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INTRODUCCION

El presente trabajo tisne como objetivo el desarrollo
de un proceso criogénico para la recuperacién del hidrégeno pre-
sente en los gases de purga de las plantas de amonfaco,

El trabajo consta, en primer lugar, de una breve des-=-
cripcidn de los diferentes procesos de obtencién de hidrégeno y
de un anélisis mas detallado de la sfintesis de amonfaco en la -=
planta de Salamanca, Gto., Bste andlisis tiene por objeto resal-
tar la importancia de 1la recuperacién del hidrégeno presente en
la purga, la cual es necesaria para evitar que en el ciclo de ==
sintesis se acumulen los inertes. Debido a la baja conversién =
en ol reactor de los reactivos a productos, dicha purga es rica
en hidrégeno, por lo que si se encuentra un proceso para recupe=-
rarlo se lograrfa un mayor aprovechamiento de los reactivos.

En la segunda parte del trabajo se analizan los diver=
808 procesos que han sido propuestos y que aseguran una recircu-
lacién de una corriente de hidrégeno de alta pureza, mayor al ==
S0 por ciento. La mayoria de estos procesos se basan principal-
mente en el efecto Joule-Thomson, o sea, en aprovechar la capaci
ded de enfriamiento obtenido de la expansién de la mezcla purga-
da, aprovechando las diferencias del punto de ebullicidén de los
diversos componentes. Otros procesos se basan en el aprovecha==
miento de las diferencias de solubilidad en amonfaco liquido de
los gases presentes y en la diferencia de la capacidad de adsor=
cién en mallas moleculares.

Finalmente, se analizan diversas modificaciones al pro
ceso criogénico, siguiendo un disefio evolutivo para ir mejorando

la eficiencia del mismo. Esto permite ir aumentando la pureza y



la recuperacidn de la corriente de hidrégeno, tomando en cuenta
al mismo tiempo las restricciones que tiene el proceso, como son
puntos de solidificacién del amonfaco y del metano, EL trabajo
concluye con el desarrollo de nuevas alternativas al proceso que
permiten una alta recuperacidén de hidrégeno de gran pureza, evi=-
tando la necesidad de contar con equipo auxiliar, tanto para la

operacién como durante el arranque.



Capftulo I
OBTENCION DE HIDROGENO

La base en la industria de los fertilizantes nitrogena
dos es el amonfaco, el cual es el producto de la reaccidn entre
hidrégeno y el nitrégeno atmosférico. Esta reaccidén es muy exo-
t&rmica arriba de los 700 °C debido a la velocidad de reacciénm,
que es muy elevada, por lo que se debe de utilizar un cataliza--
dor para obtener una temperatura menor a los 500 % ¥y para que =
la reaccidn disminuya su reversibilidad.

El proceso para la produccidn del amonfaco consiste en
hacer reaccionar el hidrégeno y el nitrégeno estequiometricamen=

te de la manera siguiente:
3H2 + N2————————v2NH3

En esta sintesis no se han hecho cambios importantes,
sin embargo, donde mayores cambios se han alcanzado es en la pre
paracién del hidrégeno. Practicamente todo el hidrégeno se ob==
tiene de gas natural o petréleo y en casos extremos de gas de ==
hornos de coke, gasificacién de carbdn o combustible sélido. En
los casos como electrdlisis, reformadores catalf{ticos y purgas =
de plantas de cloro el hidrégeno se obtiene relativamente puro,
pero para la sintesis se debe de aumentar la pureza hacidndolo =
pasar por metano y nitrégeno lfquido para eliminar los residuos
de mondéxido y bidxido de carbono (CO y COZ) al minimo, pues 8s-=
tos son nocivos al catalizador, Cuando en el proceso el hidrégs
no se obtiene de materias primas como gas natural, petrdleo 0 ==

carbdn se requiere de una planta mas compleja como lo indican ==~



las sigulentes etapas:

ae.= Conversidn de hidrocarburos a gas de sintesiss

mondxido de carbono e hidrégeno (CO e H2)

be= Conversidn de CO a By 002 por vapor de 320

co.= Separacidn del CO,

de= Purificacidn final

8.~ 3fntesls del amonfaco

Hay dos procesos bAsicos para la obtencién de hidroge-
no a partir de hidrocarburos:

l.~ Proceso de Gas Reformados

2= Oxidaciédn Parcial de Hidrocarburos.

l.- Preparacién de hidrégeno por el proceso de gas reforma-

do. Kl principal proceso para la produccién de hidrégeno es bs-
te que se basa en la reaccidn del vapor de agua y de un hidrocar

buro para producir CO e Hz de la manera sigulente:

2
CnHm* nH20 nCO +2ni_m_H2
cuando el hidrocarburo es metano:?

! g
CH4 + H20 co + 3H2

La reaccién del metano y del agua es altamente endotér
mica (97 300 BTU/1b mol); por la estequiometria las presiones ba
Jas tenderfan a llevar el equilibrio hacia la derecha, pero con
elevadas temperaturas se elevarfa la constante de equilibrio, ==
por lo que no se disminuirfa la eficiencia si se lleva a cabo a
presiones elevadas y temperaturas elevadas. Al principio los in
tentos por emplear hidrocarburos mayores al CHh no dieron busenos
resultados ya que se depositaba carbdn sobre el catalizador debi

do al aumento de la relacién de carbono a hidrégeno (C/H) y esto



ocasionaba un aumento en la presién de operacién. Este problema
se eliminaba empleando una mayor relacién de v-por/carbén, sin -
embargo esto reduce la eficiencia térmica del proceso,

Los filtimos descubrimientos que se han hecho son prin-
cipalmente en el aumento de la presidén, aumento de la temperatu=
ra, uso de hidrocarburos sin oxfgeno y prevencidn de la deposita
cién de carbdn en el catalizador.

Ventajas de usar una presidn elevada.

a.- El gas producido en el reformador esta a presiém =
elevada y por lo tanto reduce la potencia necesa-=
ris para elevar la presién del gas para la sinte=--
sis.

b.- Mejor recuperacidn de calor del vapor condensado.

c.- Menor tamafio de equipo y tuberia.

d.- El convertidor de CO es mas eficlente a presiones
elevadas, llevando menos piezas el equipo y menos
cantidad de catalizador.

@.= El sistema de extraccidn de 002 es mas eficiente ¥y
compacto.

Desventajas de usar presiones elevadas,.

a,~ El aumento de temperatura requiere material de cons
truccidn mas costoso.

b.- Aumento en la potencia de los compresores de aire.

¢c.=- Los tubos del catalizador no podrédn ser empleados
a temperaturas elevadas y por lo tanto se requeri=-
rd de camas de catalizador.

d.~- Disminucién de la conversién en el primer reforma-

dor con 1la disminucidn subsecuente en el segundo.



8e=- Ya que la conversién se lleva principalmente en el
segundo convertidor, es importante que los inertes,
tales como metano no convertido se deban minimizar,
Cuando se utiliza nafta para la produccidn de hidrdgeno
el costo de la planta es mucho mayor al de una planta que se basa
en metano, debido al costo de la desulfurizacibén, al costo de va-
por alimentado y al costo de la separacién del 002 por el aumento
de la relacidn de C/H en la alimentacidn.

2.~ Preparacién de hidrégeno por oxidacién parcial de hidro=-
carburos., Un cierto nimero de procesos se han desarrollado para
introducir el ox{geno en los recipientes de reaccidén para produ=e

cir gas de sintesis, basados en la siguiente reaccién:

R
ChHm +_%02 nco + _%1H2

cuando el hidrocarburo es metano!

CH4 + _]2_02 » CO + 2H2

Bstos procesos de oxidaciédn parcial pueden clasificarse
en los que utilizan catalizador y en los que no. Las principales
ventajas de los procesos de oxidacién parcial sobre los procesos
de gas reformado soni

a,=- Flexibilidad en la alimentacidn, el proceso puede -

operar con alimentacién desde gas natural hasta ===
aceite combustible residual, ya que el proceso de =
gas reformado se limita a hidrocarburos no més pesa
dos a la nafta.

be=- No requiere de catalizador, ésto aumenta la caracte

ristica anterior debido a la tolerancia de las impu

rozase



c.= Son pocos los equipos de transferencia de calor.

d.- Resulta una gran pureza en el gas de sintesis, ya -
que sélo se limpia con nitrdgeno para la sf{ntesis -
del amonfaco y por lo tanto no se requiere de purge
en ol ciclo de sintesis, ya que casi no existen i--
nertes.

e.- No se requiere introducir al nitrégeno hasta antes

de la sintesis.

f.- Se utilizan refractarios en lugar de metalj el ace-

ro al carbdn es utilizado al final de la planta.

La mayor desventaja del proceso de oxidacién parcial es
que requiere de una planta de separacién de aire pars producir ==
oxigeno, por lo que el costo de un proceso ds este tipo es mucho
mes caro que el de gas reformado. El proceso de oxidacién par--=-
cial puede operar con aire, pero la presién de operacién es muy =
baja por lo que disminuye la conversidn.

Preparacién de hidrégeno a partir de combustible sélido

Este proceso se lleva & cabo haciendo pasar vapor sobre una
cama incandescente de coke a temperaturas mayores & 1800 °F, por
la siguiente reacciéni

c + H20-———————»CO * H2

ya que la reaccién es endotdrmica, la temperatura disminuye rapi-
damente y es necesario calentar la cama con aire, Al introducir

el aire, se efectuan dos reacclones exotérmicass
c + 3n-|2~~1/:ao———><:H4 + HPO

o «y20————C0

2
El aire y el vapor son elternativamente pasados por 1la

cema de coke. En el paso del vepor se extrae el gas de sintesis
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obtenido (32 econ COZ), para despues purificar el Bé para ser usa-
do en la sintesis. El nitrégeno es introducido por el aire,

No se han construfdo plantas con este proceso desde ha-
ce algin tiempo debido & que no es econémico por el manejo del co
ke, por el precio de &ste, porqué el proceso se opera a presién =
atmosférica con equipo muy grande y porque el costo de compresidn
es elevado para la sintesis del amonfaco. Ademas, este tipo de =
proceso si necesita una purga en la seccién de sf{ntesis por la ==
presencia del aire y la obtencidén del metano.

Preparacién de hidrégeno por electrdlisis. En este pro
ceso el hidrégeno es obtenido por electrélisis. E1 electrolito -
generalmente consiste de hidréxido de potasio en agua destilada.
El nitrégeno se obtiene de una planta de licuefaccién de aire., =
Teoricamente se requieren de 79 KWH de corriente directa para pro
ducir 1000 ££7 de hidrdgeno operando &l voltaje de disociacidén ==
tedrico de 1.23 volts/cel,

En 1la préctica el voltaje operado es generslmente de --
2-2,5 volts/cel y para este voltaje se requieren de 130-150 KWH -
para producir 1000 ft3 de hidrégeno, por lo que este tipo de plan
tas son construfdas donde es bajo el costo de la potencia hidro--
eléctrica.

Hay otros procesos en los que el hidrdgeno se obtiene =
como subproducto de una reaccidn como las plantas de acetileno, =
butadieno y etileno. En &stas el hidrégeno se obtiene relativa--
mente puro y sélo es necesario hacerlo pasar por metano y nitrége
no, por lo que el contenido de inertes s casi nulo y por lo tan=-

to no se requerird de una purga en el ciclo de sintesis,



Capftule II
DESCRIPCION DEL PROCZSO DE LA SINTZSIS DE AMONIACO

La conveniencia en la recuperacidén del hidrégeno que =
se purga debido al aumento de inertes dentro del ciclo de sinte-
sis de un procesoc se ve cuando se toman en cuenta todos los pa--
sos que se deben seguir para la obtencién del hidrégeno., Para -
este anflisis se tomard como ejemplo el proceso de gas reformado
de 1la planta de amonfaco de Salamanca, Gto. Esta planta es una
de las mas estudiadas, como lo indican las tesis presentadas, ¥y
dentro de su complejidad es un proceso simple ya que sigue una =
secuencia de procesos como lo indican sus secclones:

Seccidn de Endulzamiento

Seccién de Reformacidén de Gas
Seccién de Purificacién

Seccidn de Compresidén

Seccibn de Sintesis

Seccidn de Recuperacién de Amonfaco
Seccidn de Refrigeraciém

Seccidn de Almacenamiento

Como las secciones mas importantes son las seis prime=-
ras, las dos Gltimas no se describirén ya que nos interesa prin-
cipalmente el proceso de las secclones de purificacidn y sinte-=
sis puesto que la purga se extrae antes de las dltimas secclo==-=-
nes.

Esta planta tiene una produccién promedio de 200 tone-
1adas de amonfaco por dfa, siendo esta produccién pequefla compa=-
rada con las plantas que se construyen actualmente (1500 tonelsa=-

das de amonfaco por dfa).
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SECCICN DE ENDULZAMIZNTO (figura II-1)

La seccidn de endulzamiento es para eliminar las impu=-
rezas que trae el gas nstural, nocivas al catalizador de niquel,
tales como fcido sulfihfdrico (HZS)’ mercaptanos y azufre princi
palmente. £l gas natural entra a la planta através de una vélvu
la reductora de presidn y fluye hacia un tanque separador de 1{i-
quidos, que cuenta con un control de nivel, ya que si se arrasgs--
tra algo de lfquido, 8ste taparfa los poros del catalizador de =-
8xido de fierro bajando su eficiencia. £l 8xido de fierro =====
(F°203) se encuentra en el primer par de tanques purificadores =

(FA=601 A y B) en donde se efectda la sigulente reaccién:

0 +
Fe2 3 HZS

Fe253 + 3 H20
eliminando el HZS'

De estos tanques el gas pasa a los tanques FA-602 AyB,
que contienen carbdn activado, en donde por adsorcién fisica los
compuestos orgénicos del azufre son removidos del gas, el cual =

pasa a la seccién de reformacién précticamente libre de compues=-

tos de azufre.

SECCION D& REFORMACION DE GAS

En esta seccién (figura II-2) el gas entra a un mezcla
dor en donde se le inyecta vapor de 1li Kg/cma sobrecalentado. La
mezcla vapor-gas se calienta en el economizador (Bl-61l) y de ==
an{ va al cabezal de distribucién del reformador primario BA-611
El reformador primario es un horno cuyos gases de combustién pa-
sen al economizador Bl-611 donde es aprovechado su calor y son =
venteados mediante un tiro inducido. Las reacciones que se el'sg

tuen en este reformador son las siguientes:

11
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CH4 + FhO—————————»CO + 3H2

B
Co + H2O C02+ H2

predominando la primer reaccién, la cual requiere de una gran ==
cantidad de calor.

La mezcla de gases de Hy, CO y CH) de salida a 760 °C
pasa a un reformador secundario (DC=611) que contiene un catali=-
zador de niquel, arreglado en una sola cama, uniéndosele una co=
rriente de aire caliente regulada para mantener una relacién de
hidrégeno a nitrégeno (Hy/No) de 3/1 para la sfntesis del amonia
co. Aquf se efectiia la reformacidén del metano remanente del re-
formador anterior subiendo la temperatura (1000-1500 °G).

La corriente de gas fluye hacla la parte baja del cata
lizador decreciendo la temperatura a la salida a 910 % y 8.8 ==
Kg/cm2 de presién.

A la salida del DC-611, o sea en la parte inferior o ==
"hota", la temperatura es abatida bruscamente a 590-600 °c con -
suficiente condensado de alta presién mediante tres espreas, ===
pues sl la temperatura es reducida lentamente el eguilibrio cam-
biaria reduciendo el contenido de hidrégeno y aumentando el de =

metano en el gas, mediante la sigulente reaccidn:

Co + H

b C+ HO

El gas de proceso enfriado hasta cerca de 600 °G, pasa

de la "bota" del DC-611 a los tubos del primer generador de va==
por de alta presién (EA-611), que se utiliza para bajar la tempe
ratura hasta 450 °C aproximadamente y pasar el gas a la seccién
de purificacién. Hay que hacer notar que las reacciones que se

verifican en el reformador secundario son las mismas del BA-611.

i3
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SECCION DE FURIFICACION

La funcién de esta seccidén (figura II-3) es la de redu
cir al mfnimo la concentracidn de los éxidos de carbono, por ser
nocivos al catalizador del convertidor de sintesis (DC-671), ya
que lo envenenan; de estos compuestos, el mas peligroso es el CO
puesto que el CO, se eliminari{a en el condensador-refrigerante =
(BA=672)

Bl gas de proceso y el vapor que salen de retormacidén
van al mutador primario (DC=631), después ds haber reducido su =
temperatura a 345=370 oC, pasando por los cambiadores de calor =
BA-631 y BA-6L46,

Este gas llega crudo al DC-631, ccnteniendo un 80% de
hidrégeno y nitrégeno. £l propdsito de ests mutador es conver==-
tir o1 CO a 002 reaccionando con vapor y as{ tambiédn aumentar el
contenido de hidrdgeno en el gas., £ste mutador es un recipiente
de acero revestido con cemento alslante, contiene dos camas con
un catalizador de 8xido de fierro con cromo como promotore En==
tra la primera y segunda camas se emplean tres juegos de espreas
con agua para enfriar la corrients de gas, despues de haber reag
cilonado parcialmente en la primera cama, sisendo este tipo de ===
reaccidn exotérmica,

El contenido de CO es reducido en un 80%, pero adn es=
ta conversibén es insuficiente, por lo que se requiere un trata--
misnto posterior que se verifica en el mutador secundario. 3in
embargo, en este punto es necesarioc eliminar de la corriente de
gas el CO, cuya concentracidén ha sumentado al 15%, pues de no ha
cerlo asf, dificultarfa la eliminacibéa del CO en el mutador se==

cundario,.

15



Para reﬁlizar esta eliminacién el gas primeramente se
enfria fluyendo através de los tubos del generador de vapor de =
alta presién (EA-632), del generador de vapor de baja (EA-641) y
del recalentador de la torre regeneradora de carbonato de pota-=-
sio caliente (EA-65§); posteriormente pasa a la torre emfriadora
némero 1 (DA-631), en donde se pone en contacto con agua.

Para facilitar la purificacidén es necesario aumentar =
la presidn a 19.3 Kg/cm2 y teniendo en este momento 7 Kg/cmz, -
consecuentemente el gas deja la torre en-friadora para pasar a -
la seccién de compresién, en donde es comprimido a la presién de
seada para mandarlo a la torre absorbedora de 002 con carbonato
de potasio caliente (C.P.C.) DA=632,

El COp del gas se elimina de acuerdo con la siguiente

reaccidns

K2C03+ CO2 + H20 2 KHCO3

Posteriormente el gas se dirige al mutador secundario
(DC=-632), despues de flui{r atravds de un tanque separador de 1{-
quidos (FA=636).

La solucién de C.P.C. conteniendo el CO, absorbido se
regenera de acuerdo a la reaccién anterior inversa en la torre =
regeneradora de C.P.C. (DA-633),

El calor necesario para recalentar la solucidén es sumi
nistrado por los generadores de vapor de baja presidén (EA-641 y
EA-645) y por el recalentador de la torre regeneradora de carbo-
nato (EA-633),

El bidxido de carbono y el vapor eliminado de la solu=-
cién de C.P.C. pasan al tanque de reflujo, en donde el CO, es ==

venteado o mandado a la seccidn de compresidn,

16
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El gas de sfntesis a la salida de la torre absorbedora
de CO, fluye através de un banco de tres cambiadores de calor ==
EA-635,BA-636 y EA-631 que son cambiadores de carga del mutador
secundario en donde la temperatura del gas se eleva; entre los =-
dos primeros se inyecta vapor, que se requiere para efectuar la
reaccién del CO a CO, en el mutedor secundario.

El gas de proceso contiene apéoximadamente de 0,25 a =
0.40 por ciento de CO y 4.0 por ciento de CO, a la salida del mu
tador secundario. Se hace pasar por los tubos del calentador de
carga del metanador (EA-637), por los dos cambiadores de carga =
del propio mutador secundario (EA-635 y BEA-636), por el recalen-
tador de fondos de la regeneradora de monoetanolamina (M.E.A.) =
(EA-638), por el generador de vapor de baja presidén (EA-645) y =
por la torre enfriadora mimero 2 (DA-63l), el gas fluye en &sta
hacia arriba a contracorriente con agua, sale de esta torre y en
tra por el fondo de la absorbedora de CO, con M.Z.A. (DA-635), -
pasando a contracorriente atravds de los empaques con une solu=-=
cién acuosa de monoetanolemina al 15%, lo que hace que se reduz-
ca la concentracidén de coz a 50 ppm por medio de la siguiente ==

reaccidns

NH2"CH2-CH2-OH * CO2 ~ HZO ———’HO-CHz-CHZ-NHa-HCO:;

La solucidén de M.E.A. rica en 002 absorbido fluye por
diferencia de presién hacia la torre regeneradora de M.E.A, =w==
(DA-636), que opera a 0.35 Kg/umz de presidn, calenténdose en sl
cambiador EA-639 prevismente. La solucidén se vuelve a calentar
en el fondo de la torre en el cambiador EA-6hh con vapor y en el
recalentador EA-638, en donde se emplean los gases provenientes

del mutador secundarioe.



El 002 desprendido en la regeneradora pasa & un acum-
lador de reflujo (FA-639) en donde se separa la M.E.A. y el Hy0,
El CO, se manda a la seccién de compresién. La solucién.de MEA
se recircula a la torre para concentrarse en el fondo y poste==e=
riormente enfriarla en los cambiadores EA-639 y el EA-640 para -
recircularla a la torre absorbedora de 002 (DA-635) ,

El gas de proceso a la selida de la absorbedora con -=
MEA contiene de 0.25 a 0.40 por ciento de CO y 50 ppm de €0y, ==
concentracién todavia indeseable, por lo gque es necesario otro -
proceso més de purificacidén que se lleva acabo en el metansdor
(DC-633) en donde practicamente todo el CO y CO, remanentes reagc
cionan con una parte del hidrdgeno para producir metano y agus,
de acuerdo a las reacciones siguientes:

e
CO + 3H2 CH4 + H20

C02*"4H2 CH4 +2H20

El GHh formado actfia como inerte en el convertidor de

sintesis, por lo que su presencia puede ser tolerads.

Hay que hacer notar que el gas fluye hacia el metana==
dor calenténdose en los cambiadores EA-643 y EA-637,

El gas de sintesis al salir del metanador se enfris ==
con su cambiador de cargs EA-643 y posteriormente en un uoloairo

para pasar a la seccidén de compresién.

SECCION DE COMPRESION

En esta seccién (figura II-l) hay dos grupos de compre
soras las GB=651 y las GB=652.

Les GB-651 tienen cada una cinco cili{ndros de compre--
sién, usédndose tres de éllos en la compresidn de aire de proceso

requerido en el reformador secundario, uno para refrigeracién y
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el otro para la recirculacién del gas en el ciclo de sintesis,

Las Gb=-652 tienen cuatro pasos qus se utilizan para ==
presionar el gas; el primer paso se utiliza para aumentarle la =
presidén de 7 a 19.3 Kg/cma, para pasar atravds de toda 1la S6C===
cidn de purificacién, los demds pasos elevan el gas a la presidén
adecuada de la seccidn de sintesis,

El gas de sfntesis purificado conteniendec H, y N, en
una relacidén de 3/1, con 1% de gases inertes, entra al segundo =
paso de las compresoras GB-652 a 4O °C yals Kg/cm2 para ser ==
comprimido en tres pasos hasta 272 Kg/cmz.

SECCION DE SINTESIS (rigura II-5)

El gas de sfntesis fresco, despuss de haber sido com==
primido y enfriado en un soloaire, se mezcla con gas de sintesis
sin reaccionar y amonfaco sin condensar que viensn del separador
primario (FA=673); a este flujo se le llama de recirculacién y'-
va desde el convertidor (DC-671) hasta ol separador de aceite=a=
gua (FA-671), a travéds del cilindro recirculador de las compresg
ras GB-651.

El flujo de gas de sfntesis a L0 °c y 272 Kg/cm2 se en
frifa hasta 1 °C al pesar por el cambiador EA=671 y el condensa=-=
dor EA-672, para entrar al separador secundario (FA-672), en el
cual cerca del 70% del amonfaco presente en el gas de recircula=-
cidén se separa, £l gas se calienta a 32 °c a1 pasar por el cam=
biador anterior (EA-671) y fluye por la parte superior del con==
vertidor de sfntesis (DC=671); parte de 4ste se separa para en=--
trar por la parte inferior y servir como control de temperatura
de la reaccidén de sintesis principal que se efectda dentro del =

convertidor, a esta corriente se le llama "inyeccién fria".
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En el convertidor de sintesis se efectua la siguiente

reaccidn exotédrmica:
3H, + N, — 2 NH,

El gas a la salida del convertidor a 256 Kg/cm2 y 202
°C pesa a un enfriador con agua 6 condensador primario (EA-67l)
donde baja su temperatura a 52 °C, pasando posteriormente al con
densador (EA-675) bajando su temperatura hasta 35 °G, de ah{ va
al separador primario en donde® se separa la mayor parte del amo-
nfaco por condensacidn.

El ges que no 8e separd o condensd, euya composicidn =
es de Cﬂh y A, H y N5 que no reaccionaron y aonf{acé que no --
condensd en el separador primario es alimentado al cilindre re--
circulador de las compresoras GB«651, que los comprime y regrese
para unirlos con gas de sfntesis fresco para iniciar nuevamente
8l circuito cerrado expuesto; &l cual se le llama ciclo de sinte
sis.

B NH3 condensado y separado en los separadores prime-
ric y secundario pasa a ufi tanque acumulador de baja presidm, y

de aquf a las esferas de almacenaifiiento.

SECCION DE RECUPERACION

La seccidn de recuperacidén (figura II-5) consta de dos
torres, una absorbedora (DA-671) y una rectificadora (DA=672),--
construfdas de acero al curbén y empacadas originalmente con ani
llos Rashing del mismo material; dispuestos en una y dos camas =
respectivamente,

Del gas de recirculacidén del ciclo de sfntesis se sepa
ra una corriente de purga con el fin de evitar el aumento de ===

inertes en el ciclo y este gas purgado se une con el gas ventea=
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do del acumulador de reflujo (FA-675) y con el del tanque separa
dor de baja presidén (FA-67l4); esta mezcla de gases con una con-=
centracidn de NH3 de aproximadamente de %0% y una cantidad rema-
nente de HZ'NZ’ Ay Cﬂh principalmente, entran por la parte infe
rior de la torre absorbedora a 12.3 Kg/cmz, a cuya presién traba
ja 1la torre.

El NH3 es absorbido por una corrients de agua que flu-
ye hacia abajo, através de la cama empacada y los gases no absor
bidos son venteados.

La solucién rica de la absorcidén anterior es succiona=
da por una bomba que la hace pasar por el cambiador de calor =--=-
SA-677, en donde se calienta hasta 170 ° Yy a cuya temperatura -
entra a la torre rectiflcadora entre las dos camas de empaque.

Por la parte inferior de la torre rectificadora se in-
yecta vapor de alta presidén, sirviendo como medio de calentamien
to y arrastre, agotando la solucidén amoniacal hasta tener en el
fondo una concentracidn de 0.1%. BSsta solucidn pobre pasa por =
diferencia de presién a la torre absorbedora (DA-671) en donde -
s@ absorbe el aﬁonieco como se expresd anteriormente, cediendo =
proviamente su calor a la solucién rica en el cambiador EA-677 ¥
pasando despuds a un enfriador con agua (EA-678) en donde baja
su temperatura hasta L1 °C, siendo esta temperatura a la cual en
tra a la torre absorbadora.

La torre rectificadora esta a control de nivel drenado
debido a la condensacidn del vapor inyectado como medio de calen
tamlento,.

Los vapores de NH3 salen por el domo de la rectificadp
ra y son condensados en un enfriador con agua (EA-676), para ir

al acumulador de reflujo (FA-675). De aquf el NH3 es tomado por
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una bomba pera posteriormente dividirlo en dos corrientes, una a
control de nivel del acumulador de reflujo (FA-675), que se une a
la corriente principal del amonfaco producido y la otra que sirve

como refluje y confrol de temperatura del domo de la torre recti=-

ficadorae.



Capftulo III

SISTEMAS PROPUESTOS DE RECUPZRACION DE HIDROGENO

Al obtener el gas de sfntesis formado por hidrdgeno y
nitrégeno tambien se obtienen gases inertes como metano, helilo,
argén, nedn, xendn y kriptdn, los cuales no son removidos en los
procesos de purificacién. Debido a la baja concentracidn de la
mayorf{a de estos inertes, sdlo se consideran como tales al meta-
no y al argén.

Zn el proceso de sfintesis de amonfaco los gases que no
reaccionan se recirculan, uniéndose con los gases de sintesis de
alimentacidn para formar el ciclo de sintesis y aumentar la con=-
centracién de los inertes, haciendo necesaria la purga. Esta ==
purge lleva amonfaco y gases de sintesis sin reaccionar, El amo
nfaco se recupera en su mayor psrte en la seccién de recuperf-=-
¢idén, pero el hidrdgeno se tira a la atmésfera o se lleva a que=
madores perdiendo su costo de produccidn. Otro de los factores
principales de esta pdrdida es la baja conversién en la reacciédn
(20-30 %), por lo que es importante que esta pérdida sea elimina
da o reducida a un mf{nimo.

Se hsn propuesto varios procesos para reducir esta pég
dida:

1.~ Purificacién criogénica de la alimentacidn.

Un proceso de este tipo es el purificador criogénico (1), =
el cual se basa en una nica etapa de purificacibén., Mediante es
te proceso la alimentacidn de la materia prima se reduce sn un =
104, Este proceso trae como consecuencia:

4.~ Mas cantidad de aire reacciona en el segundo refor

mador.



Do~ El NZ, Ay CHk que se encuenfrnn en exces0 850 8X==
traen en el purificador criqgénico, resultando un gas de si{nte-=
sis mas puro. Este gas es casl completamente utilizado en el ci
clo de sfntesis, por lo quse la purga extraida es pequefia.

El purificador criogénico (figura III-1) trata el gas
antes de ir al compresor de sintesis, despues del metanador, Co
mo el gas esta saturado con agua se pasa por unos secadores de
mallas moleculares. El purificador consiste en dos csmbiadores
de calor, una columna de rectificaciém y un condensador de reflu
jo, un simple expansor de gas y una vdlvula de expansidn.

La corriente de alimentacién primero se enfrfa a con--
tracorriente con el gas purificado y la purga neta, enfrifndose
un poco més arriba de la temperatura de rocfo por 1lo que el ex=—-
pansor de gas posterior la hace alcanzar la saturacidén, pasando
al segundo cambiador de calor en donde se condensa parcialmente,
Entonces se introduce esta corriente por la parte inferior de la
columna, fluyendo el vapor & contracorriente con el reflujo ad--
quirido en el condensador de la torrs. El 1f{quido se va al.ron-
do en donde se une con el lfquido de reflujo, para posteriormen-
te vaporizarse en el condensador de la torre y proporcionar la =
refrigeracién necesaria para el reflujo. Después pasa a contra-
corriente con la alimentacidén en los cambiadores de calor,

El gas de sintesis purificado despuds de enfriarse en
el condensador de la torre sale por la parte superior para pasar
a contracorriente con la alimentacidn. BEste gas tiene una mez==-
cla de Hy-Ny al 3 por 1, 0.2 % de A y trazas de CHy.

2.- Recuperacidn criogénica de hidrdgeno de corrientes de =

La recuperacidén de hidrdgeno de corrientes de purgs s in==
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dispensable economicamente pars muchas operaciones que requiersen
de grandes cantidades de hidrégeno; en estos casos los procesos
criogénicos son rutas econ6micas de operacidn (2).

" Los parfmetros principales en un ciclo criogbnico se =
fijen por la alimentacién, la cérriente de producto y 188 CO====
rriantes de salida. La especificacién de la corriente de alimen
tecidn es sin duda el parémetro mas importante: la velocidad de
flujo, presién, temperatura y composicidn son los factores prin=-
cipales que detenninan no solamente las facilidades de pretrata-
miento, sino la forma mds etriciente de construccidn del ciclo ==
criogénico.

Ciclo simple.- Kl ciclo més econdmico es del tipo de =
Joule=Thomson (figura III-2). Este ciclo, como su nombre lo in-
dica, utiliza solsmente la refrigeracién que se obtiene por la =
expansidn isoentélpica de la porcidén condensada del gas alimenta
do hasta uns presién baja. Por lo tanto el ciclo no es costoso,
virtualmente no consume potencia y se obtisne el hidrégeno & unsa

presidn elevada.

cambiador de calor

producto
‘_—

. .
alimentacion

purga neta \/\/W separador
‘_—.—.——_

valvula de expansidn

FIG. lli-2
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Los factores que llevan a2 la seleccidn de un ciclo de =
Joule-Thomson son:
l.- Cantidad de flujo.
2+= Una proporcidén elevada de hidrocarburos ligeros en
el gas alimentado.
3,- Una presién elevada del gas alimentado.
L.

5e«= Condiciones estables del gas alimentado.

Una baja temperatura en el gas alimentado.

Ciclos Alternativos:

Ciclo J-T pre-enfriado.=- Este ciclo es aplicable en don
de las condiciones del gas alimentado no son adecuadas para que =
un ciclo simple de J-T sea empleado., El gas alimentado es enfria
do & una temperatura intermedia (generalmente en una unidad de re
frigeracién con Fredn) para elevar el potencial de refrigeracidn.
Esto es posible debido a que el potencial de refrigeracidén aumen-
ta al disminmuir la temperatura.

Este ciclo tiene todas las ventajas del simple, excepto
por las complicaciones de la unidad de refrigeracién suplementa=-
ria y de la potencia que consume, Se utiliza cuando el pre-enfri
amiento es péqueﬁo y por lo tanto el tamafio de esta unidad es pe-
quefio.

Ciclo J-T inter-enfriado.- Este ciclo (figura III-3) es
aplicable cuando las condiciones del gas alimentado son ain menos
valorables que las condiciones del ciclo pre-enfriado y donde el
pre-enfriasmiento necesario es excesivo. Bajo estas condiciones =
el uso de una unidad de refrigeracién simple puede no ser dti1, -
debido al nivel de temperatura requerido es necesario utilizar un
refrigerante muy especial como el Freén 13, Este ciclo hace uso

de uno de los cuatro sistemas siguientes:
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l.= Alimentacién intermedia de gas enfriando por medio
de un ciclo de compresidén de vapor.

2.- Expansién adiasbdtica del gas alimentado por medio de

una turbina.
3.~ Expansién adiabdtica del hidrégeno separado por me=-
dio de una turbina,

Le= Un ciclo de refrigeracién suplementado por una tur=-

bina.
S
3 :
' :
! :
E |
refrigeracion
suplementaria
FIG. 1 -3
—>
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Le purificacién criogénica es generalmente aplicada a =
la extraccién de hidrocarburos ligercs (3), a veces sélo con ni-=
trégeno y argén de corrientes de hidrégeno de recirculacién. En
muchas de estas aplicaciones la meta del proceso es eliminar al =

metano.
Purificacién pare unidades de Hidrodealquilacién.

Las reacciones t{picas de hidrodealquilacidén son:

H2 + CH3' C6H5 » CBHG + CH4
H2 + C2H5-C6H5 =C6H6 + CZHB
R + Cl - — + H
2 CH3)2 CGH4 CGHB 2C 4

Estas reacciones se llevan a cabo entre 600-800 °c Yy a
presiones mayores a 15 atm.; bajo estas condiciones, los compues=-
tos saturados mayores al etano son casl completamente convertidos
A la salida del reactor habré hidrégeno sin reaccionar, metano, =
etano, benceno y compuestos arométicos més pesados. Esta corrien
te es enfriada a le temperatura ambilente; la mayor parte del ben=
ceno y otros compuestos aromfticos se condensan y una porcién del
gas se recircula para formar el ciclo de sintesis, siendo lo de--
més una purga que se puede utilizar como combustible.

Para tratar esta purga Lehman y Van Baush (3) hacen usc
del ciclo simple de J-T (figura III-2), eliminando la refrigera--
¢ién intermedia que puede tener, analizando el equilibrio termodi
némico del sistema CHh-Ez en la hidrodealquilacidn del tolueno.
Tembien proponen un sistema de dos cambiadores de calor con dos =

separadores (figura III-L), para minimizar la compresién poste-=-
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rior de los gases de 1la purga neta para poder llevarlos a los que
madores. Se obtisene la corriente de hidrdgeno mas pura y sdlo se
comprime la corriente del segundo separador, para poder unirla ==
con la purga neta y llevar &sta a quemadores con el nivel de pre=

818n deseado.

H2 purificado

refrig.

purga
e =

compresor

'

purga neta
gas combustible

FIG. 1l-4



3k

Petrocarbon Developments (l) ha desarrollado varios pro
cesos para producir hidrégeno con una pureza mayor al 91%, con 1%
de argén y metano, cubiertos por tres patentes (5,6,7). El proce
so simplificado consiste de una seccién de pretratamiento, en la
cual hay una columna de absorcién para extraer el amonfaco, segui
da por dos adsorbedores de mallas moleculares para 6liminar el ==
agua y el amonfaco presente, figura III-5.

El gas libre de amonfaco y seco, pasa a la seccién de =
baja temperatura en donde se enfrfa y parcialmente condensa; esto
se lleva a cabo en un cambiador de calor a contracorriente con ==
las corrientes de recirculacién del separador y posteriormente ==
con un ciclo suplementario de refrigeracién con NZ' La temperatu
ra mfnima alcanzeda es de =187 oC, correspondisndo a una pureza =
en la fase de vapor de 91% de Hpe Parte de los gases resultantes
se emplean para regenerar los adsorbedores de mallas moleculares,

8stos se calientan electricamente antes de que entren.
purga neta

X Hy purificado

refrigeracion

Y con Ny

, 4

absorbedor

solucion - NHy 7
adsorbedores Q

FIG. II1-5
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M, W Kellog Co. (8) describe el proceso de la figura =
III-6; 1la corriente de alimentacién a la unidad criogénica es 1L0
por ciento mas grande que la purga convencional. Cerca del 66 --
por ciento de esta corriente se recircula al ciclo de sfintesis, =
despuds de haber sido enfriada a temperaturas criogénicas sin pér
dida importante de presién. Otro 6 por ciento se combina con la
corriante de baja presién y va al compresor primario; el resto es
purgado a los quemadores,

La corriente de purga a alta presién se entria por re--
frigeracién con amonfaco y por las corrientes de regreso en el ==
primer cambiador de calor.

La mayor parte del amonfaco se extrae por condensacién
y el residuo se remueve en mallas moleculares.

Cerca de 3/l partes del N,, Ay CHM condensan en el se=
gundo cambiador de calor y son separados en un tanque separadore.
Despues del separador la corriente de alta presidén se recircula a
el cambiador de calor.

El 1fquido condensado se expande por medio de una vélvg
la hasta cerca de 600 1b/1n2; el vapor que se forma tlene una com
posicidén de 90 % de hidrégeno, el cual es separado.y recirculado
@ contracorriente en los cambiadores de calor para ser combinado
con la corriente de baja presidn.

El 1fquido restante contlene 70 % de N,, casi 80 % de A
virtualmente todo el CHM y sélo 5 % del Hyp que entrd en la unidad
criogbnica. Este 1fquido es el que constituye la purga neta que
va & ser pasada a contracorriente para aprovechar su nivel de t;g
peratura y al tinal ser enviada & quemadores.

Z1 hidrégeno casi puro presenta una alternativa de ser
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expandido por medio de una vllvula y unirse con el hidrégeno de =

baja presidn.

3,= Recuperacién de hidrégeno por absorcién de los gases de

purgae.

La absorcidn de los gases de purga ofrece una técnica alter-
nativa. Alesandrini y Lynn (8,9) observaron que todos los gases
de recireculacidén del ciclo de sintesis son relativamente solubles
en smonfaco 1fquido y que esta solubilidad aumenta al aumentar la
temperatura en el rango de 0 - 100 °C, siendo en el orden crecien
te de: Hy, Np, Ay CHu. Eato los 1levé a proponer el proceso de
la figura III-=7, en el cuel una corriente lateral del ciclo de ==
sintesis, dos o tres veces mayor a la puvga convenclonal se ali--
menta a una torre de absorcién operando a 90 °C. La corriente de
vapor del domo de la torre se vuelve a unir con la corriente prin
cipal, El 1fquido de la parte inf'erior de la torre se enfrfa con
la corriente de reflujo y con un refrigerante para vaporizar par-
te de los gases disueltos en el amonfaco, los cuales se recircu-=
lan a la torre.

El 1fquido alimentado a la columna es amonfaco condensa
do en la corriente principal y amonfaco 1fquido de recirculacién,
puesto que la otra parte de este {dltimo se obtiene como producto
final.

El ges absorbido en la fase 1{quida amoniacal es separa
do por expansién a una presidén atmosférica. Este gas separado ==
constituye la purga neta y contiene todo el A y CHh alimentados,
més algo de H, y Ne

Por disefio propio del sistema la carga neta de refrige-

racidn seréd un porcentaje menor del que se requiere para enfriar
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el ciclo de sintesis. La expansién se debe hacer con un dissfio -
que recupere la energfa que requiere la bomba de recirculacién ==
del 1fquido & la columna. Por este proceso de absorcidén se recu=-
pera cerca del 90 % del hidrégeno y 70 % del nitrégeno que se per

derfan en la purga convencional.

e~ Recuperacién por adsorcién de los gases de purga.

Union Carbide Corporation (10) ofrece tres tipos de procesos
para purificar hidrégeno: un proceso por adsorcidn para recuperar
hidrégeno muy puro, un proceso criogénico para tratar hidrégeno -
en grandes cantidades y una combinacidn de ambos tipos de proce--
sos para tratar grandes cantidades de hidrégeno y recuperarlo con
una elevada pureza. Kl primer proceso utiliza cuatro recipientes
1dénticos de mallas moleculares, colocados en serie a temperatura
smbiente, Este proceso puede quitar muchas impurezas de diferen=-
tes puntos de ebullicién y de adsorcién al mismo tiempo, sin que
sea previamente tratada la mezcla.

El segundo proceso es similar a los anterlores, utilliza
los mismos cambiadores de calor y separadores, aprovechando de la

misme forme el efecto Joule-Thomsone.
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Capitulo IV
ANALISIS DE ALTAZRNATIVAS UTILIZANDO PROCZSOS CRIOGENICOS

Sintesis por Disefio Evolutivo.

El disefio evolutivo consiste en proponer una configura
cidn base y, a partir del anflisis de ésta, generar una modifica
cién con el objeto de hacer mas eficiente el proceso o de redu--
cir el efecto de la principal contribucidn al costo global del =
mismo, dependiendo del objetivo buscado.

Si dicha modificacidn tiene &xito se aplica el método
en forma recursiva, partiendo de la mejor configuracidén propues=-
ta hasta el momento y continuando hasta que ya no sea posible ==
proponer una nueva modificacidn que reduzca la funcidn objetivo

establecida.

Objetivo.

El objetivo principsal de este trabajo es desarrollar =
un proceso para rscuperar la porcidn de hidrégeno que se tira en
forma de purgsa, sin emplear refrigeracién adicional y tratando =
de que la corriente principal no tenga cafdas de presién conside
rables., £El hidrdgeno se tiene que separar con una pureza eleva=

da para poderlo recircular al clclo de sintesis.

Desarrollo.

Como configuracién base se tomé el ciclo simple de J-T
(figura IV-1), el cual consiste en hacer pasar la corriente 1 de
purga por un cambiador de calor, el cual condensa parcialmente =
la mezcla gaseosa, obteniéndose dos fases a 365 °R. Estas dos =
fases se hacen pasar por un separador, en donde se generan las =

corrientes 3 y L.

Lo



La corriente 1fquida corresponde a la corriente L, 1la
cual se hace pasar por una v&lvula de expansidn para aprovechar
el enfriamiento que se adquiere por el efecto de Joule-Thomson,
por lo que el ciclo lleva este nombre,.

La corriente ya expandida corresponde a la corriente 6
la cual, junto con la corriente 3, se hace pasar a contracorrien
te con la purga, proporcionando el enfriamiento necesario para =
1a condensacién parcial,

La expansidn de la corriente lj se 1levé a cabo a pre--
siones bajas, de 180 a 30 1b/in? (ejemplo tabla IV-1l), resultan
do que a presiones cercanas a 180 lb/in2 la temperatura de la co
rriente 2 es mucho menor que & presiones cercanas a 30 1b/in2, -
lo mismo que para la corriente expandida 6, por lo que esta ex-=
pansién se debe hacer hasta la presién atmosférica para evitar -
que solidiffque el amonfaco en este punto.

&1 vapor generado por condensacién lleva T2 % de Hy ¥
précticamente todos los inertes. Pero aguf se puede ver la pri-
mera modificaciép que puede tener el proceso. Al hacer la expan
sidn, la corriente 6 contiene dos fases, una de las cuales co--==
rresponde a amonfaco casi puro (99.9 %), aunque en las condicio=-
nes alcanzadas este amonfaco se encuentra sblido puesto gque la =
temperatura es menor & la temperatura de fusién del amonfaco ===
(353.6 °R). Sin embargo, subiendo la temperatura s{ es posible
separar este amonfaco, por lo que resulta conveniente colocar un
separador despuds de la expansién (figura Iv=2),

Hacliendo esta nueva separacién se podrfa colocar una =
v&lvula de expansidén en la corriente 80, aunque se lograria muy
poco entriamiento adicional, puesto que la expansién principal =

as a presiones muy bajas, y se tendrfa el mismo problema de soll
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TABLA IV-]

CORRIENTE 1 3 L
PRESION (1b/in°) 3601,00  3591.00  3591.00 30,00
TEMPERATURA ( R) 55500 365,22 365,22 329.96
FLUJO (1b mol) 1165.27 1042.93 122,34 122,.3)
POR CIENTO EN MOL

Hp 66.01 72.06 142 1L .42

N, 18,30 18.69 14.97 14.97

INERTES 10.09 9.19 17.80 17.80

NH3 5.60 0.06 52.81 52,81
TOTAL 100.00 100.00 100.00 100.00
PESO MOLZECULAR 9.931 9.07L 17.238 17.238

TABLA IV-2

CORRIENTS 1 3 L 80 81
PRESION (1b/in2) 3601.00 3591.00 3591.00 30.00 50.00
TAMPERATURA (°R) 55500 352.2 352.24 311.45 312.79
FLUJO (1b mol) 1165.27 10%3.13 132,14 67.42 6l.72
POR CIENTO &N MOL

g, 66.01 72.51 15.17 29,74 0.00

N2 18.30 18.55 16.3L 32,02 0.00

INERTES 10.09 8.90 19.40 38,02 0.01

NH3 560 0.0l L49.09 0.22 99,99
TOTAL 100.00 100.00 100,00 100.00 100.00
PESO MOLECULAR 9.931 8.982 17.346 17.645 17.03L



dificacidn del amonfaco como lo indica la tabla IV=-2,

La pureza del hidrégeno alcanzada hasta aqui es del ==
72 % y para aumentarla es necesario disminuir el nivel de tempse=
ratura de la condensacidén parcial. Para lograr &sto se requiere
emplear dos ciclos de J=T, sin eliminar el tanque de separacidn
del amonfaco (figura IV=3).

El primer ciclo es igual al de la figura IV-2, sélo ==
que en lugar de regresar al cambiador la corriente 3, ésta se ha
ce pasar a contracorrliente en un segundo camblador de calor, don
de se vuelve a condensar parclalmente, para posteriormente pasar
a un separador y generar las corrientes 7l y 72, Aprovechando =
nuevamente el enfriamiento adquirido por el efecto de J=T, ha~-=-
cilendo pasar la corriente 72 por una vélvula de expansién, La =
corriente expandida corresponde a la corriente T3.

El enfriamiento en el segundo cambiador 1o van a pro==
porcionar las corrientes 71l y 73 al hacerlas pasar a contracoe=-==
rriente con la corriente Z.

La corriente 73 que lleva la mayor parte de ilnertes co
mo lo muestra el ejemplo de la tabla IV-3, se evapora completa-=
mente al pasar por el cambilador de calor, mezcldndose al salir =
con los gases provenientes del separador de la corriente 6 pars
posteriormente pasar a contracorriente con la corriente de all-=
mentacidédn en el primer cambiador,

En este proceso el amonfaco se obtiene con la misma pu
reza y sin riesgo de solidificar, pero serén necesarios adsorbe=
dores de mallas moleculares para eliminar el amonifaco que quede
en la corriente principal, que va al segundo ciclo, puesto que =

ol nivel de temperatura en el segundo ciclo es mucho menor &l ==
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TABLA IV=3

CORRIENTE 1 3 L 80 81 71 3 75

PRESION (1b/in2) 3601.00 3591.,00 3591.00 145.00 145,00 3581.00 155,00 145.00
TEMPERATURA (°R) 555,00 384.82 384.82 358,61 358.61 241.54 162,37 370.00
FLUJO (1b mol) 1165427 1054.57 110,70 4710 62,60 861,57 193.00 240.10

POR CIEBNTO EN MOL

1:1.2 66.01 T1.52 13004 31.58 0.00 81.13% 28,63 29,21
N, 18,30 18,83 13,19 31,01 0.00 14.58 37.81 36.47
INERTES 10.09 94653 15.57 36,57 0.03 .29 32,89 33,51
NH3 5.60 0.12 57«80 0.84 99497 0.00 0.67 0.71
TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
PESO MOLECULAR © 9,931 9.178 17.098 17.183 17.035 7.012 18.8L49 18,522
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primero.

La corriente de producto 5 se puede obtener hasta comn
una pureza del 83 % de H,, teniendo 3.6 % de inertes, pero ésto
ocasiona que se vayw m&s amonfaco hacia el segundo ciclo, hacien
do mayores los adaorbedores, ya que al segundo ciclo entran més
moles de amonfaco de las que entrarfian si se obtisne la corrien-
te 5 con 81 % de H,  Le3 % de inertes., Ademds, entre mayor pu=-
reza tenga el hidrdégeno, hay mas posibilidad de que solidifique
el CHh’ puesto que en la expansién se requiere de una temperatu=
ra menor a 160 °r para obtener una pureza del 83 % de H, 7 la ==
temperatura de fusiédn del metano es de 163.6 OR.

Con el objeto de producir un mayor entriamiento se pro
bé una vélvula de expansidén en la corriente 80 como se muestra =
en la figura IV=Y4, para poder expander mas la corriente 72, no =
teniendo efectos importantes sobre el sistema, puesto que el eh-
friamiento es de 2 § 3 grados y puede ocasionar el problema de =
que solidiffque el CHu en ol segundo ciclo, o sea en la expan===
sidén del 1f{quido generado en la segunda condensacién parcial,

En esta Yltima expansién referida, se observa que la =
fase vapor produclda tiene una pureza en hidrégeno un poco menor
a 1la de la corrisnte principal, por lo que es conveniente colo==
car un tanque separador después de la vélvula (figura IV-4), re=-
cuperando as{ la mayor parte del hidrdgeno del proceso, Esta ==
cantidad corresponde al 7 % del hidrégeno que entra en l& CO====
rriente 1.

A este nuevo proceso se le volvid a probar la védlvula
en la corriente 80, pero tampoco tuvo una fran influencia sobre

el proceso, tendiendo el proceso por las soluciones encontradas

L7



FIG.

70

V-4

77

78

73

A

gh



CORRIENTE !

PRESION (1b/in?)
TEMPERATURA (°R)
FLUJO (1b mol)

POR CIENTO EN MOL

TOTAL

PESO MOLECULAR

TABLA IV-l

35 81 T T2 7 78 75
150,00 150.00 3581.00 3581.00 110.00 110.00 100.00
358,73  358.73 2L2.Ja 22,1 159.26  159.26 368,06

L7.09 63,60 866.63 187.94 72.46  115.47 162.56
31.59 0.00 80.88 28,40 T1.52 1.35 10,11
31,00 0.00 1h.7h 37.T1 25.35 L5 l7 .28
36,60 0.0% .38 33,20 3.13 52,05 L7457

0.81 99497 0.00 0.69 0.00 1.13 1.04

100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100.000
17.183 17.035 7.076 18.870 90639 24.663 22,1496

| corrientes 1, 3, 4 en TABLA IV-3

6%



& eliminarla, ya que la cafda de presidn de esta vélvula era de
20 1b/1n2.

Ademés por el poco efecto de la vélvula disminuye tam-
bién, aunque poco, la pureza del hidrégeno, como lo indica la ta
bla IV-l, ya que se aumenta el nivel de temperatura en el segun=
do cicloe.

La planta de amonfaco de Salamanca, Gto. separa el amo
nfaco a 555 °r (35 °C) en el separador primario (FA=673) y esta
temperatura fué la utilizada como dato en la alimentacién para =
los sistemas anteriores, por lo gque se decidid estudiar la posi=-
bilidad de separar el amoniaco a O OG. Con esta temperatura en
la slimentacién disminuye la pureza del hidr6geno en la corrien=
te principal a 76 %, puesto que aumenta el nivel de temperatura
en el primer ciclo a 405 °r y en el segundo ciclo a 251 °R, ba==
jando consecuentemente la pureza del hidrégeno que se separa & =
menor presién en la corriente T3.

Como se va observando, sdlo a temperaturas menores a =
las anteriores la corriente de hidrégeno tendréd una mayor pureza
por lo que se pensd la posibilidad de colocar un expansor en una
corriente separada de la corriente principal (figura IV-5), No
se puade colocar una vélvula de expansién puesto que el nivel de
temperatura alcanzado y considerando al hidrdégeno como si fuese
puro, la vélvula ocasionaria un ligero enfriamiento comparado ==
con la gran cafda de presién que se tiene.

Este proceso tiene una gran ventaja sobre los anterio-
ros debido a que puede arrancar sin refrigeracién adicional, ya
que el sxpansor proporciona la refrigeracién necesaria con la ==
cual puede iniciarse poco a poco la condensacién parcial,

No hay p3rdida de la porcién separada de la corriente

50
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TABLA IV-5
CORRIENTE ° 3 N 80 15 18 72 77 78 75

PRESION (1b/1n2) 2571.00 3591.00 1150.00 1150.00 3561.00 3561.00 1160.00 1160.00 1150.00
TEMPERATURA (°R) 280,47  380.47 362,74  362.74 205,89 205.89 16457 16457 267.58
FLUJO (1b mol) 1051,11 113,03 L8.91 612 65473  396.38  212.,0 280,40 329,31

POR CIENTO EN MOL

52 T1.71 13.6L 21,49 0.03 90069 L0436 91.9L 18.1)4 20,12
N, 18.83 13.56 31,32 0.02 TeT79 37,0l 7.18 L49.83 L7.08
INERTES 9.46 16.05 36,93 0.11 1.52 22,60 0.88 32,03 32,76
NH3 0.00 56475 0.26 99 .84 0.00 0.00 0.00 0,00 0.0l
TOTAL 100,00 100,00 100.00 100.00 100,00 100,00 100,00 100.00 100.00
PESO MOLECULAR 9.149 17.127 17.245 17.0%7 L.513 16.808 Le176 22,269 21.52

4 corriente 1 en TABLA IV-3

! considerando adsorbedorses

25



principal, ya que ésta se mezcla con la corriente expandida 73,
y se une con el hidrbgeno de esta corriente para separarse poste
riormente de la fase lfquida.

Este proceso se calculd con diferentes fracciones ex=--
pandidas de la corriente principal (0.05-0,55), aumentando la ==
presién de la expansién con la rraccién_axpandida, y aumentando
igualmente la pureza de la corriente principal. La pureza de la
corriente de hidrégeno de menor presidn sumenta siempre més répi
do que la pureza de la corriente principal.

Un ejemplo de este proceso es el de la tabla IVe5, que
corresponde a una fraccidn expandida de C.3 . En este caso se =
deberfa analizar el problema de la solidificacién del metano, ==
puesto que en la expansién de la porcidn de la corriente princi-
pal se obtiene una temperatura menor a la de solidificacién de =
éste, aunque es poco probable ya que la fase 1fquida formada tig
ne una concentracién de metano del 12 %, o sea no es metano puro

La dltima modificacidén que se probdé fue la de colocar
el expansor, no en una porcidn de la corriente principal, sino =
en la corriente 1f{quida adquirida en la segunda condensacidén par
cial (figura IV=6), o sea, en la corriente 77 despuds de ser eva
porada completamente en el segundo cambiador, para ser expandida
y nuevamente introducida en el camblador de calor,

Este proceso también dié una pureza del 89 % de H, en
la corriente principal (tabla IV-6), no pudiéndose recuperar la
otra parte del hidrdgeno, la que corresponde al 18 % del hidrége
no de la alimentacién, por lo que seré necesario encontrar una =
solucién tal qué se puedan adquirir dos fases, para posteriormen

te colocar un separador y poder recuperar la mayor parte del hi=-
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CORRIGNTE

Pites3 LON (1b/1n2)
1 EMPERATURA (°R)

FLUJO (1b mol)

POR CIENTO EN MOL

By

N
2
INERTES

NH
?

TOTAL

PESO MOLECULAR

TABLA IV-6

1 3 L 80 15 1 7 75
3601,00 3591.00 3591.00 1300.00 1300.00 3581.00 3581.00 1300.00
555.00  37he36 374436  357.12  357.12 212,85 212,85  350.23
1165,27 108,74  116.53 52,18 6Le35 691,74 356,08  L08.26
66.01 T1.79 13.94 31,09 0.03 89.2L 38,08 37419
18,30 18,76 14.10 3147 0.02 8.92 37.9% 37.10
10.09 9.36 16,73 37.23 0.11 1.84 23,99 25.68
5460 0.09 55¢23 0.21 99.8l 0.00 0.00 0.03
100.00 100,00 100,00 100.00 100.00 100,00 100.00 100.00
9.931 9.126  17.169 17.333 17,037 o900  17.317 1T7.319

14



drdgeno presentee

Bste proceso tambien tiene la ventaja en el arranque -
del anterior, haclenao pasar inicialmente la corrients principal
por el expansor para adquirir enririamiento y poder inlclar poco
a poco la conaensacién parcial requerida, aunque no parece tan =

atractivo como el anteriore.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Se puede conclufr que se alcanzdé el objetivo del trabs
jo, proponiendo para la recuperacién del hidrégeno un proceso re
lativamente simple, ya que no requiere de refrigeracién adicio=--
nal para su funcionamiento, con una séla parte mévil que es el =
expansor y basado en dos condensaciones parciales que se llevan
acabo en cambiadores de calor, cuyo enfriamiento lo proporcionan
basicamente el expansor y la refrigeracién obtenida por el efec-
to Joule=-Thomson en vélvulas de expansién.

El hidrdgeno que lleva la purga se separs principalmen
te en dos corrientes: la corriente principal em donde se encuen=
tra la mayor parte, con una pureza elevada y sin pérdida consids
rable de presidn; la segunda corriente con un flujo menor, una =
pureza un poco m&yor y con una presién menor a la de la corrien-
te principal. Existe la posibilidad de que estas corrientes sé
obtengan con una pureza més elevada, expandiendo una parte més =
grande de la corriente principal.

Bl amohiaco que lleva la purga se obtiene completamen=
te puro pero en fase de vapor, por lo que serd necesario conden=
sarlo para mandarlo & almacenamiento. Esta separacidn tiene co-
mo gran ventaja la eliminacién de la seccidn de recuperacién de
amonf{aco de la planta. Aqui hay que hacer notar que no se anali
28 el efecto de la recirculacién de las corrientes recuperadas =
sobre las condiciones de operacién del ciclo de sfntesis.

Comparando el proceso desarrollado en este trabajo com
los que fueron analizados en el capftulo III, se puede conclufr
que el purificador criogénico es un proceso muy interesante ya =

qua elimina el 99 % del metano y el 65 % del argdén, dejando um =

57



gas de sintesis con la relacidn estequiométrica requerida, conts
niendc 0.2 % de argén y sélo trazas de mstano, pero como trata -
la corriente principal y no la purga, ocasiona que las fdreas de
transferencia de calor sean mucho mayores y por lo tanto hace ==
que el equipo sea mas costoso. Por otra parte, Kellog propone =
un proceso al cual se le pueden hacer modificaciones para sumen=
tar su eficiencia, y &stas nos llevarfan sl proceso aquf desarrg
llado.

Con respecto a los otros procesos descritos en el capg
tulo III, se puede decir que por el aumento de 1ls produccidn de
smonfaco se tiende a utilizar procesos criogénicos, ya que en &8s
toa se pusde manejar flujos grandes y son relativamente simples
¥y poco cosatosos.

El siguiente paso de este trabajo serfa la optimiza---
cidn del proceso, partiendo de una de las soluciones y plantean-
do adescuadamente la funcidén objetivo, ya que se deben de tomar -
sn cuenta 1las restricciones del procaso como son el punto de so=
1idificacidn dal‘amoniaco y la presién a la que se puede obtener
corm~ rapor y asi poderlo separar puro.

En sl segundo ciclo, la presién de expansién méxima --
que se puede alcanzar con el expansor se debe de calcular de =--
acuerdo a la temperatura de solidificacién del metano y 8sto se-
»fa calculando la fugacidad del metano en estado sélido a la tem
peratura de esta expansidn, ya que si esta (ltima es menor a la
del metano en la fase lfquida, 4ste solidificaria.

Finalmente, seria necesario analizar la integracién -=-
del proceso & la planta y 4sto serfa sobre la purga, con una co-

rrient® un poco mayor & la purga convsncional, tomando en cuenta

AW 1)
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que esta integracidén puede hacerse antes o despues del separsdor

primarioc de amonfaco y que sélo se admiten sn el convertidor de

sintesis de 1 & 1.5 % de inertes.
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APENDICE A
PARAMETROS DE INTZRACCION PARA LA ECUACION DE ESTADO DE SOAVE

La simulsacién del proceso hace uso del simulador de prg
cesos criogénicos "SIPROC, desarrollado por Flores y Barnés (1).
Zste simulador tiene almacenadas varias ecuaciones de estado, ba-
séndose este trabajo en la ecuacidén de estado de Soave (2)¢

RT __al¥
V- b viv+b)

P=

en donde & y b son conatantes que pueden ser calculadas =2 partir
de propledades criticas y Y (gama) es una funcidén de la temperatu

re reducida y del factor acéntrico:

RTc
Pc

b=0.08664

a=4934 bRTc
¥=1+C0.480 + 1.574w -0.176wDC1 -1

Extendiendo la aplicacién de la ecuacidén de estado & ==
aszclas multicomponentes, Barnds (3) recomienda las reglas de mez

clado?
bm=zwbi

am¥m= () y. l’fr‘(z 1

Las mezclas que contienen hidrégeno y helio no siguen =
la lay de los estados correspondisentes por sus efectos cuénticos
¥, por lo tanto, las ecuaciones de este tipo no predicen con bue-
na exactitud el equilibrio termodinémico. Newton (4), por prueba

y error, encontrd que cuando la temperaturs critica es expresada
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o ’
en Ky la presién crftica en atmbsferas, afiadlendo un factor de

8 a cada una de estas propiedades se obtienen mejores resultados,
por 1o que para el hidrégeno se utilizé una funcién arbitraria de

temperatura reducida y presién reducida:
T

(H) s ———
Lz Fb Tc + 8

P
PreH,) = ———
TR e+ 8

Morgen y Childs (5) demostraron que este factor de 8 es
variable; disminuyendo a temperaturas reduclidas elsvadas y sumen=-
tando a temperaturas reducidas bajas. Zudkevitch y Joffe (6) uti
1izan una versidén modificada del método de Chueh, Gunn y Prauz---
nitz (7) para mezclas que contengan hidrégeno. Este método depen

ds de la masa molecular y de la temperatura:
o

Tc
Tg=m—m———————
1 + C/MT
o
Pc=

1 +C)/MT
donde T’y Pc® son temperatura critica y presién crftica cléisl=--

cas, C, es una constante igual a 21.8 °x y C, otra constants ====
igual a Lh.2 oK. Sin embargo, por la complicacién que introduci=-
rf{an estas funciones en el cdlculo de las diversas propiedades ==
termodindmicas, en este trabajo se utilizé la aproximacién de New
tone

En la ecuacién de estado se hace uso del pardmetro de =
interaccién binario, el cual se calculd ajustando los datos expe-
rimentales propuestos por Michels, Dumolin y Van Dijk (8) y Rea--
mer y Sage (9). Eato se hizo calculando el equilibrio termodiné-
mico con presién y temperatura conocidos, ajustando los valores =

del parémetro de interaccién hasta que se obtiene un minimo en la
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desviacién scumulada de la volatilidad relativa en cada uno de ==
los sistemas binariose.

En las figuras siguientes se comparan los datos experi=-
mentales con los resultados predichos por la ecuacién de Soave ==
con los pardmetros de interaccidn encontrados para los sigulentes
sistemas: Hp-NH3, A-NH3 y Np-NHz. Para el sistema CHh-NHB se uti
1iz8 un parémetro de interaccién parecido al del sistema A-NH; L1]
lo por analogfs. Los parémetros de interaccién para los demés --
sistemas fueron propuestos por Chueh y Prauznitz (7).
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APENDICE B

DESCRIPCION DEL METODO DE SIMULACION EMPLEADO

La simulaciédn de los modelos presentados en el disefio =

evolutivo se hizo con las "subrutinas® cargadas en el "SIPROC", -

Este simulador es de estructura variable, lo que nos permite adap

tar sus "subrutinas" a nuestros procesos.

SUBRUTINA

RETIT

INDATA

REPROP

IGUAL

(IA,IB)

FLASH

(KF,KE,NI,IF,IV,IL)
valor KF
1 P,T conocidos
2 P,R a

3 P,H "

OBJETIVO

Lee los encabezados que se imprimirén
en la parte superior de cada hoja de =
resultadose.

Lee los datos de componsntes y de co==
rrientes necesarios para iniclar el =-
proceso.

INDATA hace uso de esta subrutina, la
cual lee y escribe las constantes fisi
cas necesarias para la simulacifn y es
tablece las unidades con las que s& ==
llevarén acabo los célculos.

Iguala completamente todas las propie=-
dades de la corrisnte IA a la corrien-
te IB.

Celcula diferentes tipos de flash (e--
quilibrio), por medioc del algoritmo de
Newton-Raphson para funciones no linea

les, en funcién del fndice que tome KF



L
5
6
7

NI ndmero de iteraciones

KE=1

P,3 conocidos

T,R "
T H ®
2.3 R

Ks=0 .

67

estimacién de composicidén disponible

no disponible

IF, IV e IL corrientes de alimentacién, vapor y lfquido

BQST

(XC,KE,NI, IF)

IMET 2

1

2
3
L

Barnéds R-K
Soave,Barnds R-K

Soave R=K

FLASH hace uso de esta subrutina emn la
cual se almacenan las ecuaciones de eg
tado, dependiendo del fndice que tome
IMST, para el célculo de propiedades.

Soave R-=K con regla de mezclado modificada

KC O hsce una correccidén al comportamiento ideal de las propie-

dades molares parciales

PKNOWN

(KC , XF,NI,IF)

KF:
1

2
3

T conocida
H n
S "

MEZCLA

(NM, IA,IB,IC,ID,PT)

ID
Pr

corriente de salida
presién en el mez-=
clador

SEPARA

Calcula las propiedades termodinémicas
de una mezcla de multicomponentes; fa-

se, presién y una segunda propledad.

Lleva acabo el mezclado de varias co==
rrientes, dependiendo del fndice NM in
dicando el mimero de corrientes IA, IB

e IC que entran al mezclador.

Divide una corriente en dos corrientes
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f INICI1O }

RETIT
LFIN )-— CORRS
TSC70) = RS(2) = INDATA ,
Si
] IGUAL
l QGAN=QCED
e 2 2
FLASH
QcED2=
no
. QGAN2=
S|
si
SEPARA
no
EXPAN
VALVUTNK PKNOWN
no
= IGUAL
QGAN=QCED > VALVUTNK MEZCLA
PKNOWN
. . FIG. B-1

| QGAN1 QCED1=




(IF,IA,IB,FRAC)

EXPAN

(IA,IZ,IV,IL,EFA)

VALVU

(17, 15,1V, IL)

TALVUTNK

(IF,13,1IV,IL,NVA,IF2)
NVA:
1 una vélvula
2 la segunda vélvula
se coloca en la co

rriente inferior

69

en funcidén de la fraceiédn FRAC que se
separa.

Hace el cflculo de una expansidén isoen
trépica, tomando en cuenta la eficien=-
cla EFA del expansor,.

Hace ol célculo de una expansidén 1soen
télpica, en donde IE es la corriente =
de salida.

Hace la unidén de una vélvula con un ==
tanque separador o un mezclador, depen
diendo de IF2 ( O no es mezclador ). =
Las corrientes de salida también pue--
den tener vélvulas de expansidn depen-

diendo del indice NVA,

3 la segunda vélvula se coloca en la corriente superior

TITULO

CORRS

(11,1IF)

u hay vélvulas en las corrientes de salida

Escribe el encabezado de los resulta--
dos de la simulaciéne

Imprime detalladamente las corrientes
resultantes de la simulacidn, no mayor

a lL y de menor a mayor.

Ademds, el simulador cuentsa con el BLOCK DATA en donde se

encuentran almacenades las propledades necesarias para llevar aca

bo la simulacién.

La forma de integracidn ds estas subrutinas se encuen--

tra en el diagrama de flujo de la figura B-l, el que corresponde

al proceso de la figura IVe5,
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Un ejemplo de los resultados obtenidos para ese mismo =
proceso se encuentrs en los listados que se presentan a continua-

ci6n.
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FROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS *SIPROCX HOJA VII - 1
FECHA 19-AGST-77 USUARIO JOSE C. M.

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA®

CORRIENTE i 2

FRESION (PSIA) 3601.00 3591.00
TEMFPERATURA ( GR ) 555.00 380.47

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

c1 0.063328 73.794 0.063328 73.794
N2 0.182965 213.204 0.182965 213.204
AR 0.037638 43,858 0.037638 43,858
H2 0.660049 7694135 0.660049 769,135
NH3 0.056020 65.278 0.056020 65.278
TOTAL 1.000000 1165.270 1.000000 1165.270
PESO MOLECULAR ?.931 ?.931
ENTALFIA MOLAR 3426.950 1556.08%9
(BTU/LB MOL)>

CAPACIDAD CALORIFICA 7.681 7.734
(BTU/LE MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 22,123 18.173
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 1.125 1.128
VAFORIZACION 1.000 0.203
CORRIENTE 3 4

FRESION (PSIA) 3571.00 3591.00
TEMFERATURA ( GR ) 380.47 380.47

NOMERE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci 0.056597 59.489 0.126553 14,304
N2 0.188253 197.874 0.135624 15,330
AR 0.038078 40,024 0.033921 3.834
H2 0.717072 753.721 0.136400 15.417
NH3 0.000000 0.000 0.567503 64,146
TOTAL 1.000000 1051.109 1.000000 113.031
FESO MOLECULAR ?.149 17.127
ENTALPIA MOLAR 2124,.544 -3722.804
(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 7.737 7.578
(BTU/LE MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 17.868 20.887
(BTU/LE MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 1.144 0.000

VAPORIZACION 1.000 0.000
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCES0S CRIOGENICOS *SIPROCX HOJA VII - 2
FECHA 19-AGST-77 USUARIO JOSE C. M.

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA -

CORRIENTE S é

PRESION (PSIA) 3541.00 1150.00
TEMPERATURA ( GR ) 543,00 362.74

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci 0.004428 2,030 0.,126553 14.304
N2 0.077960 35.730 0.135624 15.330
AR 0.010736 4.921 0.033921 3.834
H2 0.9068735 415,629 0.136400 15,417
NH3 0.,000000 0.000 0.567503 64,146
TOTAL 1.000000 458.309 1.000000 113.031
PESO MOLECULAR 4,513 17,127
ENTALFPIA MOLAR 3289.076 -3722.827
(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 6,923 14.471
(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 17.120 20.986
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMFRESIBILIDAD 1.138 0.000
VAPORIZACION 1.000 0.433
CORRIENTE 7 15

PRESION (PSIA) 1140.00 1150.00
TEMPERATURA ( GR ) 543.00 362,74

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci 0.216158 71.183 0.000917 0.059
N2 0.470826 155.048 0.000196 0,013
AR 0.111425 36.693 0.0006244 0.016
H2 0,201203 66,258 0,000255 0.016
NH3 0.00038% 0.128 0,998389 64,018
TOTAL 1.000000 329.311 1.000000 64,121
PESO MOLECULAR 21.523 17.037
ENTALPIA MOLAR 3512.302 -8125.596
(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 7.826 18.477
(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 30.807 16.170
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 1.006 0.142

VAPORIZACION 1.000 0.000



PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS X¥SIPROCX
FECHA 19-AGST~-77 USUARIO

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE i8 19
PRESION (PSIA) 3561.00 3561.00
TEMPERATURA ( GR ) 205.89 205.89
NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

C1 0.004428 2.899 0.004428

N2 0.077960 51.043 0.077960

AR 0.010736 7.029 0.010736

H2 0.906875 593.756 0.906875

NH3 0.000000 0.000 0.000000

TOTAL 1.000000 654.728 1.000000

PESO MOLECULAR 4,513

ENTALPIA MOLAR 878.955

(BTU/LEB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 8.196

(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 10,087

(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 1.180

VAPORIZACION 1.000

CORRIENTE 20 27
PRESION (PSIA) 2160.00 1160.00
TEMPERATURA ( GR ) 157.75 164.57
NOMERE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

C1 0.004428 0.870 0.096931

N2 0.077960 15.313 0.273526

AR 0.,010736 2.109 0.059218

H2 0.906875 178.127 0.570326

NH3 0.000000 0.000 0.000000

TOTAL 1.000000 196.418 1.000000

PESO MOLECULAR 4,513

ENTALPIA MOLAR 561.214

(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 8.208

(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 10,602

(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 0.000

VAFORIZACION 0.969

HOJA VII - 3

JOSE .

0.870
15.313
2.109
178,127
0.000

196.418

4,513
878.955

8.196
10.087

1.180
1.000

57.461
162.146
35.104
338.089
0.000

592.800

12.734
-302.138

7.437

M.

73



PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS

FECHA 19-AGST-77

XSIPROCX

USUARIO

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 67

PRESION (PSIA) 1150
TEMPERATURA ( GR ) 368

NOMBRE

C1 0.001674
N2 0.071750
AR 0.007136
H2 0.919441
NH3 0.000000
TOTAL 1.000000

FPESO MOLECULAR
ENTALPIA MOLAR
(BTU/LB MOL)
CAPACIDAD CALORIFICA
(BTU/LE MOL GR?
ENTROFIA MOLAR
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD

VAPORIZACION
CORRIENTE 70
FRESION (FSIA) 3561

TEMPERATURA ( GR ) 205

NOMERE

Ci 0.056597
N2 0.188253
AR 0.038078
H2 0.,717072
NH3 0.000000
TOTAL 1.000000

FESO MOLECULAR
ENTALFIA MOLAR
(BTU/LE MOL)
CAPACIDAD CALORIFICA
(BRTU/LE MOL GR)
ENTROFIA MOLAR
(RTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD
VAFORIZACION

+00
47

48

1140.00
543.00

FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

0.523
22.415
2.229
287.232
0.000

312.399

3,176
2058.671

6.539

16.608

+ 00
.89

0.,001674
0.071750
0.007136
0.91%2441
0.000000

1.000000

71

3561.00

205.89

FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

59.489
197.874
40.024
753.721
0.000

1051.109

9.149

272,233

7.521

11.083

1.144
0.623

0.004428
0.077960
0.010736
0.906875
0,000000

1.,000000

HOJA VII - 4
JOSE C. M.

0.523
22.415
2.229
287,232
0.000

312,399

4,176
3213.985

6.718
19.190

1.044
1.000

2.030
35.730
4,921
415,629
0.000

458.309

4,513
878.955

8.196
10.087

1.180
1,000

h
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FROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS XSIFROCX HOJA VII - 5
FECHA 19-AGST~-77 USUARIO JOSE C. M.

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 72 73

PRESION (PSIA) 3561.00 1160.00
TEMPERATURA ( GR ) 205.89 167.93

NOMERE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci 0:142768 56.591 0.142768 56.591
N2 0.370434 146.833 0.370434 146.833
AR 0.083241 32.995 0,083241 32.995
H2 0.403556 159.962 0.403556 159.962
NH3 0.000000 0.000 0.000000 0.000
TOTAL 1.000000 396.382 1.000000 396.382
PESO MOLECULAR 16.808 16.808
ENTALPIA MOLAR -729.927 -729.933
(RTU/LB MOL)

CAFACIDAD CALORIFICA 6.405 7.153
(BTU/LR MOL GR)

ENTROFPIA MOLAR 12.727 13.164
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 0.000 0.000
VAPORIZACION 0.000 0.314
CORRIENTE 74 75

PRESION (PSIA) 1150.00 1150.00
TEMPERATURA ( GR ) 368.47 367.58

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

C1 0.203058 56.938 0.216158 71.183
N2 0.498326 139.731 0.470826 155.048
AR 0.117242 32.875 0.111425 356.693
H2 0.181374 50.857 0.201203 66.258
NH3 0.000000 0.000 0.000389 0.128
TOTAL 1.,000000 280.401 1.000000 329.311
PESO MOLECULAR 22.269 21.523
ENTALPIA MOLAR 2048.522 2048.614
(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA P.446 9.411
(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 27,521 27,515
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 0.889 0.891

VAFORIZACION 1.000 1.000



PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS XSIPROCX
FECHA 19-AGST-77 USUARIO

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 76 77
PRESION (PSIA) 3551.00 1160.00
TEMPERATURA ( GR ) 368.47 164,57
NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LE M)

C1 0.004428 2.030 0.0014674

N2 0.077960 35.730 0.071750

AR 0,010736 4,921 0.007136

42 0.906875 415.629 0.919441

NH3 0.000000 0.000 0,000000

TOTAL 1.000000 458.309 1.000000

PESO MOLECULAR 4,513

ENTALPIA MOLAR 2079.958

(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 6.995

(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 14,426

(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 1.175

VAPORIZACION 1.000

CORRIENTE 78 80
FRESION (PSIA) 1160.00 1150.00
TEMPERATURA ( GR ) 164.57 362.74
NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci1 0.203058 56.938 0.291260

N2 0.498326 139.731 0.313169

AR 0.117242 32.875 0.078071

H2 0.181374 50.857 0.314883

NH3 0.000000 0.000 0.002616

TOTAL 1.000000 280,401 1.000000

PESO MOLECULAR 22,269

ENTALPIA MOLAR -1385.480

(BTU/LEB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 6.698

(BTU/LB MOL GR)

ENTROPIA MOLAR 13,752

(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 0.000

VAPORIZACION 0.000

HOJA VII - 6

JOSE C.

0.523
22.415
2.229
287.232
0.000

312.399

4.176
670.241

8.101
11.034

0.938
1.000

14,246
15.317
3.818
15.401
0.128

48.910

17.245
2049.159

?.219
27.300

0.901
1.000

M.

76
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS X*SIPROCX HOJA VII - 7
FECHA 19-AGST-77 USUARIO JOSE C. M.

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 81 85

PRESION (PSIA) 180.00 170.00
TEMPERATURA ( GR ) 366,39 543.00

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO (LB M)

Ci 0.000917 0.059 0.000917 0.059
N2 0.0001%96 0.013 0.000196 0,013
AR 0.000244 0.016 0.000244 0.016
H2 0.000255 0.016 0.000255 0.0146
NH3 0.998389 64,018 0.998389 64.018
TOTAL 1.000000 64,121 1.000000 64.121
PESO MOLECULAR 17.037 17.037
ENTALP1A MOLAR -8125.596 4083.477
(BTU/LB MOL)

CAPACIDAD CALORIFICA 18.575 9.567
(BTU/LB MOL GR)

ENTROFIA MOLAR 16.408 40.141
(BTU/LB MOL GR)

F.DE COMPRESIBILIDAD 0.000 0.904

VAPORIZACION 0.001 1.000
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