6 | ANO7 | ANOS8 | ANO9 | ANO 10
Flujo Neto Actualizado -116 30 25 21 18 16 13 12 10 8 11
Flujo Neto Acumulado (MMUS$) -116 -86 -60 -39 21 -5 9 20 30 39 50
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Evaluacion economica.

Al realizar la evaluacién econdmica, se calcularon los indicadores econdmicos:
Valor Actual Neto (VAN), Tasa Interna de Retorno (TIR) y Periodo de Retorno de

la Inversién (PRI), dichos indicadores se ilustran en las Tablas 4.41 y 4.42.

Tabla 4.41: Indicadores econémicos del flujo de caja econdémico

Indicadores econémicos Valores
Valor Actual Neto Econdmico (VANE) en MMUS$ 6
Tasa Interna de Retorno Econémico (TIRE) 15.68%
Periodo de Retorno de la Inversién (PRI) en afios 9.59

Tabla 4.42: Indicadores econémicos del flujo de caja financiero

Indicadores economicos Valores
Valor Actual Neto Financiero (VANF) en MMUS$ 50
Tasa Interna de Retorno Financiero (TIRF) 25.61%
Periodo de Retorno de la Inversién (PRI) en aios 5.36

Con el andlisis econdémico y flujo de caja del proyecto realizado en la presente
investigacion, definiendo como tiempo de operacién de la planta a 10 afios,
demostrandose que si es econdmicamente viable, ello se verifica a través de los
siguientes indicadores econémicos: un Valor Actual Neto Financiero 50 MMUS$
y una Tasa Interna de Retorno Financiero de 25.61%. Finalmente, se espera

recuperar la inversion tras un periodo de aproximadamente 5 afios y 4 meses.



4.4 Analisis pinch

En la Figura 4.77 se ilustra el diagrama de las corrientes frias y calientes del proceso de produccién de trea con la tecnologia Toyo.

Figura 4.77: Andlisis energético de la tecnologia Toyo en Aspen Energy Analizer
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En las Figuras 4.78, 4.79, 4.80,4.81, 4.82,4.83,4.84, 4.85, 4.86, 4.87 y 4.88 se ilustra
el andlisis energético de todos los intercambiadores que forman parte del proceso de

produccién de urea.
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Figura 4.78: Analisis energético del intercambiador de calor B19 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.79: Andlisis energético del intercambiador de calor E02 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.80: Andlisis energético del intercambiador de calor B7 en Aspen Energy Analizer
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Figura 4.81: Andlisis energético del intercambiador de calor B5 en Aspen Energy Analizer
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Figura 4.82: Andlisis energético del intercambiador de calor B9 en Aspen Energy Analizer
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Figura 4.83: Andlisis energético del intercambiador de calor B18.B7 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.84: Anadlisis energético del intercambiador de calor B13 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.85: Andlisis energético del intercambiador de calor B18.B8 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.86: Anilisis energético del intercambiador de calor B17 en Aspen Energy
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Figura 4.87: Andlisis energético del intercambiador de calor B18.B9 en Aspen Energy

Analizer
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Figura 4.88: Andlisis energético del intercambiador de calor B18.B6 en Aspen Energy

Analizer

En la Figuras 4.89 y 4.90 se ilustra el proceso con el andlisis pinch y las lineas que
representan el punto pinch caliente igual a 82°C y el punto pinch frio a 72°C,
empleando un AT = 10°C. La diferencia entre estos dos es la insercién de un nuevo
intercambiador de calor, ademas del ordenamiento de las corrientes en los

intercambiadores de calor del disefio inicial.
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En la Figura 4.91, se ilustra el perfil de las curvas compuestas de los fluidos calientes
y frios del proceso. Representdndose el fluido frio con el color azul y el caliente con
el color rojo.
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Figura 4.91: Curva compuesta de calor de la planta obtenida en Aspen Energy Analizer

Con la propuesta y mejora del andlisis pinch 1 y 2 para el proceso de produccion de

urea con la tecnologia Toyo se determind:

Tabla 4.43: Mejora de eficiencia energética con el analisis pinch de Aspen Energy
Analizer

Actual Objetivo Ahorro % del Actual

Servicios Auxiliares totales 23.98 11.92 12.06 50.28
(MMKkcal/h)
Servicios auxiliares de 6.028 0 6.03 100
calentamiento (MMKkcal/h)
Servicios auxiliares de 17.95 11.92 6.0 33.59

enfriamiento (MMkcal/h)

Con el andlisis pinch propuesto se reduce el 50.28% del consumo actual de energia.
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4.5 Analisis econémico de la planta después de efectuar el analisis pinch

Para la reduccién de los costos operativos, se tendrd que modificar el ordenamiento

de los equipos y cambiar los intercambiadores de calor propuestos en la etapa inicial

del trabajo, dicho andlisis econdmico se detalla en los Anexos de la presente

investigacion, debido a que el procedimiento de cédlculo del VAN y el TIR es el

mismo que se realizé previamente. A continuacion, en las Tablas 4.44 y 4.45 se

ilustran los indicadores econémicos de flujo.

Tabla 4.44: Comparacién de los indicadores econdémicos del flujo de caja econdmico antes

y después de la optimizacion del andlisis pinch

Indicadores economicos

Valores de la

Valores de la

propuesta de planta

planta inicial optimizada
Valor Actual Neto Econémico (VANE) en MMUS$ 6 41
Tasa Interna de Retorno Econémico (TIRE) 15.68% 20.31%
Periodo de Retorno de la Inversién (PRI) en afios 9.59 7.01

Tabla 4.45: Comparacién de los indicadores econémicos del flujo de caja financiero antes

y después de la optimizacion del andlisis pinch

Indicadores economicos

Valores de la

Valores de la

propuesta de planta

planta inicial optimizada
Valor Actual Neto Financiero (VANF) en MMUS$ 50 78
Tasa Interna de Retorno Financiero (TIRF) 25.61% 34.06%
Periodo de Retorno de la Inversién (PRI) en afios 5.36 3.82
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Con la implementacion de la nueva configuracion de la planta, se determina que el
VAN econémico y financiero aumentan de 6 a 41, y de 50 a 78 MMUS$
respectivamente. El Periodo de retorno de la inversioén (PRI), disminuye hasta 7 afios
en el econdmico y hasta 3 afios con nueve meses en el financiero, demostrando que

se incrementa la viabilidad de implementacion de la planta de trea.
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CONCLUSIONES

Se ha realizado una simulacién base de las tres tecnologias de obtencion de
Urea para determinar su respectivo consumo energético. Después del
andlisis energético de los tecnologias: Toyo, Snamprogetti y Stamicarbon
para la produccién de urea a partir de gas natural, se seleccioné el
desarrollado por la compafiia Toyo, debido a que es el proceso de menor
consumo energético (23.98 MMKcal/h) y el que obtuvo una méxima

conversion de CO2 (60%).

La tecnologia Toyo presenta un bajo consumo de servicios auxiliares y costo
de mantenimiento, lo que se traduce en un menor costo operativo (OPEX)
que las otras tecnologias, ello se debe al ahorro energético del proceso; sin
embargo, esta tecnologia tiene un alto costo de capital (CAPEX) debido a
que posee mads intercambiadores de calor y que su reactor de sintesis opera
a una alta presion (238 atm), que es mucho mayor que las de los otros dos

Pprocesos.

El proceso Toyo tiene un CAPEX alto de acuerdo al andlisis econémico y
flujo de caja del proyecto realizado en la presente investigacion, definiendo
como tiempo de operacion de la planta a 10 afios, demostrdndose que si es
econdmicamente viable, ello se verifica a través de los siguientes
indicadores econémicos: un Valor Actual Neto Financiero 50 MMUSS y
una Tasa Interna de Retorno Financiero de 25.61%. Finalmente, se espera
recuperar la inversién tras un periodo de aproximadamente 5 afios y 4

meses.

Luego de comprobar que el proyecto fuera viable, se realiz6 el anélisis pinch
del proceso para disminuir ain mds el consumo energético, modificando de
esta manera, el dimensionamiento y en consecuencia el costo de los equipos

del proceso, reduciendo el 50.28% del consumo actual de energia.
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Finalmente se realizé una reevaluacion del anélisis econdmico y el flujo de
caja del proyecto, obteniendo un Valor Actual Neto Financiero de 78
MMUSS y una Tasa Interna de Retorno Financiero de 34.06%. Finalmente,
se espera recuperar la inversion tras un periodo de aproximadamente em 3

afios y 10 meses.

Se concluye que para que el proyecto sea viable debe producirse una
cantidad adicional de drea con la finalidad de exportacién, determindndose
que si la planta produce 480000 TM/ano, se obtendria un costo de
produccién de 100 MM US$/afio, optimizando la viabilidad del proyecto.

La planta de urea disefiada, su capacidad maxima es 550000 TM/afio, la cual
puede producir 415,000 TM/afio para satisfacer la demanda nacional,
generando un costo de produccién de 115.8 MM US$/afio. Teniendo en
cuenta que el precio promedio de importacion de trea en los tltimos 13 afios

ha sido 125 MM US¥$/afio,
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RECOMENDACIONES

Se recomienda para un posterior andlisis, determinar el periodo de operacién

de la planta de acuerdo con el licenciante.

Una de las materias primas para la produccion de turea es el diéxido de
carbono, el cual tiene un alto impacto en los costos de produccion en la
presente investigacion. Por tal razén, se debe realizar un andlisis costo —
beneficio de un posible quemado, captura y almacenamiento de CO» a partir
del gas natural, la compra de este gas a las plantas de licuefacciéon de
Melchorita y planta de fraccionamiento de Pisco reemplazando asi su

importacion.
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ANEXOS

ANEXO 01: TERMINOS CONCEPTUALES

e Amoniaco: Es un compuesto quimico en estado gaseoso formado por la
combinacién de un d&tomo de nitrégeno y tres de hidrégeno.

¢ Balanza comercial: Registro de importaciones y exportaciones de un pafs
en un periodo determinado, el saldo de la balanza comercial es la diferencia

del total de las exportaciones y las importaciones en dicho periodo.

e Biuret: 2 moléculas de CO(NH2)2 que se unen durante el proceso de
manufactura cuando la temperatura del proceso de obtencién de urea es

mayor a 132°C.

e CAPEX: Es el acrénimo de capital expenditure, que significa inversion que
realiza una compafifa para mantener o adquirir bienes de capital (fabricas,

maquinaria, vehiculos, etc).

e (atalizador: Sustancia quimica que aumenta la velocidad de una reaccién

quimica, los cuales no forman parte de los productos de reaccion.

e Carbamato de amonio: Producto intermedio de la reaccién de amoniaco y

dioxido de carbono.

e Complejo petroquimico: Es un conjunto de plantas petroquimicas

instaladas en una determinada zona geografica.

e Condensado: Hidrocarburos liquidos que se forman a partir de la
condensacion de los hidrocarburos separados del gas natural, debido a
cambios en la presion y temperatura de los reservorios del gas natural. Dicha
mezcla de hidrocarburos la conforman etano, propano, butano, pentano y

demads hidrocarburos de mayor peso molecular o una mezcla de los mismos.
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DEA: Dietanolamina.

DGH: Direccion General de Hidrocarburos.

DIPA: Diisopropanolamina.

Gas natural: Mezcla de hidrocarburos que en condiciones de reservorio se

encuentran en estado gaseoso o en disolucién con el petréleo.

Gas asociado: A condiciones de yacimiento estd formando soluciones con

el petrdleo, y al producirse se separa de dicha fase.

Gas inerte: No interviene en la transferencia de masa, es decir es una

corriente constante.

Gas natural no asociado: Se obtienen directamente del subsuelo y estd en
solucion con hidrocarburos liquidos no mds pesados que las gasolinas

naturales.

GNV: Gas Natural Vehicular

Henry Hub: Es un tipo marcador que registra el precio del gas natural, el

cual se registra en US$/MM BTU.

Industria petroquimica: Tipo de industria que enfatiza la produccién de
productos quimicos a partir del gas natural y condensados y otros

hidrocarburos liquidos.

Inversion dentro de los limites de bateria (ISBL): Es el costo de inversion

de la propia planta.

Inversion fuera de los limites de bateria (OSBL): Constituye el costo de
inversion en infraestructura del sitio y facilidades, costos de ingenieria y
construccion y gastos de contingencia. Las inversiones OSBL pueden incluir:

Plantas de generacion eléctrica, plantas de generacion de potencia, calderos,
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torres de enfriamiento, plantas de aire, laboratorios, tanques de
almacenamiento, carreteras de acceso a Complejos, puertos, aeropuertos,

etc.

KTM: Miles de toneladas métricas.

MDEA: Metil — dietanolamina.

MEA: Monoetanolamina.

MMSCEFD: Millones de pies ctibicos estandar por dia.

MMUSS$: Millones de ddlares.

OPEX: Es el acronimo de Operating Expenses, que se traduce como gastos
operativos. Se refiere a todos los gastos que la empresa realiza para obtener
licencias, gastos de publicidad, honorarios de trabajadores, pago de
aseguradoras, costos de administraciéon, pago de impuestos, renta de

inmuebles, etc.

Pasivacion: Formacion de una pelicula relativamente inerte sobre la
superficie de un material (frecuentemente un metal), que lo enmascara en
contra de la acciéon de agentes externos, su uso frecuente es como una

técnica anticorrosiva.

Reaccion endotérmica: Reaccién quimica que requiere energia en forma

de calor para su desarrollo, su variacién de entalpia es un valor positivo.

Reaccion exotérmica: Reaccion quimica que desprenda energia en forma

de calor, su variacién de entalpia es un valor negativo.

Reaccion reversible: Es un tipo de reaccion quimica, en la cual los
productos de la reaccion interactdan entre si, produciéndose nuevamente los

reactantes.
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Stripping: También se le denomina desorcidn. Proceso de separacion fisica
de uno o0 mas componentes de una corriente liquida empleando una corriente

de gas o vapor como medio.
TCEF: Trillones de pies ctibicos.
TEA: Trietanolamina.

TM: Tonelada métrica.

Urea: Compuesto quimico cristalino e incoloro, de férmula CO(NH»),,

cuyo principal uso es como fertilizante.
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ANEXO 02: COSTO DE EQUIPOS — ANALISIS PINCH

Tabla A.I: Costos de equipos — Andlisis pinch

Unidad

Cédigo

Costo Total (US$) - 2021

Intercambiadores de calor

CO-CONV.E-206 18,184.54
CO-CONV.E-207 170,336.84
CO-CONV.E-208 87,941.89
E-205_B-206 257,408.88
E210 140,368.23

E211 1,471,638.39
PRECOOL 111,191.37
COOLERI1 53,543.93
COOLER2 46,223.54
COOLER3 40,838.24
COOLER4 36,974.12
E004 17,599.64

E002 218,608.94
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Unidad

Cdédigo

Costo Total (USS$) - 2021

SINTESIS.ROO1-HA* 168,257.20
SINTESIS.R001-HB* 148,128.83
SINTESIS.R001-HC* 135,759.84
EOO1A* 72,326.56

E003 91,667.94
REFRIGI1 48,754.06
REFRIG2 13,952.42
Ex-B5 100,501.41
Intercambiadores de calor Ex-B7 14,989.10
Ex-B9 348,109.74
Ex-B17 14,989.10
Ex-B18.B6 99,649.87
Ex-B18.B7 99,649.87
Ex-B18.B8 99,649.87
Ex-B18.B9 99,649.87
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2021
Bomba B-2 1,009,679.26
Compresores Comp-B1 6,655,791.74
Comp-B15 2,603,915.39
Comp-B10 1,182,599.34
Comp-B24 1,275,040.89
COMPR-B 3,193,039.96

Compresores

COMP1 3,728,657.19
COMP2 3,723,980.73
COMP3 3,960,304.84
COMP4 4,239,695.84
Vessel-B11* 138,879.84
Vessel-B12* 209,352.93
Separadores Vessel-B16* 148,559.01
F001 612,615.60
D001 893,094.15
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2021
PURGE 448,178.39
F002 883,958.75
08-E007F 130,070.70
D002 210,114.21
Separadores SPLIT-1 196,628.62
ABSORBER 407,069.09
STRIPPER 474,062.03
Reactor EQ2* 594,551.44
Reactor RO1* 2,384,721.24
Reactor B13* 283,387.73
Reactor B19* 279,157.17

Reactores

ROO1-A* 650,821.06
ROO1-B* 676,517.18
ROO1-C* 818,955.78
R002* 1,897,651.51
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Unidad Cdédigo Costo Total (US$) - 2021
HT-SHIFT 2,259,345.84
LT-SHIFT 2,719,714.49
PREF 1,764,939.43
Reactores SREF 1,573,190.62
METH 167,996.08
Torre de recuperacién Torre de recuperacién B-11* 1,184,774.43
Granulador B18.3* 612,561.23
Granulador Granulador B18.4* 589,994 .61
Granulador B18.5* 651,941.33
Venturi S-B29* 140,402.40
Scrubber
Venturi S-B30* 140,076.14
Cortadora* 143,260.48
Screen
Chancadora* 141,469.29
Dryer Secador atmosférico* 51,124.53




ANEXO 03: CRONOGRAMA DE PAGOS — ANALISIS PINCH

Tabla A.2: Cronograma de pagos - Andlisis pinch
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i Saldo Inicial Cuota Anual Intereses Amortizacién Saldo Final
Anos (MMUSS) (MMUSS) (MMUSS) (MMUSS) (MMUSS$)

1 98.4 17.4 11.8 5.6 92.8

2 92.8 17.4 11.1 6.3 86.5

3 86.5 17.4 10.4 7.0 79.5

4 79.5 17.4 9.5 7.9 71.6

5 71.6 17.4 8.6 8.8 62.8

6 62.8 17.4 7.5 9.9 52.9
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) Saldo Inicial Cuota Anual Intereses Amortizacién Saldo Final
Anos (MMUSS$) (MMUSS$) (MMUSS$) (MMUSS$) (MMUSS$)
7 529 17.4 6.3 11.1 41.8
8 41.8 17.4 5.0 12.4 294
9 294 17.4 3.5 13.9 15.5
10 15.5 17.4 1.9 15.5 0.0
Total 174.1 75.7 98.4




ANEXO 04: FLUJO DE CAJA ECONOMICO - ANALISIS PINCH

Tabla A.3: Flujo de caja econémico — Andlisis pinch
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Ingresos Por Ventas
Ventas 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Valor Rescate de
13

Activo Fijo
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Afios
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO9 ANO 10

Valor Rescate de
Capital Trabajo 0
Total Ingresos 180 180 180 180 180 180 180 180 180 193
Costos de produccion 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
Variacién de Capital

0 2 2 3 3 4 4 5 5 6

de Trabajo
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO9 ANO 10
Cargo Fijo 6 6 6 6 6 6 6 6 6 6
Impuestos 16 16 16 16 16 16 16 16 16 16
Inversiéon 197
Total, Egresos 197 131 132 133 133 134 134 135 135 136 136
Flujo Neto
Econémico -197 49 48 47 47 46 46 45 45 44 57

(MMUSS$)
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10

Flujo Neto

-197 43 36 31 27 23 20 17 15 13 14
Actualizado
Flujo Neto
Acumulado -197 -154 -118 -87 -60 -37 -17 0 14 27 41

(MMUSS$)




ANEXO 05: FLUJO DE CAJA FINANCIERO — ANALISIS PINCH

Tabla A.4: Flujo de caja financiero — Andlisis pinch
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Ingresos por Venta
Ventas de productos 180 180 180 180 180 180 180 180 180 180
Valor Rescate de
13

Activo Fijo

Préstamo

98
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO9 ANO 10

Total de Ingresos

98 180 180 180 180 180 180 180 180 180 193
(MMUSS)
Costo de produccion 108 108 108 108 108 108 108 108 108 108
Variacién de Capital

0 2 2 3 3 4 4 5 5 6

de Trabajo
Gastos de operaciéon 6 6 6 6 6 6 6 6 6 6
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Afos
Rubro
ANO O ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO9 ANO 10
Intereses (CUOTA
17 17 17 17 17 17 17 17 17 17

ANUAL)
Impuesto 11 11 11 11 11 11 11 11 11 11
Inversion (MMUSS$)
Total, Egresos

-98 143 144 145 145 146 146 147 147 148 148

(MMUSS$)
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Afos
Rubro
ANO 0 ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10

Flujo Neto
Financiero -98 37 36 35 35 34 34 33 33 32 44
(MMUSS$)
Flujo Neto

-98 32 27 23 20 17 15 12 11 9 11
Actualizado
Flujo Neto
Acumulado -98 -66 -39 -16 4 21 35 47 58 67 78

(MMUSS$)




