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INTRODUCCION

Les reformacifn de metano es un proceso cate-
1ftico continuo que ha sido utilizado, desde hace ya algu~-
nes dBcadas, para la produccién del llasmado "gas de sinte-—
sis" (mezcla de monfxide de carbono e Hidr8geno en cualguier
proporcién). A partir de 6ste se pueden generar mazclas ge-
ssosss que contangsn Hidrégeno en diversss proporciones gque
servirén como materia prima de diversos productos, destacsn
do en un primer plsno el amoniaco,

cgud se ssbe, el amoniaco es un producto de

gran impnrtuncii en nuestra economia por ser bfsico en la -
produccifn de fertilizantes, factor imprescindible en la &=
agricultura moderna, Sf a 6sto se sgrega que el Hidrﬁghno -
que lo forma puede obtensrse a partir de metano, componante
mayoriterio del gas natural, el cual es fuents disponible y
aconfimice en nuestro pafs, se entiende el porqul de la tene
dencie sscendente dé¢ su produccidn; prueba de ello es que =
de 1960 a la fechs la producciln de amoniaco ha aumentado &
15 veces, situscién que ha llsvadosmsM@xico a muy altos nive
les ds autosuficiencia y s figurer mundislmente,

La produccién de HidrSgeno a partir de metae
no, para utilizarlo posteriomente sn la sfntesis de smonig
co abarce sn sf varios procescs, cuyo sstudio es materia -~
del presente trabajo que trata de recopilar ls mayor y més
actuslizada infommacién posibls con le finalided de facili.
tar 1la vompresifn del dissfo y operacifn de cada uno de «--
ellos y allanar el camino a estudios o investigaciones pos~
terioxes,
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Eh primera instancis se mencionan brevemen-
te diverass metodologfas para ls obtencién de Hidr8geno, =~
estableciendose le comparscién can la reformacibn de mete-
" no, raesaltando le privilegiada posicién de nuestro pefs. -
Posteriormente se describe ®) proceso de la desulfuracifn -
de metano como staps primaris en la produccién del gas de
sfntesis, Se cantinue con la descripcifn del proceso de rs
formacifn de metano, el ‘cual se llsva a cabo en dos stspas,
finalizando con la discusifin de los procesos de purifica~=
cién de la mezcla gassosa obtenide y de su adecuamisnto pg

ra la sintesia de amoniaco,




CAPITULSD I

OBTENCION DE HIDROGENOG

€l Hidr6gemo requerido para le sintesis de ~
amoniace se geners dentro ds las mismas plentas ds emoniaco
nsdiente metodologifas qni ss splican de scuerdo a fectorse
teles como ls disponibilidad de le wmateria prims, la cantj
ded de Hidrfgemo a producir, la pureza con la que @ste se -~
obtengs, su costo y continuided de p:oduccidn.(l)

Los métodos de obtencifn industrial de Hidz§
gene que normalwments ss aplican sen los siguientem:

1} gas de coquej

2) ges de asguap

3) oxidecién parcielj

4) reformacifn de naftas;

§) refomwecifn de gas nsturel,

En M8xico, las plantas productorss de amonig
co obtisnen el Hidr6gemo a pertir del ges nuturll(‘) por el
mltodo de reformecifn con vepor de ague (steam-reforwing),
dads que es sl que -.yoro.tv-ntljnu ha presentado y satisfg
cs plensmente sl requerimisnte principel de obtener los ge~
ses de resccibn e bajo costo y con la proporcién y pureza -
adscuadas, .
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lelew ﬁ.o de coque.~

Los geses que se obtisnsn de un proceso de =
coquizacifn pueden ssr eprovechados pars producir Hidr8geno,
El procedimiento ds obtencifn de @ste es por licuscifin y ¢
destilacin fraccionada del gae (puco(.; c;.nud. o Linds) =

.
, En forwma gsneral ss ha demostrsdo la pobre ~
sconomie de sste método sn nusstro pafs ye que no ss cusnts

que prsviawmente se purificedo y secado
con plantss de coquizecifn de temafic adscuado

1le2=~ Gas des .giu.-

Despuls de la segunda Guerra Mundial, sproxi
madements el 90% del amonisco sintético del mundo ere prody

(6,

Este mftode smplee cerbin y vapor de agua como materia prie

cido e partir del Hidrfgeno obtenide por el gas de agus

ma y consta de dos etapess la primera consiste en la genexg
eién del gas de agua -idi-nte le reaccifin entrs el vapor de
-lg\m' y el cerb8n incandscente a temperaturas sntre 1000~1100
'c. on la ssgunde es realize la conversifn del monfxido a »

-~ di6éxido dc c.rbono(n:

C 4 Hp —= 0 4» H,  (gas de agua)
4 Hzll D o mz + “2 (conversién de CO)

Al final, el Hidrfgeno es obtenido junto con
di6éxido de cerbono, el cual, despubs de ser sliminado, pexrw
:mito e, obtmeian de Hidrégeno bastante puro qus pueds sex
: utiliz-do para el proceso de sfntesis de amoniaco,

1,3,« Oxidecifn parcial.w

-Este m@todo emplea como materis primes gas ng
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tural e hidrocarburos ;iquidol y se basa en la reaccifn de
combustién de 8stos en presencia ds centidades controladas
de oxfgeno, Esta reaccifn ss sxotl@imica y por tanto no ree
quiere consumo de.celor, lo que ssrfa una ventaja en 8l =
shorro de ensrgfe; sin embargo, su principsl desventaje es
la de requerir una plants des oxfgsno cuya operacifin ss muy
cooto--(',; A

Del gas obtenide, conocido como gas de sfin-

~ tesis, sl monSxido de carbono se hace resccionar con vapor

de ‘agus dentro de un convertidor gsneréndose de ssta forma
di6xido de cerbono y mis Hidxﬁg-noss's'g?s
o 4 H0 ---.'an $ "2
El flujo de proceso ss prscalentado y llesvyg
do @ un reactor refractario donde resccions con sl exf{genc
que a suw vez tembiSn ha sido precalentado, Durente el pro-
csso se debe tensr cuidado de mantener la relacién exfigsno
=carbonc entre t.u-xﬁz"’ con sl fin de contrclar la temps
ratura (no mayor. de 1500°C) y con Gsto svitar le carbonizg
cién de la caxga,
Como opsracifn Gltima, el gas debs ssr puri

ficedo con el fin de sliminar los 8xidos de carbonoc gensxy -

dos durente sl proceso, El disgrama de G,t. ss muestra an

le figura 1.1!10‘

1.4, Reformacifn de naftas.~

_ Ests #s un proceso catalftico continuo en =
el cual la carge, despufs de ser purificadas, ss vaporizedes
y pont-rio:ﬁonto mezcleda con vapor de agus sobrescalentado
y llevade al reformador (se emplean naftas en sl intervalo
de temperatura de sbullicifn de la gesolines y con un mlxie

wo de 35% de n:omltico.)(lo). Aquf, la temperatura de ope~

_ racién se encusntrs en el intervslo de T00~1200°C y la pre

U
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8i8n entre la etmosférica y 20 -tl(lo).
€1 principal problema que se pressnta en eog

te proceso ss la formacin ds carbén dentro de los tubos = .
del reforwmador resultando en un contfnuo sumento ds ceida
de presifn en 61 debido @l bloqueo del flujo. Sin embargo,
les 1nv0ltig-cionl- y desarrcllos en materia de catalizado

res de reformaciém han -yud-do e reducir en gran parts es~
te plﬂbllll(‘,
' : El diagrame genersl) de procsso ss musstra @

sh.ls figure 1.2(1.‘.

1,5, Reformacién de gas naturel,-

El gas natural es una mezcle de hidrocarbu~
ros cuyo constituyents principal es metano. Ademfs contie-
ne parafinas con psquefiss p:oporciunulAde naftenos y oca--
sionalmente -!o-itico-(a). Tembién es acompafiado de gasss
@cidos teles como sulfuro de hidr6geno y diféxido de carbow
no sn cantidades variables.

Para poder u-p}-ar sl gas nstural como mats
ria prime necesita ser tretedo y purificado., Pera 6sto se
cuentae con las plantas de endulzamiento y las plantas crip
glnices. Las primerss tratan -} ges con sl fin de eliminaxr
le los gll..l Scidos, Normalments el contenido ds -ﬁlﬁito -
de hidrSgemo en un gas "tratado® dsbe ser no mayor a 15 pp-
pares cfcctu. dll p:oc..o(IZ)

Llo criognicas seperan sl metsno ds los ==
otros hidrocerburcs cbteniendo un ges con un contenido del
primero de 92% eproximadamente a ls vezr que recuperan los
-ugﬁndo.. Catas plantes, sntonces, obtendrén del gas nstu~
ral sl gas que ss empleaxrf en la obtencifin de hidrfgeno en
las ;lnqtccgda amoniaco y estar® constituido casi sxclusie
vaments por metano con contsnidoe promedio de sulfure de =
hidrégeno de 15 ppm, o

Le refo!mnciﬁn del meteno, previa desulfurg
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cifn del miemo (v@ase seccifn 2.1), se llsva & cabo en dos
staspas, le primera, ds baja temperatura o primaria y la ss
gunde de alta temperaturs o secundaris, En la primaris el
gas se hace reaccionar con vepor de sgua dentro de un rsac
tor tubuler (reformador), Normalments la t.aper-tur. dobo
ser controlada y nnntonidu entre 700-850° Ce
Los gases provenientes del primer rsformadas
son introducidos el refommador escundario donde, mediante
la inysccifn de aire, se slva la temperaturs haste 950-.1050
°C lo que provocs que el resto dsl msteno reaccions comple
temente y se suments le produceiSn de HidrSgsno, A su vesz,
ol nitrfgenc rsqusrido pare la sfintesis de smoniaco poste~
rior, es introducido en ests stepe junto con el oxfgeno dal
eire, de tal forme que al final del procesoc la relacifin Hi
drbgenc=nitrigeno .esa 3sl, En los dos reformadorss se em~
plea catalizador de nfquel con distintes caracterfeticas ~
pera cada una de las dos etepas.
La siguiente etspa des operacifn del procsso
#s la eliminacién de los Oxidos de carbono producidos du--
rante la refomacifin, Esto se lleva & cabo de i- siguients
formas ) )
l,~ Convarsifn de monfxido de carbonos la operscibn -
ses esfsctGa en dos convartidoral. el primero opsrendo s una -
tonp-raturn entre 350~450 C ewpleesndo catslizador de fisew
rro y sl segundo, opernndo entre 250-300°C ‘ompleando c.t-—
lizador de zinc-cobre, Mediants estas dos stepas de convag
8i6n se disminuye el contenido de monfxido de carbono de -~ .
la mezcle gaseoss, produciendoss mbs HidrSgeno y aumentan-
do la concentracin de di6xido de carbono.
2,~ Eliminacién de dibxido_de carbonog .-.Iiovn a cabo
por sbsorcién con soluciones de mono o dietanclemina.
3.~ Metanacifng los Sxidos de carbono residuales son
_eliminados por hidrogenacién empleandose en ls operacién -
un cstelizador & base de nfguel,
El diagrema del proceso se nuautr- en la fi

gura 1, 3(2'3 10)
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En México sl Hidr6geno resquerido pars le =

‘oﬁtrucidn de las plantas de sfntesis ds amoniace e gene=
. rado @ partir de ges nstursl y 8sto se debe sencillamente
‘a que resulta wmés bareto producirlo ds esta fo:n- que .de
'cuulquiar otra, dade la gran disponibilidad qua hay de ss=~
te hidrocarburo y la reslativa fecilidad désxplotncion del
mismo, ’ : »
€1l procedo de obtencifn di'uidrdg-ao._do.-

crito anteriormente en forma gensral, ss el tema qontrol -
» de sste trabajo y seré estudiado. con més detalle en los ey
. pStulos siguientes. o |
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CAPITULO I1I

DESULFURACION

ls= Objeto de la desul furacifn.-

N

;Eh el contexto del proceso de obtencifn de
e: ndio de la reformacifn catalftica del gas -~

r) ur.l; ls ctlp. de desulfuracifn tiene un papel primor--
1 ye que 1la concentracién de azufre en el gas es relati
thainlta y bajo estas condiciones es imposible la ope~
’t-=1§n d9 los catalizadores de reformacifn ya que eate ele
[ ] ntbﬁlo- envenena y deactiva ocasionando una grave pérdia
‘do_didndqica. de tiempo y de produccifn,

n En reaslidad todos los catalizadores emples-
s do. -n ..te proceao requieren que el contenido de azufre -
| on -1 ges no exceda de 1 ppm (preferiblemente 0,5 pp-)(l,

Las variables pnrincipales que se consideran
para-el diseffo y operacifn del proceso de desulfuracifn -
puedaﬁ resunirse ang composicién y flujo del gas, concen--
tracibn y tipo de cémpuestos de azufre en el mismo, pré-a—
sifn y temperatura,

2,2.~ M8todos de desulfurascifn.~

Los métodos de desulfuracién para gas natu=

PR

ral que se emplean en la obtencifn de Hidrfgeno mediante =
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71. reformacidn con vapor de agua emplean adsorbentes capa
cll de retener el azufre, Entre los mls empleados se [y T
pu.ptrnn el carb8n activado y el 8xido de zmc:(1 2 7'8)
: ‘qf-dblnnta tretaremos en forme particular s cada uno de
'j?lfbo"catllizadorea adsorbentes®™ ya que son los que NOTe=
fwlilﬁonto se usan en las plantas productorss de amonfaco en
Eiﬁlxieo‘a,Q .
.. Es necesario establecer que independiente——
ﬁ?llntl del m8todo o tipo de "catalizador adsorbente® emplsa
‘w,_'do. la etanas de desulfuraciln debe combinar economia, efi-
o ciencia y adaptacién al proceso, Cabe hucer notar que B8 ~
klo que se considera una desulfuracifn a escala de endulza-
3-isnto y una desulfur-cxan pre-tratamiento para la produc-
-€ci6n de Hidr6geno, En la primera el gas natural con concen
traciones de azufre muy slevadas, . normalments mayores a ==
600 ppm, es tratado como medida preventiva, ya que la pre-
sencia de estos compuestos es peligrose e inconvenisnte pa
‘ra 6] mansjo, transporte y consuwmo del gas por su alta —w=
‘toxicidad,

Generalmente los procesos de endulzemiento
emplean soluciones de sales alcalinas para la eliminacién
del azufre del gas natural, Algunos utilizan soluciones de
sosa o de potasa o de hidréxido de amonio, El proceso “Es-
penhahn® smples una solucifn de carboneto de sodio o de pg”
tasiog el "Phosphate®, solucifn al 40% de fosfato tripotfe
sico; el "Phenolate", solucifn concentrada de fenolatos de
aodiﬁ y potasio., El proceso ®"Girbotol" emplea diversas so=
luciones de aslcanolaminas (seccibén 4,4)., Un resumen de 83
tos y de alqunos més se muestra en la tabla II.l“'s).

La concentracifn de azufre en el gas natus-
ral, tratedo por estos m8todos, es muy elevada (15 ppm} en
relacifn con la especificacifn que en este sentido existe
para el proceso de obtencién de Hidr6geno para sintesis de
amoniaco (1.0=0,5 ppm) y por tanto su posterior tratamien~

to con "catalizadores adsorbentes" es necesario, Las inves
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‘tigaciones y trabajos experimenteles que en ests materia <
.. me han reslizedo han tendido a desarrollar los adsorbentes
-mls sfectivos que puedan emplearse en un smplio intervalo
de condiciones de operacién y han sbarcado no solemente la
desul furacifn de ges natural sino tembién ls de hidrocarby

(),

ros liquidos, perticulsrmente naftes

PROCESD REACCION REGENERACIDN
- SOSA 2NaDH4H, S—>Na, S+2H,0 -
AL Ca(OH) #H,5~>CaS~2H 0 -
0XIDO FERROSD FeO4H,S5~8FeSHH.0 = aeereacién
SEABORD Nn2003+ﬂzq;=N-HCDjQNQHS inyaccid:i::

THYLOX , N.4AS ssozuuzs-¢undaszsso
' #Hzﬂ- Z—'NldASZSSOZOSZ inyeccid:igz
GIRBOTOL 2RNH24H25==(RNH3)ZS celentamiento
con vapoxr
PHOSPHATE K3f04§H25==KHS¢K2HPD4 calentamiento
con vspor
PHENOLATE N.ocsnsquzs;:n-us+csusou calsntamiento
con vapor

tabla 11.1(4'6)Procaool
de desulfuracifn,

2e¢3e~ Carbln sctivado.~ '
2¢3¢1le~ Caracteristicas,~ i

€l carb8n activedo que se ;uplon como “catg
lizedor adsorbente® en la etspa de desulfurscién debe po--
seer propiedades fisicoquimicas especiales; es necesario -
que poesa une Tesistencia mecfnica suficiente pars sopore-
tar la abrasifn s la que se verh sometido durante el uso -
cont!nuo(gflo). una densidad sdecuada de tal forma que no

ocupe mucho volumen, ademés de un gran poder de adsorcién
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y retencién de sulfuro de hidrdgeno(ll).

La capacidad adsorbente de sulfuro de hidz8
geno en los carbones activados por los métodos conQencinng
les no es 1a suficients para poder ser empleados como ‘cata
lizadores adsorbentes®, por lo tanto es necesario aumentar
la mediente la adicién de otros compuestos (6xidos met#li-
cos tales como Zn0O, Cul), ssto es, hay necesidad de optimi
zer la formulacién de un cerbfn activado que ademfs de au-
mentar su capscidad adsorbente proporciona las caracteris-
ticas texturales y fisicas que permitirfn su empleo,

La formulacién 6ptima del carb6n dependeré
~entonces de una combinacifn de factores té&cnico<econfmicos
tendiendo a lograr un adsorbente de gran resistencia, durg
cién y efectividad, spto psra emplsarse en un intervalo em
plic de operacifn y con un bajo costo de manufactura,

|

2¢342.= Operacifn y regeneracibn.-

Durante su operacifn, el carbin activado ea
t8 sometido a un flujo considerable de gas y evantualmente
a muy altas concentraciones de azufre, Su tiempu'de opere~
cién ser& estimado de acusrdo con sl diseffo mismo del adew
sorbedor, la cantidad y tipo de szufre s eliminar del gas
y la concentracifn permisible de éste en el gas tratadn(l).
Caonsecuentemente, a medida que el tiempo de operacifn w—w
transcurra, el carbfn ir6 perdiendo su capacidad adsorben
te,.no solo debido a la saturacifn, sino tembién al desgas
te causado por le erosién del gas y a le sinterizacién que
provoce el agua que se forma en la reaccifin del 6xido metf
lico y el sulfuzo de hidrBgeno (MOaH S-wMseh,0) (1213,
S5in embargo, una vez que el ciclo adsorbente del carb6n ac_
tivado se ha completado es posible volverlo a utilizar me-
diante un procéao de regeneracifin que aunque le restituva
la mayor parte de su mctividad originsl, #sta no seré la -=~

miema v al cabo de un cierto nlmero de regensracionss su =



/' empleo ya no ser& posible y habr§ la necesidad de suStiee
; tuirlo con catalizador nuevo,
- En los sistemas de desulfuracifn que emplew
'[.n este tipo de "catalizadores adsorbentes" se utilizen ad
lorbodorel en forxrma de columna en los que sl catelizador -
‘Hfil"oupacado en unas varias camas; pars el arranque de los
"fidiotbadoril hay la necesidad de purgar el aire que contsh
“‘gon. empleandose pars este fin gases inertes, Gensralmente
- 1a operacién se efectGa a temperaturas antre lS—SDDC y pre
‘siones de 1l=40 atns7la concentracifn de azufre en el gas a
la selida del adsorbsdor es menor de 1 ppm para gases que
contengan hasta 50 ppm de azufre,
Normalmente al emplear este tipo de sistemms
#8 usan dis secciones desulfuradoras, una para operar mien
" tras la otrs se encuentre en perfodo de regeneracifin, ase=
.~§urlndol. con ello una operacién contfinua de ls stapa de -
» do.ulfuracidn(lz'la)
" Le.misién de la regeneracién es la reactiva
cibn del carb8n activado y Bsto se logra eliminado de 81 ~
el azzufre adsorbido durante el ciclo de 0perac16n(12) pPl-
'»rl,lu cuval ese inyecta vapor de agua sobrecalentado a 200—w
260°C e presifn atmosférica. La cantided total y flujo de
vapor dependen de la cantidad total de carb6n & regenerar
y del disefio del adsorbedor. El flujo de vapor debe ser lo
luficxentemente alto pares calentar el carbfn a una tempera
turs minima de 200° C, Usualmente esta operacifn requiere =

de 190 a 400 ngapot/(hr m:;:bén)(lz)

Completada la regeneracién, sl vepor es ven
teado a la atmfsfera, empleando para ello gases inertes o
bien el mismo gas de proceso desulfurado, que ademfs, ®f =
esf se requiere, enfriarf el adsorbente y establecerf le -

presifin dentro de la columna para reiniciar le operacién,

T - 17 - -y e
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208,~ Oxido de zinc,~

2.4,1,~ Caracteristicas.~

€l 6xido de zinc es uno de los “catalizado-
res adsorbentes® m@s efectivos dado que no aolamentaAposaa
una alta capacidad sdsorbente de sulfuro de hidrégeno si no
qus tambibn es capaz de adsorber compuestos orglnicdi de -
szufre que pudieran llegarse a preaantar(l, lo que e8 una
ssgurided y garantfa para la efectividad de la unidad de---
sul furadora, ' .

Paraﬁlu utilizacifn a escala industrial co-
mo “cetalizador adsorbente* el 8xido de zinc debe presentar
las siguientes caracteristicess

1) gren poder de retencién de sulfuro de hidrfigeno,--
que dependes de su Brea especifice y volumen de poroj

2) cantidad de 8xido de zinc presente por unidad de -
volumen de cetalizador;

3] densidad, que derf la cantidad de "catalizador ade
sorbanf: por unidad de volumen de adsorbedorg

4) resistencia meclnica a la atricifn y fractura que
dependerf del tipo de aglutinante usado en su praﬁlracidn;

5) temafio y forma de la particula que permita optimi-
zar las condiciones de flujo ®n el adsorbedor,

] ~ Los adsorbedores en las plantas ds obtenewe
cifn de HidrSgemo para sintesis de amoniaco utilizen una -
gran cantidad de 6xido de zinc debido al gran volumen de =
gas a trater y a ls concentracifn de azufre en el mismo, -
Consecuentemente el 6xido de zinc en los adsorbedores debg
' r& estax en forme de partfculas relativaments grandes (es~
feras o tabletas) que pexmitan operarlos sin problemas des
cafdes de presi8n excesivas,

Para la eficiente utilizecifn de las part{-
culas de 8xido de zinc, 8stas deberé&n poseer grandes volu-
menes y r&dios de poro que permitan la utilizacifn de toda

su Brea especifica,

o e
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, Todo lo anterior dependerf de laas condicio-
nes de operacifn del adsorbedor, es decir, del flujo de oms,
de la concantfacidn de nzuffe en el mismo, dﬁ la presifn y
de ls temperatura,

El "catalizedor adsorbente"de 6xido de zinc
eliminaré sulfuro de hidr8gesno, alquilmercaptancs, disul fu
ros, tioGteres y sulfuro de carbonilo de corrientss de gee

ses que los contengan hesta en 200 ppl(a)o

2¢4,2.,~ Operacifn y capacidad adsorbente.~

El 8xido de zinc elimina el sulfuro de hice--

dr8geno del gas por medic de la reaccifing

ind & st ———.-.

s la tabla II.Z(I’ dé los valoxes de las constantes de squi

S & HZD

librio pare esta reaccién,

Temp(oC) Kp PHZE/?HZS Temp(©C) Kp PHZD/Pst
200 2,061x 10° 360 1.569x10°
220 9,494x10" 380 1.008x10°
220 4.605x107 400 6.648x10°
260 2,359%10 7 420 4.492x10°
280 1.268x107 440 3.101x10°
300 7.121x108 460 2.185x10°
320 4.157x10° 480 1.568x10°
340 2,514x105 500 1.145x10°

tabls 11.2(1) Constantes de
equilibrio para Znﬂ‘Hzﬁ==ZnSQH20

Como se puﬁde observar, la formacifn de sul
furo de zinc ss favorecide a temperaturas altas, En la prik
tica la temperatura no es mayor de 400°c y el espacio velg



- 2] -

‘cidad de operacién est§ determimado por el flujo requeri=
do de gas y ®1 tiempo de operacién,

El comportamiento del 6xido de zinc en el aistema
puede ser estimado detsiminando sl porcentaje de azufre que
el catslizador he r-tlnido(lz). Por ato la eficiencia de =~
desulfuracién normalmente se express en términos de catali-
zador gesstado, Operando, por sjemplo, a 310°% y espacio ve-
locidad de 400 hr~} se logra alcanzer un porcentsje de ad-=-
sorcifn de azufre en el rengo de 22-24%;eeq/Pe80
squivelente a 24,4-26,.7 Kgazufre/loo K9 atalizador
de que el cetalizador se saturs y la concentracifn de azu--

azufre? ™
s antes -

fre en el gas de salids comienze s aumentax.

‘ Ei-contenido de azufre en el catelizador dig
minuye al disminuir la temperatura o al aumentar el espacio
velocidedes La variacifn con la temperatura se muestrs sn la
figura 11,1032,

Normalmentas la temperatura de operscifn pare
este sistems se sncuentra entre 300~400°C y la presifn ene-
tre la stmosférica yv 50 atm. El espeacio velocidad puede va-
riar de 500 a 2000 hz™} (T),

El 6xide de zinc, mfs que un catalizador ee
un reactivo y s necesario reemplszarlo cuando se ha asatura
do.
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CAPITULGO III

REFORMACION

Jele~ Reformacifn de gas natural.~

3.1.1.- Proce.°'~

Aunque el Hidr6geno puedes ser obtenido por -
distintos métodos (cepftulo I} los de mfs utilizecifn a es '
cala industrial son el de reformacifn y el de oxidacién --
percisl de hidrocarburos gaseosos y 1fquidos.

Le reaccifén del metano (constituyente prin-
cipal del gas natural) con vapor de agua en pressncia de =
un catalizador para producir Hidrfgeno es el proceso cono-
cido como reformacifn de metano ® involucra las siguientes

" reacciones princ;pnle.(l’z'a)
CHy & H0 =——2 0D + 3 H, QHygg0y = 49,2 (I)
CO & H0 o= CO,¢ H, AH g0, 2°9.8 (IT)

CHy % 2 H) S==2 CO4 4 H, AHpge0, = 39,4 (RE)
(los valores de H en Kcal/mol)

$ y como secundarias;

CHyw Dy g==—e 2C0 4 2H, (1)
CHy SF===Ce2H )

200 - S 0,4 C (vi)
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La reformecifn del metano se lleva a cabo’<
en dos Bt.pl.("g)t
1) Primera stapa o reformacifn primaria.- La mezcla =
de metano y vepor de agua es alimentada a un reactor donde

el catalizador est8 empecado en tubos dispuestos paralela-

!qnt- que son calentados externaments por fuego cirecto --
1‘(pbdiindou| emplear el mismo metano como combustible) & ~-
" temperstures de 150-aso°c;(5’

2) Segunde etapa o reformacifn secundaria.~ A la mez
cle proveniente del reformedor primario se le inyecta aire
en forma controleda y es alimentada a un reactor similar -
;qntcrior; le inyesccifn de aire provoca la combustifin o=
d-; -otuno cor la consecuente elevacifn de temperatura. El
fictar es operedo de tal forme que los gases de salida se
sncuentren a une temperatura entre 950~1050°C lo que impli
‘. ca sl smpleo de cetalizadorss mfs estables a la temperstu~
.fbi que los utilizados en le reformacién primaria. Mediante
.5ii»od£c160 de aire en esta etapm se pemite la obtencifn -~
{ di>uh gae @ ls selida con menos del 0,2% de metano y a su

. vez se introduce el nitrSgeno requsrido para le obtencién
©del ges de sintesis pars smoniaco,

3. 1.2-- Tﬂmodinhic.o-

Para determinar ls composicifn al equilimee
brio del ges producido en la reformacién primaria solo se
requieren de las reacciones (1) y (I1) y de los valores de
-prasifn, temperatura y relacifn vapor de sgus-~meteno a los
que se uper.“’.

En el reformedor primario se pueden estable
car dos condiciones l14mite de operaciéng

1) Baja presifn, alta temperatura y #lt®: concentracifin
de vapor ds agua, originando que todo el metano fuera refor
mados

2) Alta presifn, baja temperatura y baja concentracifn

de vapor de agua, originando que el meteno tendiera a no ser
refermado
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reformado.
La variacifin de estos per@metros es de prin
cipnl importancis en la adaptacifn de este proceso s la ==

produccifn de gll.l(d; concentracifn variada en Hidrfgeno
5

L y 6xidos de carbono .

Les concentraciones al equilibrio del CO, -
: COZ. Hz y CN4 en funcifn de la presifn, temperatura y rela
~ ¢i6n de vapor se dan en las gréficas 11I,1 a 111.3(5). —
5o Wellman y Kat911(1’ han estudiado, tembién, la interelacitn

" de estes variables,

) Del anflisis de estas variables de operacith
.. pusdeceoncluir;

a) La conversifn de metano es favorecida a temperatu~

" ras altas, peroc 6stas deben definirse en funcifn del reac~

tor, catalizador y costos de generacifm y compresifn de va
por de aguap

b) Aumentando la presifin parcisl de vapor de agua se

- favorece la conversifn de mstano por lo que es normal que

sl proceso opers con relaciones de vapor en un intervals -
de 2:1 a 5:1(9'16). Adem$s, operando en esta foxwma se tie=w
ne la ventaja de reducir y evitar hasta cierto punto la «-
formecifin de coque sobre el catalizador (seccifn 3.1.5); -
Sin embargo, el excesoc de vapor de agua es costoso dado aw
qus deber$ ser calentado y comprimido hasta los valores de
temperatura y presiémn de operacifn respectivos por lo que
le relacifmn vapor de agua~metano serf una varisble de ope-
racidn limitents que también dependerf de las propiededes
desl catalizador.

€} Uns bsja preeifn favorece la conversifn de mstano,
pero debido a que el pioco-o en el reato de sus etapas re~
quiers de alta presifin y ya que esta variasble no es deter~
minante ni cr{tica, le operecifin norwmalmente se efectéia a
presiones de 25-40 atn(s),

La rez6n de que la refomacifn ss lleve a -

cabo en dos stapas se basa en consideraciones econfmicas,
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qQue se apoyan en la termodinfmice de les reascciones que in
,t.tvianen en el proceso, Sf la reformacifn se operara en -
una sola etapa, para lograr el contenido final de metano =
menor o por lo menos igual &l 0.2%, se requerirf de una =-
operaciin s muy slta tempesratura, basje presifn y alte rela
cién de vepor, De estes forma el equilibrio de la reaccifn
(1) CH‘+H20==£003H2. se desphazerfa a la derecha, misntras
que la reaccifén (II).'CD&HZQ==£02§H2. por ser exotfmica =
se desplazarfa hacia la izquierda, causando entonces gue @
en el gas de salide la concentracidn de monSxido de cearbo«
no sea significetiva. Las desventgjas de operar a estas e=
condiciones se reflejen en la necesidad de smplsar grendes
cantidades de vapor de agua, en el favorecimisnto de la -~
desintegracién t&rmica del metano con la conaﬁcuente depo~
sicién excesiva de coque sobre el catalizedor y el empleo
de un catalizador muy especial que combine activided con
una gran estabilidad térmica, Ademfis, las altas concentra-
ciones de monfxido de carbono en el gas de salida harfen =
que la operacién del convertidor de 0 fuera MUy Cara y ==
compleja,. ‘

Por otre parte, operando varias etapas de -
raeformacifn, iniciando a bajas temperatures y sumenténdo--
las gradualmente en cada paso hasta lograr le conversifn »
‘total del metano se lograria disminuir considerablements @
el contenido de monéxido de.carbono en el ges de salida y
‘sventualmente eliminar su conversifn, Sin embsrgo, el con-
sumo de vapor de agua, ls inversifn y loes costos operacios
nales y de mantenimiento que acarrearfs un sistema de este
tipo serfan muy slsvados y lo herfan entieconémico,

3.1,3,~ CinBtica y equilibrioe,~
De la reaccifn (1) se puede deducir les cong

tante de equilibrio: - -3
(co) p( H)
K = =
(1) =
P(eHg)P (H,0)

donde § presién paxcial
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3 expresfindola en t&rminos ds fracc;ﬁn mol, dado que

__.L.D.)._U!ZLP
(cua)x(uzo)

Py X3Py
Kiny®

$ de la misma forma para la reaccién (I11):

P(coo) P(Ha) o *(cp2) *(Ho)

K ]
(1) " Preo) Py *(co)  H(u,0)

La reaccifn de tefoerC16n puede transcribir

se de la siguiente forma seglGn el balance de materia(lo)

CH+ xNZO — lCD#bCOzﬁ(l--—b)CH4+(x-.-2b)Hznﬁ(3a44b)Hz

spor squilibrio con respecto a la reasccidn (Il) se pueden -

(5),

derivar dos ecuaciones

3
deddd p2 (5)
K1 ) (Ima-b) { X~a=2b) ( x42842b¢1 { tabla 3.1)
(s)
: b {3Jesdb (tabla 3.2)
K1 ettty .

ta reaccién de obtencién de Hidr6geno se ~

efectGa simul&neamente con otras reacciones quimicas y prg

voce efectos de tranaferencia de masa y calor. La interace

cifn de estes-efectos pusden complicar snormemente los c8l
culos y estimeciones de la cingtica de estas reaccicnes.

’ La reaccifn catalftice entre ol meteno y el

vepor de agus ha sido estudiada por numercsos inveatigado~

res. Askers y C-up(ll)

s por ejemplo, investigaron ls resc-
cifn de reformacién sobre un catelizedor de niquel y cofe-
cluyeron que los 6xidos oe carbonn eran los productos pri- .
merios de reaccifn y que ls resccifn de conversifn del moe-
nBxido de carbono no se sfectusha o era muy lent-.'Elloa -
corelacionaron con una reaccifin de primer ordsn, la cual,

sin embargo, no puede predecir la formacién de productos.

Adem8s, sugirieron que la quimisorcifn del metano o la deg
composicifn de &ste a radiceles CH2 e Hidr6geno era el pa-
‘'s0 controlante de le resccién y calcularon para éstea una =

‘anergfs de activacién de 9 Kcel/mol, La expresién a la que



e 32 =

WWNNNNMNRNRNNNNN

W W W WwWwwWwWwWw

x:"co'gz / Pen,Puo
T K, T(°0) X,
200 4.614 x 10712 770 7.917 x 10!
250 8,397 x 10°1° 780 1.015 x 10
300 6.378 x 107° 790 1.294 x 10
aso 2,483 x 10'5 800 1,644 x 10
400 5,732 x 10°° - 810 2,097 x 10
soo 9,442 x 1073 820 2,617 x 10
550 T.741 x 1072 830 3,282 x 10
600 5,029 x 107} 840 4,100 x 10
610 7.135 x 1071 850 5,101 x 10
620 1,005 860 6.323 x 10
630 1,404 870 7,809 x 10
640 1,949 860 9.609 x 10
650 2,686 890 1,178 x 10
6¥0 5,003 900 1,440 x 168
680 6,763 910 1,753 x 10
690 9,087 920 2,126 x 10
708 1,214 x 10° 930 2,575 x 10
710 1,612 x 101 940 3,107 x 10
720 2,129 x 10 . 950 3,736 x 10
730 2,797 x 10% 960 4,480 x 10
740 3,656 x 10° 970 5,356 x 10
750 4,753 x 10} 980 6,385 x 10
760 6,149 x 101 990 74590 x 10

Tabla !I(S’Conatantea de
equilibrio para la reaccién de reformacién,




llegaron ess

3 Bodrov, Apelt'baum y Timkin(lz)

llegaron a una expresifin
similar y dedujeron, trabajendo en intervalos de femperatu-
re entre 700-800°C y 600-900°C, energias de activacién de -
24.y 18,3 Kcal/mol respectivamente,

La consideracifn m&s comGn de la secuencia -
de reacciones en la reformacién de metanoc es la reaccién(l)
seguida de la reaccién (11). Esto indicarfa que solamente -
el mon6xido de carbono s el producto primario de reaccién.
Sin embargo, segfin las investigaciones realizadas por Ger--

hard y "°°(13)

todo indica que la reaccifn de conversién de
mon6xido de carbono no se encuentra al equilibrio,

Bodrov y colaboradores publicaron un trabajo
referente a la reformacién del metanoc en el cual, empleando
un catelizedoxr de nfguel soportado en alfa-alGmina, encona-
traron que en la regifn de 400-600°C la reaccién de reformg
cién se inhibe por ls presencie'de Hidr6geno. En este inter
valo sus datos se corelacionan por la expresifing

rek p(CHd’/p(HZ)
t a temperaturas mayores de 700°C 1a velocidad de reaccién

no parece ser afectada por la presencia de Hidrfgeno,

3.1le4.- Reformadores tubulares.~

Como se mencioné en la seccifn 3.1,1, con el
fin de suministrar el calor necesario para la reaccifn de -
reformacifn, el catalizador es empacado dentro de los tubos
de un horno-reformador los cuales son calentudos externamen
te,

Normalmente un reformador para metano contie

‘ne quemadores radiantes colocados en hilera a lo largo y en
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amboafihﬂp- de la recémars de combustién, Este arreglo ase-
gura ddéiél calor sea uniforme a todo lo largo del tubo y =
que se ajuste un perfil axial constante de temperatura-den-
tro de la cama catelftica. Los tubos en los que el cataliza
dor se empaca actuan, entonces, como secciones convexiona--
les a manera de cambiador de calor. Los gases de combustién
empleados para calentar los tubos tembién pueden ser usados
para generar y sobrecalentar sl vapor de agua requerido en
el proceso, o bien, pars’precalentar sl metano, el cual nox
malmente debe entrar a los tubaos del reformador a una tempe
ratura entre 400-550°C,
Un reformador normalmente caonti=ne de 40 g ~-
300 tubos, fabricados usualmente con acero de fundicién de
aleacién cromo-nfquel, El difmetro interior de 8stos varfa
de 9 a 16 em y laAlongitud de calentamiento estf entxe 6 y
12‘metzon(14).
€l material con que est@n fabricados los tu:
bos es bastante costoso y por tanto su mantenimiento es de
suma importancia., El corto tiempo de operacifn de los tubos
de un reformedor es consecueancia de los sobrecalentamientos
que sufre, una vez que el valor de tensifn méxima permigi--
bls es una funcifn de la temperatura mfixima de parsds que -~
se alcanze en el mismo(ls). Como consecuencis, un pequefio -
aumento en este parémetro puede dar como resultado una vide
Gtil del tubo més corta s la esperada.
Les variables principeles que afectan direc-
tamente las temperatura de pared del tubo song
a) contenido de metano en el gas de salides si el contenido
de metano disminuye originar$ un aumento en la temperaturas
de pared;
b) flujo de aslimentacifn: un aumento de flujo, operando & -
na temperature de salida constantes, reflejaré un aumento en
. la temperatura de pareds
c) relacién vapor'de agua-metano: puede haber dos variantes,
8f{ le relacifn vapor-metano aumenta y el contenido de metano
en el gas de salida no varfe la temperatura de pared de tu=-

bo disminuiré; o bien, sf la relacién vapor-mctano aumente
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sin que varie la temperaturs de salida la temperatura de pa
red de tubo aumenter8;
d) temperatures de entrada: a uno temperatura de salide cong
tante un aumento en la temperatura cde sntrada disminuir§ le
temperatura de pared de tubop;
®) concentracién de azufre en el flujo de procesos sf el con
tenido de azufre sumenta reflejarf un considerable aumento.

en la temperatura de pared de tubo.

3.1.5.- Reformacifn secundaris.-

Para la produccién de gas de sintesis para <=
emonieco el contenido requerido de nitr6geno en &1 es intrg
ducido en el aire inyectado en el reformader secundario, en
donde parte del metano que no reaccion§ en el reformsdor -
primario es quemado por la reaccifn con el oxf{geno, liberen
do calor y sumentando la temperatura de la mezcla gaseosa -
proveniente de la primera etapa hasta 950-1100°C,

El equilibrio final de los componentes de la’
mezcla estd influenciado por la presifn de operacifn, la re
lacifnes vapor-metanc y oxfgeno-metano y la temperaturs fi-
nal. La relecifn oxfgeno-metano determinar§ el contenido fi
nal de nitrSgeno en la mezcla, teniendo presente que para le
sinteis de amoniaco la relacién final de nitrégeno-Hidrége-
no deber§ ser de 1:3 (gréfica lll.d)(s).

3.1,6.- Formacién de coque.-

€l dep6sito de carbén a;bre el cetalizador de
reformacién puede tener luger al través de dos reacciones prin
cipeales: o .
CHy s=——=C 4 2 H, AH g0, & 17.9 Kecal/mol (v)

2 00 g—= e C02 AHzgaoKu-dl.Z Kcal/mol (VI)
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$ v eventualmentes

Co ¢ "2 —— C 4 H O (VIIl) (resultado de la resta

2 de VI y II)
En los reformadores el coque producido por eg
tas reacciones es minimizado si se opera con une relscién m{

nima de vapor de agua-met.no(a)

« La corelacifin entre la rela
cién vapor-metano y temperatura para una determinada presién
se db en la gr&ficae 111.5(5). La gr&fica III.G(S) dé las =~
constantes de equilibrio para las reacciones V,VI,y VII,

£l depﬁsito y acumulacién de coque sn el cata
lizador origina serios problemas debido al blogqueo de su su-
perficie activa y al aumento en las limitaciones difusione--
les; consecuentemente sobreviene el sobrecalsntamiento de ==
los tubos y de la cama catalftica y el aumento de la cafda -

de presifn al través del reformador,

3.2.- Catalizador de raformmacién,-
3.2.1.~ Los catalizadores a base de niquel.-

Deatacados investigadores del siglo pasado y
:principios del actual(a). Marchand (1842), Mond y Langsr —--
{1889) y Sabatier y Senderens (1902), fueron los pioneros en
1a investigacifn de la actividad catalftica de los metales -
del grupo VIII de 1la tabla periddica para la reaccifn de re-
formacifn de hidrocarburos, Actualmente el nfiquel aparece en
le ﬁayorla de las formulaciones de los catalizadores comeree
ciales ya que ha demostrado las mejores caracteristicas para
ser empleado em este procesoy gran estsbilided a las condicig
nes noemeles de operacifn y costo comparativamente bajo,.

Como aslternativa al nfquel podrfan emplearse
el cobslto o el fierro, pero &stos son menos activos y poco
estables; los metales nobles, platino, paladin, iridio, stc.
son m&s activos pero su costo es considerablemente mayor im

pidiendo su splicacién industrial(s).
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En los catalizadores a base de niquel 6ste
se encuentra bajo le forma de 6xido y su activacién (reduc-
cifn a niquel met8lico) se efectGa inmediatamente antes del
inicio de le operacién normay {16+17+16,19) Le activacifn -
"in situ® es necesaria pares prevenir la reoxidscifén del nf=
quel con sl aire y su envenenamiento por quimisorcién de «-

otros ga-ao(lg'zo)

+ Esta caracterfstica no es particuler &=
del catslizador de.yreformacifn sino que también lo es de ==
los catalizadores que se smplean en conversifn de monéxido
de carbono, metanacifn y sintesis de amoniaco, El procedie-
mianto de activacifn requiere de un control capecial(16'17z

En la mayorfa de los casos el catalizador -
contiens trazas de sulfatos que también deben ser elimina--
dos y 6sto se logre aprovechando las condiciones de opsra--
cifén durante lea activaciﬁn!16'17)

Le operacién de reduccifn y activacifn del -
catalizador comprende el calentamiento de la cama catalfti-
ca por circulacifn de un inerte caliente y seco hasta que -
la temperatura sea la suficiente pare evitar condensacién -
de vapor de agua, En este punto se inyecta vapor de agus y
el calentamiento se continGa hasta slcenzsr la temperaturas

(16,17,18)

de operacifn e Al mismo tiempo se introduce lente-

mente Hidr6geno hasta lograr una relacifn con el vapor de -
(5)
I A

El 6xido de nfquel es reducido con una baja

agua de 1:7, Esto se muestra en la figura IV,

proporcifn de Hidr6geno a temperaturas bajas, pero la re--
duccién generalmente se continGa hasta la temperature de -
operacifn con el objeto de asegurar que el nivel de szufre
en el catalizador sea minimo, E1 vapor de agus ayuda a la -
eliminacién de azufre a la'ver que controla la temperatura,
Al terminar la activacién el mstano es intrg
ducido a bajo flujo y &n una proporcién aproximeda de dos -
veces la relacién de vapor de operacifén normal. Este flujo
se aumente lentamente hasta que le concentracién de metano
a la salida del reformador indique que el catalizador ha si

do activado y opera normalmente.(18019)



20

ZONA DE |OXIDACION -
PH, s
ZoNa DE

w0 VeCION \\

400 500 600 . 700 €00
‘ TEMPERATURA ( °C) -



- v

- 42 -

342,2.~ Propiedades y caracterfsticas,-

Para que el c;talizador de reformacifn dé ==
una adecuade operacifn es necesario que conserve su eficien
cia durante el mayor tiempo posible, es decir, que exhiba -
una alta activided catalitica, estable a las condiciones de
operacién y cepaz debconservarse asi durante un largo perfo
do de tiempo, Debe ser activo con el objeto de lograr la ~=
méxima conversién posible de los reactantes para alcanzar -
los mayores rendimientos de produccifn, Debe ser estable pa
ra conservar su actividad y eviter problemas mecfnicos den-

(3)

tro del reactor « En suma, el catalizadpr debe mostrgr ey
una alta actividad con una gran estabilidad, de tal forma -
que se permita operar el reformador sn forma continug de mg
do econfmico y con alta eficiencia de produccién,

La combinacién de actividad y estabilidad se
lograr8 optimizar en funcién de la formulacién del cataliza
dor, la cual estf integrada b&sicamente por tres componenie
tes: '

e= la 0 las especies catalfticasg constituida(s) por
metal(es) (normalmente nfiquel) como fase activas;

.=~ el estabilizador; que impide la sinterizacién del -
metal: ‘ »

«~ el soporte o portador; que permite preparar la fase
activa con grandes &res met8lices y determina la resisten-
cia meclnica del catalizador.

Las propiedades del catelizador en relscién
con sus constituyentes pueden ser agrupasdes de la siguiente
manerss

actividead, que depende del Srea met8lica, del conteni-
do de nfquel (relacionados con el tamafio de cristal metfli-
co) y del tamafio de partfcula catalfticaj

estabilided, que depende de su resistencia mecbnica y
" del estabilizador empleado. oo
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3.2.2.1.- Contenido de nfquel y &rea metflica.=-

De los catalizadores empleados para el proce-
‘8o de reformacifn los més utilizados son aquellos que con--
tienen nfquel como fase activa. La actividad del cataliza--
dor serf funcifn del contenido de nfquel y del &rea metfli-

(3)

ca que presente sl mismo t+ mayor concentracifn y mayor Sw
Srea met&lica se traducen en mayor actividad.

Para une determinada concentracién de niquel
el frea metflica es inversamente proporcional al tamafio de
cristal y 8ste a su vez es funciBn de las condiciones a las

(5),

tualas se lleve a cabo ls reduccifn del catalizador Pa~
ra mantener la activided cateiitic- es necesario preservar
hasta donde sea posible el &res metllica. Esta es una de —
las funciones de los estabilizadores y materiales de sopor-
te del catalizador, '

El valor del &rea de superficie de~ﬁ£quel en
un catalizador de reformacién, una vez que ha sido reducido,
es de aproximadamente 0,5 uz/g“i y corresponde a un tsmafo

(5y,

de cristal de 1 micrén

3.2.2¢2,= Tamato de particula catalitica.-

El temafio del catalizador tiene una notable
influencia en la actividad que pueda alcanzar; esta influen
Cia se debi e los fen6menas de tranaferencia de calor y de,
difusién de los reactantes en el catalizadqr, La mayor &fiw-
-ciencie en la transferencia de calor y en la difusién extex
na de los reactantes se obtiene con temafios de particula ca
talftica lo més pequefios posible, Este tamafio eat8 limitado
por el valor permisible de cafide de presifn en el reforma—
dor(17). »

Debido a los grandes volumenes de gas &8 ré=-
foxmar, el catalizador se emples en fo;ma de anillos Rasch-

ing, que, por su forma, sumentan el &res de contacto y por
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su tamafio, minimizen la caids de presién en el reformndor(17).

302424 3o~ Estabilizedores y soportes.-

Las condiciones de operacién a las que el -.
‘catalizador de reformacifn se ve sometido son muy severas,
th temperatures, aln para la reformacién primaria, son en
200 o 300°C mayores qu; las temperaturas a las cuales ope—-
-Tan la mayorfa de los catalizadores de otros orocesoa(s) -
(BOD-SUODC). Ademfis, el catalizador estf expuesto a grandes
flujos de gas y a altas concentracionss de vapor de agua e
Hidrégeno,

Las propiedades estructurales del catalize--
dor deben ser optimizadas bésicamente para evitar la dismi-
nucifin de su Area metflica (y por ende su activided) por el
crecimiento de los cristales metflicos. El metal sufre uns
szntar;zaczdn muy répida, part;cularmente a tamafios de crig
tul muy peguefios {menos de 500 R) y valores de temperatu
re de la mitad de su temperatura de fusién, que, para el ca
so del niquel es de 726°C. Por esta rezfn los catalizadores
en log cueles la fese activa es un metel de bajo puntoc de fu
sifin contienen tamobién componentes estabilizadores que ac-
tuan como espaciadores de los cristales e impiden su tenden

5)

» E1 aluminio, el cromo y el magnesio

(18)

cia a sinterizarae(
son los elementos empleados cominmente « Ademfs ds las -
especies catalitica y estabilizadora, la formulacién del ca
talizador también incluye especies inertes gue dan la forma
y resistencia a la particula catelfitica, es decir, que cons
tituyen el soporte del mismo. Para ésto, normalmente se em-
plean compuestos cerfmicos y oocionalmente cementos hidrfu-
licbs(zo). ’

) Unas excelentes propiedades ff{sicas oueden -
‘obtenerse usando un soporte simple de alGmina o magnesia =-

o )(20)

calcinados a temperaturas muy elevadas (1500 C en for-

ma de terrones, pastillas o anillos,
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La naturaleza del soporte puede afectar la
actividad y selectividad del catalizador, Este efecto pro-
bablemente se debe a que el soporte puede tener influencia
sobre ls estructura de los &tomos del agente catalftico dig
peraado(s). Ademés de esta influencia sobre la actividad ~--
hay que considerar la estabilidad que posean los componen-
tes del soporte a las condiciones a las que se vaye a ope--
rar, Por ejemplo, los primerus catalizadores de reformacién
que operaban a presifn atmosférica empleaban mucho la sfli-
ce(a) que se introducia al cataslizaedor como kaolin o erci--
lla, es decir, como silicoaluminatos. Actusba como agluti--
nante y facilitaba la compactacifn y cohesifn del sflido duy
rante la fabricacién del catalizador. Sin embargo, a las --
presiones tan altas a las que operan los procesos sctuales,
la pdca estabilidad de la sflica al vapor de agua origina -
que el catalizador se vayas pulverizando lentamente deposi--
t&ndose en las tuberias y equipo. For &ato, actualmente los
soportes se integran principaimente con allmina o magnesia
y aquellos que llegen & contener sflice lo hacen en forma -
combinada con 8lcalis u otros materiales como los ya mencig
nados.,

3.202.4.,~ Resistencia meclnica.~

La resistencia meclnica de un catalizador de
pende de los materisles que integren el soporte y del méto-
do sequido en su fabficacidn. Los primeros tienpen influen-=
cia sobre la densidad del catalizador y &stea sobre el volu-
men y la.distribucifn de poro. El método para la conforma--
ci6n de la partfcula catalftica deberf comprender la tecno-
logf{s adecuada para obtener partfculas uniformes y regulgee
res que posean estabilidad y resistencia,

Las ceracterfsticas de'resistencia mecBnica
del cetalizador deben ser tales que soporten ls abrasién,e

impacto y los cambios de temperatura.
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3,2.3.~ Envenenamiento y desactivacifn.-

La desactivacién de los catslizadores a hase
de nfquel, de modo generai. puede ser originada por la depg
sicién de coque sobre &1 (seccién 3.1.6) o por la sinteriza
cifn de la fase activa dibido a la temperatura elevada que
provoca el crecimiento de los cristales metflicos cun 18 ==
consecuente disminucién de su &rea metélica(17): en éste 41
timo caso la dessctivacién es permanente a diferencia de la
causada por la deposicién de coque en ls que mediante trata
miento con aire y vapor de agua se logra reestablecer la ac
tivided inicial del cetalizadorss)

Los catelizadores de nfquel también pueden -
perder su actividad por envenenamiento de la fase activa -~
originado por ls presencia de impurezas en el gas de proce-
so tales como'compueatos.de azufre, arsénico, plomo, fésfo-
ro y cloro, .

El,azufre presente en el gas natural se en--
cuentra normalmente en la forma de sulfuro de hidrégeno y -
eventualmente como compuestos orgfnicog, 9 la operacién de
la seccifn desulfuradora es deficiente el sulfuro de hidré-
geno aparecer§ en cantidades mayores a las toleradss por el
catalizador y éste se envere nar$ r&pidamentesa)

Los catalizadores de reformacién son bastan-
“te activos y sensibles al azufre y soclo muestran una activi
dad alta cuando la concentracién de €ste ea muy beja (menor

a1 ppm)(S)

o« E1 envenenamiento del catalizador debe aesociaxr
s® con una reaccifn entre el sulfuro de hidrSgeno y el ni--
quel activo, Las investigacionea realizadas en este sentido
(3,16) demuestran que la formacién de disulfuro de nfquel -
: (Ni3sz) no es posible, dado que se ha comprobado que £l en=
venenamiento se verifica con concentraciones muy bajas de -
sulfuro de hidr6fgeno y que para ls formacifn de este come--
puesto se requiere una relacifn sulfuro de hidr6geno-Hidr6-
geno mayor de la unidad, caso précticamente imposible bajo

las condiciones de operacifn normal del reformador, donde =

la concentracién de Hidr6geno es muy alta. Todo sugiere que



i
i

- 47 -
el mecarismo de envenenamiento sea vi{a una quimisorcifn re-
versible del sulfuro de hidrégeno en el nfiquel mediante la
reaccién HZS ¢ N ;-:NiSHZ.
Muchoe de los catalizadores de reformacifn -
contienen algo de azufre (sprox. 0.,03%) que es introducido
inevitable?;gfe durante su fabricacién junto con los otros

materiales « Consecuentemente el azufre presente es inde
seable y pare eliminarlo se aprovechan las condiciones a --
las que se apera durant; la etepa de activacién del c.t‘li-
zador, La desulfuracién de &ste se lleva a cabo durante el
calentamiento en el arranque y no es necesario que sea com-
pletada antes de que el flujo de gas de proceso sea introdu
cido, dado que la eliminacifn del resto del azufre podrf -~
continuarse durante la operacién normal,

La presencia de arsfénico en el gas tiene —e=
efectos similares a los cauasdos.ﬁnr el azufre, pero a dife
rencia de 6ste, su envenenamiento es ireversible y paulati-
namente se acumular§ en el catalizador hasta que ‘la activi-
dad del miuTZ)se pierda y se haga necesaria su inmediata --

.

Los cloruros y otros hal6genoa tienen un ===

sustitucién

efecto similar al del azufre, Coyo con 6&sts, su efecto es =
reéersibla y el comportamiento del catalizador se reestable
ce cuando se controla minuciosamente la concentracifm de es
tos compuestos =n el gasss)

La actividad del nfquel también puede verse
disminuida debido a la presencia de algunos mﬁtalea. El co-
bre, el plomo, la plata y el vanadio, por ejemplo, deberfn -
eliminarse del gasvde proceso ya que como 8l arsénico se -«
acumulan en el catalizador y lo desactivan en forma perma--
nente. El cadmio, que se incluye algunas veces en pequefias
cantidades en el catalizador de reformacifn, no tiene nin--

gln efecto,
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3.2.,4.~ Reformacién primaria,-

La actividad del catalizador puede ser exprg
sads en muchss formas, como por ejemplo, el porcentaje de -
conversién de metano o la concentracién de éste en el gas @
"la salida del reformador y m&s frecuentemente se relaciona
con el sproximamiento al equilibrio de la reaccién de refor
macién, Eato es, a la temperatura de salida del ges del re-
formador el contenido de metano en &1 ser& mayor al teorfco
.- ¥ equivalente a la concentracién al equilibrio a una tempe-
ratura menor que la temperatura de salida. La diferencia epn
tre estas dos temperaturas se define como el sproximamiento
ai aquilibrin(s’

lores de espacio velocidad, relacién de vapor, temperatura

y est$ relacionado directamente con los va

y presifn a que se opere el reformador y pqr supuesto, en-=
tre menos sea esa diferencis la operacifn ser§ més eficien-
te y més alta la actividad catal!ticn(s). Para minimizar es
te AT, las condiciones de operacién deben ser definidas cui
dadosemente; bajo las condiciones normales, temperaturs ma=-
yor de 800°c y presién superior a 30 atm, los catalizadores
de reformacibn primaria dan uns &T esntre 10-15°C(5).

Un tifpico catslizador de reformacién primae-

ria presenta las siguientes elpecificabionel(ls)

: partfcu--
las en forma de anillos Rasching, con contenido de niquel -
entre 15-27% (130-270 KgNi/m:at.)' bajo contenido de &lca~-
lis y sflice (nommslmente menor a 0,2%) y un valor de densi
dad compacte entrs 800-1440 Kg/m3 dependiendo de los mate--
riales que integren el soporte que usualmente son alfa-all-
mina ﬁx-Alzqa). 8xido de calcio (Cal) y 6xido de titsnio =«
(Tioz) o una combinacién de &stos. Los mé&s resistentes son

los soportados en alfa-allmina mientras que los més activos

‘'son los que combinan &sta con 6xidos de calcio(ls)

o LB whmw
unién cerfmica que se logra en el soporte ss adecusdes pars
" resistir condiciones de operacifn muy severas. Algunas de =
sus especificaciones se muestran en la tabla IV.1(17).

Las condiciones de operacifn generales para
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la refo;maci&n primaria son las siguientes: temperatura -
850-1000°c, presifn 3-40 atm, relacibn de vapor 2-6 y espa-

cio velocidad 1500-8000 he~! (16)

SOPORTE:  CALCIO/ALUMINATO/TITANATO
- COMPOSICION:  Ni 17-27
(%peso) ®-A1 0,  45-55
‘Cal . 7.0-7.5

TiD, 10,0-12,5

- DENSIDAD , -
COMPACTA (Ko/m”): 720-860
Ky /Mogt. . 167220

Tabla IV.1(17)Especificaciones
catalizador de reformacién primaria,

1

3,.2,5.,~ Reformecifn secundarig.-

En el reformador secundario las condiciones
® las que el catalizador esth sometido son aGn més severas
- que ‘en la reformacién primariam, El gas proveniente del pri-
mei reformador & uns temperstura entre 750-900°¢, compuesto
hoi Hidiﬂgeno. monéxido y diéxido de carbono, agua y metano
en concentraciones mayores al 10%, es re-equilibrado a una
témper-tura superior a los 1000°C con el objeto de reducir
el contenido de metano hasta aproximadamente un 2%(5). El =
aum?nto de temperaturs se obtiene por inyeccién de aire, el
cQai es mezclado can.el gas en una zona préxima a la cama -
catalitica, Esta es la zona mhs caliente del reformador y -
consecuentemente la mfs criftica, La temperatura aquf puede
aqbrépaaar 10s 1200°C dépandiando de la relacién o flujo de
inyeccifn de aire., Por Esto, el catalizador de reformacifn
éecundaria deber§ ser capaz de soportar temperstures entre
1200-1300%¢% %),
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Algunas veces y por medida de seguridad, en
esta 2ona de sobrecalentamiento se emplea un tipo de caetali
zador més refractario al que normalmente se emplea en el &=
resto del reformador. Ademés, el reactor se protege con une
capa de material altamente refractario, alfu-alamina pPOT ==
ejemplo,

£l punto critico en el reformador se encusn-
trs en el inyector de ajre; sf Este estf mal disefado o mel
dispuesto, aparte de un sobrecalentamiento excesivo, ocasig
narfa una muy pobre conversifn de metano(s).

El catalizador de reformacién secundaria se
bass en soportes de alto contenido de alfa-alGmina ya que -
su principal requerimiento es el de resistencia mecnica y
térmmica, Su formulacifn debe asegurar la preservacifn del -
&rea metflica evitando la sinterizacién de los cristales de
niguel.

formulaciones tf{pices de este cataslizador --
son las siguientes: 3-5% de hiquel, 95-97% de alfa-slGmina,
6xido de calcio y sflice menor al 0,1% para el tipo altamen
te refractario que se emplea en la zona de sobrecalentamien
to y de 14-17% de nfquel, 70-75% de alfa-slGmina, 7.0-7.5%
de 6xido de calcioc y sflice menor al 0,2% para el cataliza-

dor en el resto del reformadur(16'17'18).
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CAPITULO 1V

ELIMINACION DE OXIDOS DE CARBONO

4,1.=~ Dbjeto.-

El ges que gsale del proceso de reformacién no
puede ser empleado en la sintesis de amoniaco ya que no cum-
ple con las especificaciones requerides para ello. Easte gas
es una mezcla compuesta por Hidr6geno, nitrfgeno y Sxidos de
carbono principalmente, Estos Gltimos son deactivantes del -
catslizador de sintesis de amoniaco y la relacién Hidrégeno-
nitr6genoc no es la edecuada para el mismo proceso, Debido a
esto, o8 necesaria la eliminacién de los 6xidos de carbono y
el ajuste de la relacién Hidr6geno-nitr6geno que se logran
mediante la operacifin de dos etapas de conversién de monbxis
do de carbono (co,uzq;:coz.uz) continuandose con una stapa
de abeorcifin de di6xido de carbono y finalizando con una etg
pa de metenacifn de los 6xidos de carbono residuales (CDQCO2
+H5oCH 4= 0) 1),

Las dos etapas de conversién de monfxido de
carbono son catalfticas y se operan, la primers, & una tempe
s tura entre 315-485°C (conversién de alta tampelntura)(l) y

la sagundes entre 200-250°C (conversifn de baja temperaturl)(lz
Al final de esatas atabao el contenido de monfxido de carboe-
no en el gas disminuye en forma significativa (normalmente -
de 10-15% de concentracién original a 0,2-0.5% de concentra-

y{1,5)

cién final , dependiendo de la concentracién original y

de las condiciones de operacifn en los convertidores. La dis



minucién de mon6xido de carbono en el gas se reflejs en el
aumento de concentracién de difxido de carbono & Hidr6geno,.

La siguiente etaﬁe de operacifn es la de eli
minacién del difxidoc de carbono producido en las etapas an-
teriores, por absorcién con soluciones de alcanolaminas, --
normalmente mono y dietanolamina.

Lgs etapas anteriormente mencionadas no eli-
minan completamente los’6xidos de carbono por lo que &8s ne-
cegario operar la etapa de metanacifn que por hidrogenacién
catalftica los convierte en metanao, compuesto inerte para -

el catalizador de sfntesis de amoniaco(l).

4.2.,= Conversién de monéxido de carbong.-

El1 mon6xido de carbona y el vapor de agus &n
presencia de un catalizador adecuado reaccionan produciendo

- diéxido de carbono e HidrSgeno:
€0 ¢ Hy) g=——>C0, + H,  BH & ~ 9.84 Kcal/mol (I)

Esta reaccifn es sxotérmica y reversibls, El
equilibrio es independiente de la presifn y la tabla de de=
constantes de equilibrio (tabla V.l)(l) muestra como le con
centracién de mon6xido de carbono aumente con la tempsratu-
ra, favoreciendose asltes conversiones a bajas temperatures,

El proceso se opera en cémaras de reaccifn -
adiabfticas y dado que la reaccifn es exotérmica hay un au-
mento de temperatura en el reactor, Sin embargo, las altes
temperuthrnc hacen que el equilibrio de ls resccién (1) se
desplazs a la izquierdl. por lo ‘que el proceso se lleva a -
cabo en dos o tres etapas con enfriamiento entre ellas,

' Para la primera etapa o conversién s alta --
temperatura, el gas proveniente del segundo refqrmedor es =
.enfriado hasta una tempemture menor a la temperatura Nore--
mal de operacifn del convertidor, a ls vez que se le adicio

na vapor de agua. £l cataslizador empleado esté compuesto de



-

- 55 - ————
K "cuz"uz’ P oo n0
T (°0) K T(0 K
e s

200 2,279 x 10° 0 2,627
220 1.509 x 10° 620 2.259
240 1.034 x 102 64 2.031
260 7.293 x 10 660 1,835
280 5,285 x 107 660 . 1.666

300 3,922 x 10% 700 1.519
320 2,973 x 10} 720 1,391
3ag 2,298 x 10t 740 1.279
360 1.807 x 10t 760 1.180
38p 1.444 x 10} 780 1,092
400 1170 x 10% 800 1,015
420 9,610 820 9,457 x 10™%
a4 7.986 840 8.837 x 10~}
260 6.710 860 8.282 x 107}
480 5,695 880 7,781 x 107}
500 4,878 900 7.328 x 10°%
520 4,215 . 920 6.918 x 107t
540 3,670 940 6.546 x 107t
560 3,220 960 6.206 x 107}
580 2,843 980 5,896 x 107}

Tabla 4.1(5)00natantes de

equilibrio para la conversifn de mon6xido de carbono,
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6xido férrico y 6xido crémico bSsicemente y normalmente se
opera s una temperatura entre 315-485°C, espacio velocidad
- entre 300-4000 hr'l y relecifn de vapor de agua-mon6xido de
carbono de 2;1 a 4:1, Bajo estas condiciones la conversién
de mon6xido de carbono que se logra es de 90-95*‘5).

Al igual que en la reformaecifn, la relacién
de vapor ss una variable critica(l). Sf no hay le cantidad
suficiente de vapor de aguas en el convertidor, el 6xido fé-
rrico del cstelizador puede reducirse a fisrro met&lico y -
éste provocer la formacién y depfsito de coque con la consg
cuente pérdide de actividad, '

- Después de la conversifn a alta tampefntura.
el gas es enfriado hasts 175-350°C(1). favorecisndose la --
conversién del mon6xido de cerbono en la segunda etaspe o --
conversifn s baja temperatura. En msta etape se emplea un -
catalizador més activo, compuesto bésicamente por 8xido de
zinc y 6xido de cobre, normalmente en una relacifn.zinc/co-
bre de 0,5-1,0/3,0-1.0. La operacién de esta etapa es idén-
tica a la primera y solemente la temperatura es la que va--
ria. Nommalmente , en esta etapa hay una eficiencie de con-
versifn minime de 95% con lo que la concentracién de mon6xi
do de carbono en =1 gas se abate hasta valores de 0.51(2'3'4).

" Como ya se mencion8, la reaccifn de convere-
sién de mon6xido de carbono es favorecida s{ sellieva a ca-
bo a bajas temperatures, Sin embargo, la velocidad de cone-
versifn auments conforme lo hace la temperatures y tiende @
disminuir cuesndo la compdsicibn del gas se encuentra cerca
del equilibrio. La conversién del i% ?:)mondxido de carbono

eleva la tempersture en cerce de 16°¢ . Esto originea que
a lo largo de los convertidores haya un aumento progresivo
de temperatura que origina que la velocidad de corversifin -
llege a un valor méximo y posteriormente decrezcea hasta que
cercs de la salide del reector esté limitada por la reaca—-
cifn al equilibrio.

' Los requerimientos del proceso pusden ser sa

tisfechod s8i el catalizedor es dividido en m&s de una cama
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_catalitica conectadas en serie y con enfriamiento entre a--
ellaa(z). Este enfrismientn puede lograrse por medio de cam
biadores de calor o por adicién de wgpar., Este Gltimo proce
dimiento tiene la ventaja de aumentar la concentracién de -
vaﬁor de agua geduciendo la concentracién al equilibrio del

mondxido de carbono en les camas giguientes.

4,2,1.= Catllfzadores.-

En términos generales, el 6xido férrico es ls
base para un buen catalizador de conversifn de mon6xido de
carbono-y tiene ademfs las ventajas de ser barato, estable
y cspaz de soporter grandes cantidades de impurezas sin en-
vonan-rsa(l). sin embarge, su principol desventaja es que -
. para lograr una actividad suficiente para su smpleoc se re--

quieren temperstures relativemente altas, normalmente mayo-
res de 350°C. Consecuentemente, el grado de conversifn que
.e/obtiane este catalizador se ve limitado y es inadecuado
pars continuar con la siguiente etapa de purificacién del -
gas.

La sctividad del cobre metflico ess muy supe-
rior a la del 8xido férrico y tiene su splicacién a tempera
tures menores de 200°C. Sin embargo, también tiens un costo
mucho mayor y ss mfs suceptible al envenenamiento y desacti
-vecifn. Su operacién esth restringida e un rango muy peque-
ffo de temperatura; Por esta razfn, as{ como por su costao, -
la conversién a baja temperstura esté limitada por el aumen
to de temperatura fuera del limite del catelizedor y su ops
racifn es precedida por la del convertidor a alta temperaty

T8,



4,2,1.1.~ Catalizador de conversién s alta tempe-
ratura.=-

Los requerimientos peincipales del cateliza-
dor smpleado a alta temperatura se basan en sus propiedadss

(3)

fisicas + dejando la actividad en un ssgundo t&rmino sun-
que sin restatla importancia, Esto se debe a que la vida --
Gtil del catalizador st detsrminads por la magnitud de la
caida de presifn en el convertidor antes que por la pérdida
de actividad,

La base del catalizador de conversifn a alte
. temperatute es el §xido férrico al que se le adiciona 8xido
cr8mico, que le otorga estabilidad al catalizador, inhibien
do el crecimiento de los cristales de fisrro durante la ope
racién,
Antes de su uso, el catalizador es reducido(l)
Las condiciones de reduccién, gues normalmente se efectia --
con el mismo gas de proceso, deben ser tales que se reduze«-
ca parte del 6xido férrico a 6xido ferroso sin que hays la
posibilidad de una reduccifn posterior a fierro metélico. -
Por ésto, la reduccifn se inicias a una temperatura de_150°C
que progresivemente es aumentada y opesrando con relaciones
de vapor de agua-Hidrfgeno de 1:9 a a00°c y de 1,7:8,3 a -

550°C(1). Las reacciones involucradas en la reduccién song

2 Feaﬂ4 4+ H0

3 Faéoa & H2 .

3 Fa203 + CO > 2 F330‘ ¢ CO2

El equilibrio de le reducciédn con monéxido de
cerbono fevorece la resccifn de conversifn atn cuando. el con
tenido de difxido de cerbono see mayor, La relacién de mo-=
n6xido-difxido de carbono normmalmente se encuentra, a la ep
trade del convertidor, préxims al lfimite termodin&mico paras
ls reducqian del éxido f&rrico a fierro metflico, E1 vapor”
“de agus en el qas aéegurg no solo que no se verifique esta

reaccibn, sino que promueve la reaccifn de conversifn v re-
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duce la relacifn de los 6xidos des carbono hasts el valor en
que a; catalizador debe ser reducido,

Durente la operacién normal el cstalizador -
sufre un desgeste y consecuentements: con el tiempo aumenta
la caida de presifn en el convertidor, La velocidad de au--
mento de 6ste est8@ determinades por la resistencis mecénica
8 ls erosién de las particulas catalfiticas,

La densided compacta del catalizador debe &-
ser lo suficientemente pequefia (menor de 1.1 Kg/l) con el -
fin de minimizar las limitaciones difusioneles. Por otra -
parte, el tanaflo de partf{cula catalitica deber§ ser lo més
pequefio posible pare alcanzar las msyor relacién catalizador
~-carga y a la vez lo suficientemente grande pars que la ca-
ide de presifn no sea axceliun(1'4).

El factor més importante para determinar.las
condiciones de operacifn del convertidor es el incremento -
de la ceida de presién, la que generalmente es consecuencia
de la fregmentacién del catalizador, Dado que los converti-
dores son reactores tubulares, le caida de presifn aumenta
a medida que la longitud de tubo empacado edé mayor. La ope-
racifn dptima serfa con un convertidor de relacifin difmetro
-altura de cama lo mayor posible, sin embargo, el costo de
este tipo de equipo es muy alto. El disefio del convertidor
debe squiparar estas doe funciones, costo y relacién de di
metro-asltura de cema con el fin de lograr economfe y caidas
de presién adecuadas sl proceso.

El catalizador de conversifn a alta tempera-
turs no es muy sensible a la contaminscifn por ‘compuestos -
de szufre, tolera concentraciones hasta de 200 ppm, sin em-
bargo, como se describe mhs'adelante, el catalizador de cop
versifn a baja temperatura sf lo es y no solo al szufre si-
no también .a otros elementos y compuestos. For tanto, la --
presencia de azufre en el gas debe ser evitada colocando --
una cama desulfuradora de seguridad a la entrada del conver

tidor s baja temperatura,
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4.21.2.- Cotalizador de conversin a baja tempe-

ratura,-

La yran aéfividad de los catalizadores a ba-
se de cobre los hacen un material excelente para emplearse
a bajas temperaturas en la etapa de conversién de monéxido
de csrbono dondc las restricciones debidas al equilibrio =-
son dcspreciables, Sin embargo, calentados a las temperatu-
ras a las cuales la velgcidad de reaccifn es la adecuada --
sufren la desventaja de perder su &rea metflica como produc
to de la sinterizacién de la especie catalftica, cosa que -
se puede evitar mediante la adicién de especies estabiliza-
doras, 8%ido de zinc por ejamplo(z).

En la preparacifn de catalizadores a base ds
cobre se tiende a lograr una gran Srea metflica en un sopor
te de alte &rea especffice y grasn porosidad. Dado que la --
operaciln se realiza a temperaturas relativamente bajas no
es necesario que posea una gran sstabilidad térmica.

Una composicifn tfpica de un catalizador de
conversién a baja temperatura contiene 3d% de 6xido de co-=
bre, 45% dec 6xido de zinc y 13% de alGmina, El &rea superfi
cial es de 60 mz/g y 8l volumen de poroc de 0,4 bma/g. Le -~

temperatura de operacién oscila entre ZDO-ZSDOC(S).

El catalizador se activa por reducciﬁn(l) -——
del 6xiod de cobre a cobre metéflico mediaﬁte calentamiento
lento en una atmSsfera de baja concentracifn de Hidré6geno -
en un inerte, Las condiciones de operacién durante la reduc
cién deben ser controladas cuidadosamente con el fin de lo-
grar 1ls méxima activided del catalizador. La sinterizacién
con la consecuente p&rdida de sctividad ocurre r&pidamente
a temperaturas mayores de 280°C por lo que se considers que
250°C es la temperatura m&xima que se puede alcanzar en Ia
cama catalitica,

£l catalizador de conversifn a baja tempera-
tura es muy suceptible al azufre y a los halégenos, por lo

que g8 importante evitar las presencia de éstos en el gas.
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4.3.~ Absorcién de diSxido de carbono.-

Despuls de la operacibn de los convertidores
de monéxido de carbonoc el contenido de.ésta en el gas se lg
gra disminuir hasta en un 95% de su contenido original, Sin
embargo, la concentracifn de di8xido de carbone hasta este:
momento todavia es uignificativa‘l) (154), por lo que su --
eliminacifn mediante la etapa de metanaci6én es antisconfmi-
ca y es necesario emplear algln otro gistema que cumpla con
este resquerimiento. Hasta ahora, el sistema geleccionado --
consiste en el empleo'de diversos procesos de sbsorcifn de
difxido de carbono empleando soluciones alcalinas, aprove--
chando las propiedades 8cidas y’Ra gran solubilidad en ague
de este compuesto. _

Actualmente ge emplean tres tipos principse-
les de prc:u:aln:u(6 10)

1) Mediante dl.DlVSﬂteI, que utilizan difurantea tipos
de sistemas de solventes orgénicos. A mencionesr:; Sulfinol,
que emplea una mezcle de sulfonalo (tetrahidrotiofeno:1l,1ldi
6xido), -una aslcanolamina y agua; Rectisol, que emplea mete-
nol a una temperatura cercana s los OOC; Purisol, que utili
za N-metil 2 pirrélidinone como solvente; Fluor, que emplea

el carbonato de propileno.

2) Mediante soluciones alcalinas, de carbonatos, fosfa
tos, sosa etc,, tal como los procesos Sosa, Cal, Seabord, =
Carbonato, ihyl@y etc, mencionados en el cafiftulo Il (sec~-
cifn 2,2). I

3) Mediante soluciones de alcanclaminas, Monoetanolami
na (MEA), Dietanolamina (DEA), Diisopropanolamina (DIPA) ¥y
Trietanolemina (TEA), mencionando el proceso Girbotol como
el mhs importante,

La diferencia entre los tres grupos le esta-
blece el tipo de ges a purificar. Los dos primeros se emple
an en gases con muy sltos conteridos de di6xido de carbono,
a diferencia de los procesos que utilizan soluciones de al-

canolaminas que se emplean tambi&n con gases con bajo conte
nido del mismo y cuye eliminacién debe ser total o casi com
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pleta, Adem&s los costos de operacifn més bajos de los pro-
cesos que emplean alcanolaminas los hacen idéneos pars apli
carse dentro del proceso de obtencién de Hidrégenn por re--
formacién de metano,

Las soluciones de MEA y DEA son usadas nors=
7+8,9)

malmente en el proceso Girbotol(‘A, que opera con alta ~

capacidad, velocidad de absorcifn y facilidad de regenera--
cifn, Comparativamente 1a MEA tiene una mayor velocidad de
abenrcibn que la DEA (7,600 vs. 1,500 1/9mol
es mls reactiva, ademfis de que su costo es menor, Lo que fg

seg), es decir,

vorece 8l empleo de la DEA es su mayor estabilidad y resis-
tencia a la degradacién,
Emplando une solucifn de MEA hay dos tipos -
de sistemass
1) Solucifn 15-20%, con poder de eliminacifn de 26,500

co,/ so1ucibn

' 2) Soluci6n 30-40%, con poder de eliminacién de 53,000

Yco,/Lso1ucién.
Generalmente este segundo sisteme se prefiere al primero de
bido a que presenta mayores ventajas operscionalss y sconé-
micas,

Empleando una solucifn de DEA existen tres -
tipos de sistemas;

1) Solucién 20-25%, que slimina de 15,300-22,700 lco /1
2 sol

2) Solucifin 25-27%, que elimina de 37,800-40,900 1CD /1ao
. 2

3) Solucién 25-30%, que elimina de 41,600~46,900 ICD /1.0
2

4.9.1.~ Resumsn del proceso Girbotol(7'e'9).-

La operacifn del proceso Girbotol esté base-

de en la propiedad de las aminas alif&ticas de formar com--

puestos solubles en agua con 8l didxido de carbono a tempe-

1

.
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{
ratura ambiente y que a temperaturas mayores se descomponen
répidamente liberando el gas y regenerando la amina., Fl pro
ceso opera en forma continua absorbiendo el difxido de car-
bono de la corriente gaseosa proveniente de los convertido-
res de monf6xido de carbono, previemnete enfriada a tempera-
tura ambiente. La desorcifn se lleve a cabo por calentamien
to a ebullicifn de la solucifn sbsorbedora. Debido & que --
las aminas son bases solubles en agua, un gran volumen de =
diéxido de carbono puede ser eliminado por volumen de solu-
cién de amina empleada (seccifn 4.4) siendo por este motivo
un sistema altamente eficiente,

' El ges que va s ser tratado sube bor una to=~
rre absorbedors provista de platos de burbujeo o empacada -
‘con anillos Rasching. La solucifn de amina & temperatura am
biente entra an el absorbedor por la partensuperior y el «-
gas purificado sele por la parte alta del mismo, L& 80luwm=
saturade de amine pasa através de cambiadores de calor Ce=-
lenténdose & 90-95°C y entra por la parte superior de un «=
reactivador que también congiste en una torre con platos ﬂe
burbujeo o empacadas, que se encuentra conectada en su base
a dos recalentadores tubulares. La solucién de amina que ba
ja por la torre es calentada a 110-115°¢ por medio de vapor
que sube de la solucifn en ebullicifn en el recalentadcr a
140°C desprendiéndose en esta forma el difxido .de carbono -
que es arrastradc por el vapor. El di6xido- de-cachemeesale
del reactivador junto con vapor de ajua a 110-115°¢ y pasa
através de un condensador de reflujo donde se enfria con --
agua y se condensa el vapor, El condensado regesresa al rsac
tivador y la solucién de amina sale de la base del mismo y
entra en un cambiador de celor en contrecorriente en rela--
cién con la solucifn de amina saturada y frfa. De los cam--
biadores de celor, la solucién de amina pasa por enfriado--
. res y finalmente.entra de nuevo a la torre de abscrcifn,

El gas purificado contiene un méximo de 0,2%
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de difxido de carkono,
Las reacciones que se llevan a cabo en esta

son las siguientes: -
1) solucién scuoss de aminas .

DHCH2EH2NH2 + Hzo"'--*’ DHCHZCHZNN30H

2) absorcién:

2 OHCH,CH NHADH & CO, —— (DHCH,CHoNHG) , « HoD

‘,3) desorcién:

(OHCH_CH,NH )2C03 4+ H

oCHoNH, 0 -—VDHCHZCHZNHSOH + COZ

2

4.4.~ Metanacifn.-
4.8.1.~ Objeto.=

‘Previamente a la sintesis de amoniaco, el mo
néxido y=el-dk6wddo de carbono residuales deben eliminados .
del gas de sintesis o bien convertidos a especies inertes,
ya que los compuestos oxigenadns envenenan el catalizador -
empleado en les sintesis de amoniaco, Las etapas de convers-
8i6n de monBxido de carbono y absorcifn de diéxido de carbg
no, a pesar de ser eficientes no purifican el gas plenamen-
te y siempre hay remanentes de estos compuestos en concen--
traciones muy superiores al 1fmite requerido, La metanacién
es el paso final en la purificacifn del gas de sintesis en’
la que se convierten pequeffas concentraciones de 6xidos de
‘cearbono en metano por medio de hidrogenacién catalftica en

‘presancia de vapor de agua.

4,8,2.~- Consideraciones termndin&micus.-

La primera considerescién er el diseffo del me
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tanador es la concentracién de 8Sxidos de carbono a la sali-
‘da del mismo. En general, el nivel de concentracifn de eg=--

(1)

tos gases no debe ser mayor de 5 ppm . Las especies reac-
cionantes, Hidr6geno, monéxido y difxido de carbong, parici

pan en 1as'sigut-ntea reaccioness

CO ¢ 3 Hy ==—® CH, & WD
0,44 Hy === CH & 2 HO
200 ¢ 2 Hy === CH, + L0,

Co + Hzﬂ '—" CDZ + HZ

$+ las reacciones principales que ocurren durante la metana-
ci6n son las dos primeras y ambas son exotérmices. Las cong
tantes de equilibrio para estas reacciones est&n definidas

por las relacioness

- - 2
K = pc!4 szo . K = pé“g szo
Peo Peo Phy ’ pcoz pcoz pﬂz

Los vaelores para estas constantss pueden ser
obtenidos de los recfprocos de la tabla 4.1 (para la prime-
ra reaccién) y directamente de la tabla 5.2 (para ls segun-
de reaccién),

A una temperatura de salida de 325°C 1a cong
tante de equilibrio para la metanacifn del mon6xido de car-
hono es de 2,19 x 10° atm'z y para el diéxido de carbono de
7.95 x 109 atm~2 (1).

El tfipico gas de entrada al metanador estf =
compuesto por; 0,5% CO, 0.2% Co,, 1.0% H,0, 73,3% Ho» 1.0%
EHa y 24,0% Nz. La temperatura de a?:fada de los gases al -

reactor es de sproximadamente 300°¢ o Puesto que la cofwe
versifn de los 8xidos de carbono a metano es siempre comple
ra(l), el gas de salida contiene alrededor de 1.7% CHy» 2.0
% Hy0, 70.0% H, y 27.3% de N,.

A presi6n atmosffrica las concentraciones de

equilibrio de los 8xidos de carbono son: p = 3,96 x ln-lﬂatm



yp..32,88 x lﬂhluatm. Esto quiere decir que la concentra-

ciézoge mon6xido de carbono es.de 3,96 x lo'dppm y la de --
di6xido de carbono de 2.88 x 10-4ppm. A presiones altas la
concentracifn al equilibrio decrece. Por esto, es imposible
limitar el funcionamiento de un catalizador de matanacifn -
en condiciones cercanas al equilibfio. La metanacifn es una
reaccifn de primer orden y la caida de concentrecifén de les

resctantes es el factor que limite la velocided de reaccién,

4,§¢3.~ Proceso y catalizador,=

Hay varios tipos de catalizadores adecuados
8 la reaccién de metanacifn; el m&s comGn es aquel formados

(5)

~en base a nfquel e« La operacién del metanador normalmente
se lleva a cabo a tempersturas entre 230-450°C pera gases -
secos y de 260-450°¢ para gases hasta con 3-5% de agua. El
espacio velocided de operacifn se encuentra en el intervalo
de 1500-5000 h:’l 8 presién atmosférica. Con presiones de -
20=-30 atm el espacio velocided aumenta de tres a cinco ve=-
ces con respecto al empleado a presifn atmosférice y pars -
200-300 atm es hasta diez o quince veces mayor(s).

Las reacciones que se verifican son exot&rmi
cas y por tanto hay un aumento progresivo de temperaturs a
lo largo de la cama catalftica, por lo,que el catalizador -
debe estar diséfMado para soportar temperaturas hasta de 700
Oc. En gases gue contengan més de 2% de mon6xido de carbono

el control de températura en el reactor se lleva a cabo --
por recirculacién del gas previamente eniriado,

Los catalizadores de metanacifén son 6xidos de
nfquel soportados en alGmina, caolin o cementos de alumina-
to de calcio, o una combinacifn de ellos. Algunas formulae~
ciones contkenen magnesia o cromiea como agentes estabiliza-
dores, Como los catalizadores de lss etapas anteriores, el

cataslizador psra metanacifn es activado por reduccién del -
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&xido metflico,
Los requerimientos pera un buen catalizador de me
tanacifn a base de nfquel son; .

1) el catalizador debe ser activado a una temperatura
no mayor que la temperatura de operacién del reactor;

2) deberb poseer una gran actividad, la cual estf aso-
ciada a una gran &rea métBlica; ,

3) deber§ tener estabilidad, que se obtendr& optimizan
do su resistencia mecSnica y su resistencia a la sinteriza-
cién,

El contenido de niquel del catalizador es un
factor determinante en su actividad. Los 6xidos empleados -
como soportes, como por ejemplo la magnesia, pueden reaccig
nar con el 6xido de nfquel pars formar soluciones sflidas -
diffciles de reducir. Estos factores, junto con las propie-
dades fisicas del material afectan la seleccién de las for-
mulaciones del catalizador,

‘ En la preparacifn de los catalizadores de nf
quel usados para metanacifn, el nfiquel puede ser dispersado
en el soporte de varias formas, con diferentes grados de --
mezclado(l)a

1) por impregnacién de un soporte preformado con una =
salsoluble de nfquel., Esta técnica requiere de impregnacio=-
nes mdltiples con las consiguientes calcinaciocnes y general
mente resulta un catalizador con un muy bajo volumen de po-
ro.

2) por coprecipitacifn de un compuesto de nfguel junto
caon los otros materiales, tales como aluminio o magnesio en
forma de hidrfxidos o carbonatos, Estos materiales son seca
dos, descompuestos y posteriormente peletizados o extruidos
para producir el catalizador final,. .

La etapa de activacibén del catalizador, debi
do a limiteciones de disefo en la mayorfe de las plantas, =
requiere de una femperatura de 300-400°C y como antes se -~

spunt8 se lleva a cabo por reduccifn del 8xido de nfquel, -
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Esta reduccibn puede ocurrir através de dos reaccioness; -
NiOQHz——-—PNiQ‘HZO
NiQ 4 CO —® Ni o COZ

Ninguns de estas dos reacciones es slevada--
mente exotfrmica y el process de reduccién no causa eleva-~

(1)

embargo, una vez que se ha 8ormado algo de nfquel met$lico

cifn de temperatura meyor en el lecho catalftico e 51N ==
la metanacifn se inicie, provocando un aumento de temperatu
ra, Por este razén el gas usado en la reduccifn debe conte-~
ner la menor cantided posible de 8xidos de carbono, no mfs
de 1,0% en tot.l(s‘.

Para proteger tanto al equibo como al catali
zador es conveniente verificar continusmente la concentraw-
cifn de 8xidos de carbono y vigilar que no aumentsn duresnte
la reduccidn(l's).

La desactivacién del catalizador es causadas
por envensnamiento y sinterizacién;: la primerea ariginada -
por la presencia de impurezas en el gas, introducidas en la
__etapa de absorcifn de di6xido de carbono y ls sagunda causs
de por un mal control de temperatures en el metanadorx.
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‘CONCLUSIGNES

o= La refocrmacifn de metano wstablecif6 la al-
ternativa que México negesitaba para logar su sutosuficien--

cia en materia de amoniaco.

«= Para llevar a cabo la sfntesis de amoniaco
el requerimiento principel es obtener la mezcla Hidr6geno/ni

tr6geno 2 bajo costo y cun la pureza y relacibn edecuadas,

o= La stape de desulfuracifn es de importen--
cia primeria para la eficiente operscifn de las etapas reg--
tantes del proceso y la prevencién del envenenamiento de los
catalizadores usados; por su gran capacidad adsorbente y su
alta resistencia el 6xido de zinc es el catalizador adsorbeg'

te m8s adecuado para emplearse en esta etapa,

e~ La obtencifn de Hidr6geno a partir de meta
no es un procesc que implica altas temperaturas y relaciones
adecuadas vapor/metsno. Los catalizadores Empleados en las -
-etapas de reformacifn deben ser muy resistentes, empleéndose
normalmente catalizedores a base de niguel depositado en ald

mina con propiedades refractarias.

s+~ La etapa de conversién del mon6xido de cagx -
bono est$ restringide a un cierto intervalo de temperatura,
Jado que la velocidad de rsaccifn auments con ésta s la vez
que la conversifn disminuye. Los catalizadores a bese de cror.
mo promovido con 6xidec férrico y de cobre/zinc en allming --
son los m8s idéreos para la etapa mencionada ya que aseguran

la satisfacciGh de estos dos requerimientos,

o= La eliminaciébn del difxido de carbono me--
diante sbsarcién con soluciones de alcanoleminas es un proce
80 que ascgura la operacifn continua de todo el sisteme te--

niendo las ventsjes de le regenerabilidad de la solucifn ab-
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sorbedora, de le alta capecidad de absorcifn de difxido de

carbono y la no contaminacifn del gas tratado.

o= La etape de metanacifn asegura la puf?za
de 1a mezcla HidrSgeno/nitr6geno para la sintesis de amonig-:
co, Es un proceso de operacifn sencilla que implica una mf-
nims psrte de la plante y un catalizador relativamente bara
to.
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