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INTRODUCCION

El presente trabajo tigna como objetivo el desarrollo

de un proceso criogérAco para la recuperaci6n del hidr6gano pre - 

santa en los gases de purga de las plantas de amoníaco. 

El trabajo consta, en primer lugar, de una breve des— 

cripci3n de los diferentes procesos de obtenci6n de hidr3geno y

de un análisis mas detallado de la síntesis de amoníaco en la -- 

planta de Salamanca, Gto. Este análisis tiene por objeto resal- 

tar la importancia de la recuperaci6n del hídr6geno presente en

la purga, la cual es necesaria para evitar que en el ciclo de

síntesis es acumulen los Inertes. Debido a la baja conversi6n

en el reactor de los reactivos a productos, dicha purga es rica

en h-tdr6gano, por lo que si se encuentra un proceso para recupe- 

rarlo sa lograría un mayor aprovechamiento de los reactívos. 

En la segunda parte del trabajo se analizan los díver- 

sos procesos que han sido propuestos y que aseguran una recircu- 

laci6n de una corriente de hidr&geno de alta pureza, mayor al -- 

go por ciento. La mayoría de estos procesos se basan principal- 

mente en el afecto Joula- Thomson, o sea, en aprovechar la capaci

dad de enfriamiento obtenido de la expansi6n de la mezcla purga- 

da, aprovechando las diferencias del punto de abullici6n de los

diversos componentes. Otros procesos se basan en el aprovecha— 

miento de las diferencias de solubilidad en amoníaco líquido de

los gases presentes y en la diferencia de la capacidad de adsor- 

ci6n en mallas moleculares. 

Finalmente, se analizan diversas modificaciones al pro

caso criogánico, siguiendo un diseño evolutivo para ir mejorando

la eficiencia del mismo. Esto permite ir aumentando la pureza y
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la recuperaci6n de la corriente de hidr6geno, tomando en cuenta

al mismo tiempo las restricciones que tiene el proceso, como son

puntos de solidíficaci6n del amontaco y del metano. El trabajo

concluye con el desarrollo de nuevas alternativas al proceso que

permitan una alta recuparaci6n de hidr6gano de gran pureza, evi- 

tando la necesidad de contar con equipo auxiliar, tanto para la

operaci6n como durante el arranque. 



Capftulo I

OBTENCION DE HIDROGENO

La base en la Industria de los fertilizantes nitrogena

dos es el amoníaco, el cual es el producto de la reacci6n entre

hidr6geno y el nitr6geno atmosfárico. Esta reacci&n es muy exo- 

t&rmica arriba de los 700 OC debido a la velocidad de reacci6n, 

que es muy elevada, por lo que se debe de utilizar un cataliza— 

dor para obtener una temperatura menor a los 500 0 G y para que - 

la reacci6n disminuya su reversibilidad. 

El proceso para la producci6n del amoníaco consiste en

hacer reaccionar el hidr6geno y el nitr6geno estequiometricamen- 

te de la manera siguiente$ 

3 H2 + N2 v 2 NH3

En esta síntesis no se han hecho cambios importantes, 

sin embargo, donde mayores cambios se han alcanzado es en la pr e

paraci&n del hidr6geno. Practicamente todo el hidr6gano se ob— 

tiene de gas natural o petr6lao y en casos extremos de gas de -- 

hornos de coke, gasifícaci6n de carb&n o combustible s6lido. En

los casos como electr3lisis, reformadores catalíticos y purgas - 

de plantas de cloro el hidr6geno se obtiene relativamente puro, 

pero para la síntesis se debe de aumentar la pureza haciándolo - 

pasar por metano y nitr6geno liquido para eliminar los residuos

de mon6xído y bi&xido de carbono ( CO y CO2 ) al mínimo, pues ás— 

tos son nocivos al catalizador. Cuando en el proceso el hidr6U

no se obtiene de materias primas como gas natural, petr6leo o

carb&n se requiera de una planta mas compleja como lo indican
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las siguientes etapas: 

a.- Conversi3n de hidrocarburos a gas de síntesis: 

mon3xido de carbono a hidrógeno ( CO e H2) 
b.- Convarsi6n de CO a H2 y 002 por vapor de H20

e.- 3aparaci&n del CO2

d.- Purificaci6n final

e.- Síntesis del amoníaco

Hay dos procesos básicos para la obtencí6n de hidroga- 

no a partir de hidrocarburos: 

1.- Proceso de Gas Reformado. 

2.- Oxidaci6n Parcial de Hidrocarburos. 

1.- Preparaci3n de hidr6gano por el proceso de gas reforma- 

do. El principal proceso para la producci6n de hidr6gano es és- 

te que se basa en la raacci6n del vapor de agua y de un hidrocar

buro para producir CO a R2 de la manera siguiente: 

CnHM + n H
2

0 > n C 0 + 2nim H2

cuando el hidrocarburo es metano: 

CH
4 + 

H
2
0 0. CO + 3H 2

La reacci3n dal metano y del agua es altamente endotér

mica ( 97 300 BTU/ lb mol); por la estaquiometría las presiones ba

jas tandarlan a llevar el equilibrio hacia la derecha, pero con

elevadas temperaturas 3a elevaría la constante de equilibrio, -- 

por lo que no se disminuiría la eficiencia si se lleva a cabo a

prasiones elevadas y temperaturas elevadas. Al principio los in

tantos por emplear hidrocarburos mayores al C H4 no dieron buenos

resultados ya que se depositaba carb6n sobra el catalizador debi

do al aumento de la ralaci3n de carbono a hidr6geno ( O/ H) y esto
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ocasionaba un aumento en la presi6n de operaci6n. Este problema

se eliminaba empleando una mayor relaci3n de v- por/ carb6n, sin - 

embargo esto reduce la eficiencia tármica del proceso. 

Los d1timos descubrimientos que se han hecho son prin- 

cipalmente en el aumento de la presi6n, aumento de la temperatu- 

ra, uso de hidrocarburos sin oxIgeno y prevanci3n de la deposita

c 3n de carb6n en el catalizador. 

Ventajas de usar una presi6n elevada. 

a.- El gas producido en el reformador esta a presi6n - 

elevada y por lo tanto reduce la potencia necesa— 

ria para elevar la presi6n del gas para la sinte— 

sis. 

b.- Mejor recuperaci6n da calor del vapor condensado. 

e.- Menor tamaño de equipo y tubarla. 

d.- El convertidor de CO es mas eficiente a presiones

elevadas, llevando menos piezas el equipo y menos

cantidad de catalizador. 

e.- El sistema de axtracci6n de 002 es mas aficiante y

compacto. 

Desventajas de usar presiones elevadas. 

a.- ¡ 11 aumento da temperatura requiera material de cons

trucci3n mas costoso. 

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

e.- Los tubos del catalizador no podrán ser empleados

a temperaturas elevadas y por lo tanto se requeri- 

rá de camas de catalizador. 

d.- Disminuci6n de la conversi3n en el primer reforma- 

dor con la dismínuci3n subsecuente en al segundo. 
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e.- Ya que la conversi3n 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 producci6n de hidr6gano

el costo de la planta es mucho mayor al de una planta que se basa

en metano, debido al costo de la desulfurizací6n, al costo de va- 

por alimentado y al costo de la separaci6n del CO2 por el aumento
de la relaci3n de C/ H en la alimentaci6n. 

2.- Preparaci6n de hidr6gano por oxidaci6n parcial de hidro- 

carburos. Un cierto nilmero de procesos sa han desarrollado para

Introducir el oxigano en los reolpientas de reacci6n para p­ odu-- 

cir gas de síntesis, basados en la siguiente reacci6n: 

CnHm + - E 0 Ion CO + - m H
2 2 2 2

cuando el hidrocarburo es metano2

CH
4 + -

10
2

01 CO t 2H
2

2

Estos procesos de oxidaci6n parcial pueden clasifIcarse

en los que utilizan catalizador y en los que no. Las principales

ventajas de los procesos de oxídaci6n parcial sobra los procesos

de gas reformado son: 

a.- Flexibilidad en la alimentaci6n, el proceso puede - 

operar con alimentaci6n desde gas natural hasta --- 

aceite combustible residualp ya que el proceso de - 

gas reformado se limita a hidrocarburos no más pesa

dos a la nafta. 

b.- No requiere de catalizador, Isto aumenta la caracta

rística anterior debido a la tolerancia de las impu

razas. 
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o.- Son pocos los equipos de transferencia de calor. 

d.- Resulta una gran pureza en al gas de síntesis, ya - 

que s6lo se limpia con nitr¿geno para la síntesis - 

del amoníaco y por lo t9nto no se requiere de purga

en el cielo de síntesis, ya qua casi no existan i— 

nortas. 

e.- No se requiere introducir al nitr6gano hasta antes

de la síntesis. 

f.- Se utilizan refractarios en lugar de metal; el ace- 

ro al carb6n es utilizado al final de la planta. 

La mayor desventaja del proceso de oxidaci6n parcial es

que requiera de una planta de separaci n de aire para producir -- 

oxígeno, por lo que al costo de un proceso ds este tipo es mucho

mas caro que el de gas reformado. El proceso de oxidaci6n par--- 

cial puede operar con aire, pero la presi6n de operaci6n es muy - 

baja por lo que disminuye la conversi6n. 

Preparaci6n de hidr6geno a partir de combustible s6lido

Este proceso se lleva a cabo haciendo pasar vapor sobre una

cama Incandescente de coke a temperaturas mayores a 1800 0F, por

la siguiente reacci6ns

C + H
2
o C 0 - t H 2

ya que la reacci6n es endotérmíca, la temperatura disminuye rapi- 

damente y es necesario calentar la cama con aire. Al introducir

el aire, - se efectuan dos reacciones axotérmicas9

C 1' 3 H
2«" 

Y2 0 qCH
4 + H29

C 0 + 112 0
2

OCO

2

El aire y el vapor son alternativamente pasados por
la

cama de coke. En el paso del vapor se extrae el gas de síntesis
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obtenido ( R2 con CO2 ), para despues purificar el E2 para ser usa- 
do en la síntesis. El nitr6gano es introducido por el aire. 

No se han construIdo plantas con este proceso desde ha- 

ce algán tiempo debido a que no es acon6mico por el manejo del co

k% por el precio de éste, porque el proceso se opera a presi6n - 

atmosférica con equipo muy grande y porque el costo de comDresi&n

ea elevado para la síntesis del amoniaco* Ademas, este tipo de

proceso si necesit& una purga en la secci3n de síntesis por la

presencia del aire y la obtencí6n del metano. 

Preparaci6n de hidr&geno por electr6lisis. En este pro

ceso el hídr3gano es obtenido por alectr6lisis. El electrolito - 

generalmente consiste de hidr6xido de potasio en agua destilada. 

El nitr6geno se obtiene de un& planta da licuefacci3n de aire. - 

Teoricamente se requieren da 79 KWH de corriente directa para pro

ducir 100o ft3 de hidHgeno operando al voltaje de disociaci6n -- 

tedrico de 1. 23 volta/ cel- 

En la práctica el voltaje operado es generalmente de

2- 2, 5 volta/ cal y para este voltaje se requieren de 130- 150 KWH

para producir 1000 ft3 de hidr6gano, por lo que este tipo de plan

tas son construIdas donde es bajo el costo de la potencia hidro— 

el6ctríca. 

Hay otros procesos en los que el hidr&geno se obtiene - 

como subproducto de una re&eci6n como las plantas de acetileno, - 

butadieno y atilano. En 4st&s el hidr6geno se obtiene relativa— 

mente puro y s¿ lo es necesario hacerlo pasar por metano y nitr6ge

no, por lo que el contenido de inertes es casi nulo y por lo tan- 

to no se requerirá de una purga en el ciclo de síntexís. 
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Capitulo II

DLSCRIPCION DEL PROCESO DE LA SINUSIS DE AMONIACO

La conveniencia en la recuperaci6n del hidr6gano que - 

se purga debido al aumento de inertes dentro del cielo de sinte- 

sía de un proceso se ve cuando se toman en cuanta todos los pa— 

sos que se deben seguir para la obtencí3n del hidr6geno. Para - 

este análisis sa tomará como ejemplo el proceso de gas reformado

de la planta de amoníaco de Salamanca, Gto. Esta planta es una

de las mas estudiadas, como lo indican las texis presentadas, y

dentro de su complejidad es un proceso simple ya que sigue una - 

secuencia de procesos como lo indican sus secciones: 

Secci6n de Endulzamiento

Seccí6n de Reformaci6n de Gas

Secci6n de Purificaci6n

Secci&n de Compresi&n

Secci6n de Síntesis

Secci6n de Recuperací6n de Amoníaco

Secci3n de Rerrigaraci6n

Secci6n de Almacenamiento

Como las secciones mas importantes son las seis prime- 

ras, 193 dos ultimas no se describirán ya que nos interesa prin- 

cipalmente el proceso de las secciones de purificaci3n y sínte-- 

sis puesto que la purga se extrae antes de las áltimas seccio--- 

nes. 

Esta planta tiene una producci6n promadio de 200 tone- 

ladas de amoníaco por día, siendo asta producci6n pequefla compa- 

rada con las plantas que se construyen actualmente ( 1500 tonela- 

das de amoníaco por día). 
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SECCI .-'N DE ENDULZáMI.ENTO ( figura II -1) 

La secciJn de endulzamiento es para eliminar las impu- 

rezas que trae el gas natural, nocivas al catalizador de níquel, 

tales como ácido sulfihídrico ( H
2

S), mercaptanos y azufre princi

palmente. ¿ s1, gas natural entra a la planta atravás de una válvu, 

la reductora de presi6n y fluye hacia un tanque 3eparador de lí- 

quidos, qua cuanta con un control de nivel, ya que si se arras— 

tra algo de 1.* quido, 6ste taparía los poros del catalizador de

xido de flerro bajando su eficiencia. El 3xido de fierro

Fe2O 3 ) se encuentra en el primer par de tanques purificadores

FA -601 A y B) en donde se efectila la siguiente reacci6n: 

Fe
2

0
3 + 

H
2
5 - Fe2 53 + 3H 20

eliminando el H
2
SI

De estos tanques el gas pasa a los tanques FA - 602 AyB, 

que contienen carb¿n activado, en donde por adsorcl6n física los

compuestos orgánicos del azufre son removidos del gasq el cual - 

pasa a la secci6n de reformaci3n prácticamente libra de compues- 

tos de azufre. 

Si,CCION D£ ORMA.CION DE GAS

En esta secci6n ( figura 11- 2) el gas entra a un mezcla

dor en donde se le inyecta vapor de 14 _Kg/ cm
2

sobrecalentado. La

mezcla vapor -gas se calienta en el economizador ( B1- 611) y de -- 

ahí va al cabezal de distribuci6n del reformador primario BA - 611

El reformador primario es un horno cuyos gases de combusti6n pa- 

san al aconomizador 31- 611 donde es aprovechado su calor y son - 

venteados mediante un tiro Inducido. Las reacciones que se alee

tuan en esta r-iformador son las siguientes: 
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CH
4 + 

H
2

0 CO + 3H
2

CO * H
2
0 - CO

2 + 
H

2

predominando la primer reacci6n, la cual requiere de una gran -- 

cantidad de calor. 

La mezcla de gases de H2, CO y CH4 de salida a 760 ' C

pasa a un reformador secundario ( DC - 611) que contiene un catali- 

zador de niquel, arreglado en una sola cama, uniéndosale una co- 

rriente de aire caliente regulada para mantener una relaci6n de

hidr6geno a nitr6geno ( H2/ N2) de 3/ 1 para la sintesis del amonía

co. AquI se ofectila la reformaci3n del metano remanente del re- 

formador anterior subiendo la temperatura ( 1000- 1500 0 C). 

La corriente de gas fluye hacia la parte baja del cata

lizador decreciendo la temperatura a la salida a 910 0 C y 8. 8

Kg/ cm2 de presi6n. 

A la salida del DC - 611, o sea en la parte inferior o

bota", la temperatura es abatida bruscamente a 590- 600
0

0 con

suficiente condensado de alta presi6n mediante tras espreas, ... 

pues al. la temperatura es reducida lentamente el equilibrio cam- 

biaría reduciendo el contenido de hidr6gano y aumentando el de - 

metano en el gas, mediante la siguiente reaccidn: 

CO + H
2 ------------ ------ " 

C + H20

El gas de proceso enfriado hasta cerca de 600 0 C, pase

de la " bota" del DC - 611 a los tubos del primer generador de va— 

por de alta presi6n ( EA -611) p que se utiliza para bajar la temp.2

ratura hasta 450 00 aproximadamente y pasar el gas a la secci6n

de purificaci6n. Hay que hacer notar que las reacciones que se

verifican en el reformador secundario son las mismas del BA -611* 
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Sp CCION DE PURIFICACION

La funci6n de esta secci3n ( figura 11- 3) es la de redu

cir al mínimo la concantraci6n de los 6xidos de carbono, por ser

nocivos al catalizador dal convartidor de sIntasis ( DC - 671), Ya

que lo envenenan; de estos compuestos, el mas peligroso es el CO

puesto que el CO2 se eliminaría en el condansador- refrígarante - 

1 i--Ó72) . 

ca gas de proceso y al vapor que salen de rerormaci3n

van al mutador primario ( DC - 631), después de haber reducido su - 

temperatura a 345- 370
0

C, pasando por los cambiadores de calor m

31- 631 y EA - 646. 

riste gas llega crudo al DC - 031, ecnteniendo un bWl de

hidr6gano y nitr geno. E-1 prop3sito de este mutador es conver— 

tir el CO a CO2 reaccionando con vapor y así también aumentar el
contenIdo da hidr3gano en al gas. Este mutudor as un recipiente

de acero revestido con camento aislante, contiene dos camas con

un catalizador de 6xido de fierro con cromo como promotor. En— 

tra la primera y segunda camas sa emplean tras juegos de espreas

con agua para enfriar la corriente da gas, despuas de haber reac

cionado parcialmente en la primera cama, siendo este tipo de --- 

reacci6n exotármica. 

11 contenido de CO es reducido en un 80%, pero ai1n es- 

ta conversi6n es Insuficiente, por lo que se requiera un trata— 

miento posterior que se verifica en el mutador secundario. Sin

embargo, en esta punto as necesario eliminar de la corriente de

gas e' CO2 cuya concantraci¿n ha aumentado al 15%, pues de no ha

cerio as1, dificultaría la eliminací6n del CO en el mutador se— 

cundario. 
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Para realizar esta eliminaci6n el gas primeramente se

enfria fluyendo através de los tubos del generador de vapor de - 

alta presi6n ( EA - 632). del generador de vapor de baja ( EA -64-1) Y

del recalentador de la torre regeneradora de carbonato de pota— 

alo caliente ( EA - 633); posteriormente pasa a la torre enfriadora

numero 1 ( DA - 631), en donde se pone en contacto con agua. 

Para facilitar la purificaci6n es necesario aumentar

la presi6n a 19- 3 Kg/ cm
2

y teniendo en este momento 7 Kg/ em
2

19

consecuentemente el gas deja la torre en- friadora para pasar a

la 3ecci3n de compresi6n. en donde es comprimido a la presi6n de

seada para mandarlo a la torre absorbadora de CO
2 con carbonato

de potasio calienta ( C. P. C.) DA -632 - 

reaccions

El CO2 del gas se elimina de acuerdo con la siguiente

K
2

CO
3 + 

CO
2 + 

H20 - 2 KH CO3

Posteriormente el gas se dirige al mutador secundario

DC - 632), despues de fluír atrav4s de un tanque separador de lí- 

quidos ( FA -636). 

La soluci6n de C. F. C. conteniando el CO2 absorbido se
regenera de acuerdo a la reacci6n anterior Inversa en la torre - 

reganaradora de C. P. C. ( DA -633) - 

El calor necesario para recalentar la soluci3n es sumi

nistrado por los generadores de vapor de baja presi6n ( EA - 641 y

EA - 645) y por el recalantador de la torre reganaradora de carbo- 

nato ( EA - 633) - 

El bi3xido de carbono y el vapor eliminado de la solu- 

ci6n de C. P. C. pasan al tanque de reflujo, en donde el CO2 os
venteado o mandado a la secci6n de compresi6n. 
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El gas de afntesis a la salida de la torre abaorbadora

de CO2 fluye através de un banco de tres cambiadores de calor -- 
E&_ 635, Eá- 636 y u_631 que son cambiadoras de carga del mutador

secundario en donde la temperatura del gas se eleva; entro los - 

dos primeros se inyecta vapor, que se requiere para efectuar la

reacción del CO a CO2 en el mutador secundario. 
El gas de proceso contiene aproximadamente de 0. 25 a - 

0. 40 por ciento de GO y 4. 0 por ciento de CO2 a la salida del mu, 
tador secundario. Se hace pasar por los tubos del calentador de

carga del metanador ( HA - 637), por los dos cambiadores de carga - 

del propio mutador secundario ( EA - 635 Y FA- 636), por el recalen- 

tador de fondos de la reganaradora de monoatanolamina ( M. E. A.) - 

EA -638), por el generador de vapor da baja presión ( EA -645) Y - 

por la torre enfriadora nAmero 2 ( DA -634), el gas fluye en & ata

hacia arriba a contracorriente con agua, sale de esta torre y en

tra por el fondo de la absorbedora de CO2 con M. E. A. ( DA -635), - 

pasando a contracorriente atravás de los empaques con una solu— 

ci¿n acuosa de mnnootanolamina al 15%, lo que hace que se reduz- 

ca la concentración de CO2 a 50 ppm por medio de la siguiente -- 
reacción: 

NH27CH- CH2- OH - t- 

CO2 + H20 - HO - CFV -CHi, NFi3- HCO
3

La solución de M. B. A. rica en CO2 absorbido fluye por

diferencia de presión hacia la torre regeneradora de M. E. A. 

DA -636), que opera a 0, 35 Kg/ Cin
2

de presión, calentándose en el

cambiador EA -639 previamente. La solución se vuelve a calentar

en el fondo de la torre en el cambiador EA - 644 con vapor y en el

recalentador EA - 638, en donde se emplean los gasas provenientes

del mutador secundarios
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El CO2 desprendido en la regeneradora pasa a un acumu- 
lador de reflujo ( PA -639) en donde se separa la M. E. A. y el E20. 

El CO2 se manda a la sección de compresión. La solución de MEA

se recircula a la torre para concentrarse en el fondo y poste--- 

riormente, enfriarla en los cambiadores EA - 639 y el U-640 para

recircularla a la torre absorbedora de CO2 ( DA - 635) - 

El gas de proceso a la salida de la abaorbedora con

3MA contiene de 0. 25 a 0- 40 por ciento de 00 Y 50 ppm de 002,1
concentración todavIa indeseable, por lo que es necesario otro

proceso más de purificación que se lleva acabo en el metanador

DC - 633) en donde practicamente todo el CO y CO2 remanentes reac

cionan con una parte del hidrógeno para producir metano y agua, 

de acuerdo a las reacciones siguientes: 

CO + 3H
2 > CH 4 + H

2
0

CO
2 + 4H2 - CH

4 + 2 H2 0

El CH4 formado actás. como inerte en el convertidor de

a ntesis, por lo que su presencia puede ser tolerada. 

Hay que hacer notar que el gas fluye hacia el metana— 

dar calentándose en los cambiadoras FA - 643 y FA -637 - 

El gas de sintesis al salir del metanador se enfria -- 

con su cambiador de carga EA - 643 Y posteriormente en un solos1re, 

para pasar a la sección de compresión. 

SECCION DE COMPRESION

En esta sección ( figura 11- 4) hay dos grupos de compr 2

soras laB GB - 651 Y las GB - 652. 

Las GB - 651 tienen cada una cinco cilíndros de compre— 

si6n, usándose tres de éllos en la compresión de aire de proceso

requerido en el reformador secundario, uno para refrigeración y
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el otro para la recirculaci6n dal gas en al ciclo de síntesis. 

Las Gb- b52 tienen cuatro pasos que se utilizan para

presionar el gas; el primer paso sa utiliza para aumentarlo la

presi6n de 7 a 19. 3 Kg/ em2s para pasar através de toda la sec--- 

ci6n de purificaci6n, los demás pasos elevan el gas a la presi¿n

adecuada de la secci6n de sintesis. 

El gas de síntesis purificado conteniendo H2 y N. en

una relaci6n de 3/ 1, con 1% de gases inertes, entra al segundo

paso de las compresoras GB - 652 a 40 OC Y a 15 Kg/ cm
2

para ser

2
comprimido en tras pasos hasta 272 Kg/ cra . 

SECCION DE SINTi SIS ( rigura 11- 5) 

El gas de síntesis frescos despues de haber sido com— 

primido y enfriado en un soloaires se mezcla con gas de síntesis

sin reaccionar y amoníaco sin condensar que vienen dal separador

primario ( FA -673); a este flujo se le llama de recirculaci6n y - 

va desde el convertidor ( DC - 671) hasta al separador de aceite -&- 

gua ( FA - 671), a trav4a del cilíndro recirculador de las compras£ 

ras GB - 651 - 

El flujo de gas de síntesis a 40 0 C y 272 Kg/ cm2 se en

fría hasta 1 OC al pasar por al cambiador EA - 671 y el condensa— 

dor £ A- 672, para entrar al separador secundario ( FA -672), en el

cual cerca del 70/'á del amoníaco presente en el gas de recircula- 

ci6n se separa. ill gas se calienta a 32 0 C al Pasar por el cam- 

biador anterior ( El -671) y fluya por la parto superior del con— 

vertidor de síntesis ( DC - 671); parte de & ate se separa para en— 

trar por la parte inferior y servir como control de temperatura

de la reacci n de sIntesis principal que se afect-da dentro del - 

convertidor, a esta corriente se la llama minyecci6n fría". 
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En al convertidor de síntesis se efectua la siguiente

reacción exotármica: 

3 H2 t N2 2 N H
3

El gas a la salida del convertidor a 256 Kg/
cm2

y 202

OC pasa a un enfriador con agua o condensador primario ( EA - 674) 

donde baja su temperatura a 52 0 C. pasando posteriormente al con

densador ( EA -675) bajando su temperatura hasta 35 OC9 de ah1 va

al separador primario en donde se separa la mayor parte del amo- 

niaco por condensación. 

El gas que no se separó o condens¿, cuya composición - 

es de CE4 y A 9 R2 y N2 que no reaccionaron y amonlácé que no -- 
condensó en el saparador primario es alimentado al cilíndro re— 

circulador de las compresoras GB - 651. que los comprime y regresa

para unirlos con gas de síntesis fresco para Iniciar nuevamente

el círculto cerrado expuesto; al cual se la llama cielo de sínte

sís. 

El NR3 condensado y separado en los separadores prima- 
rio y secundario pasa a un tanque acumulador de baja presí3n. y

de aquí a las esferas de almacenamiento. 

SECCION DE RiXUPERACION

La secci6n de recuperaci3n ( ríguPa 11- 5) consta de dos

torres, una ab3orbadora ( DA - 671) y una rectificadora ( DA- 672),­ 

construídas de acero al carbón y empacadas originalmente con ani

llo3 Rashing del mismo material, dispuestos en una y dos camas - 

respectivamente. 

Del gas de recirculacidn del ciclo de síntesis se sepl

ra una corriente de Durga con el fin de evitar al aumento de --- 

inertes en el ciclo y este gas purgado se une con el gas venta&- 
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do del acumulador de reflujo ( PA -675) y con el del tanque separa

dor de baja presi6n ( FA -674); esta mezcla de gases con una con— 

centraci6n de NE
3

de aproximadamente da 30% y una cantidad rema- 

nente de E21 N21 A y CH4 principalmente. entran por la parte Infe

2
rior de la torre abaorbadora a 12, 3 Kg/ cm ' a cuya presi6n traba

ja la torre. 

El NH
3

es absorbIdo por una corriente de agua qua flu- 

ya hacia abajo, através de la cama empacada y los gases no absor

bidos son ventaados. 

La soluci6n rica de la absorci3n anterior es succiona- 

da por una bomba que la hace pasar por el cambiador de calor --- 

en donde se calianta hasta 170
0

C y a cuya temperatura - z, - 677, 

entra a la torre rectificadora entra las dos zamas de empaque. 

or la parta Inferior da la torra rectificadora se in- 

yecta vapor de alta presi6n. sirviendo como medio de calentamien

to y arrastra, azotando la soluci6n amoniacal hasta tener en el

fondo una concentraci3n da 0. 15. P sta soluci3n pobre pasa por - 

difarancia de presi6n a la torre absorbedora ( DA - 671) en donde - 

sa absorba el amoníaco como se expres6 antaríormentep cediando - 

previamente su calor a la aoluci6n rica en el cambiador EA - 677 Y

pasando despuás a un enfriador con agua ( 2A- 678) en donde baja

3u temperatura hasta 41 oc, siz3ndo esta temperatura a la cual en

tra a la torre abaorbadora. 

La torre rectificadora esta a control de nivel drenado

debido a la condansaci6n del vapor Inyectado como medio de calen

bamíanto. 

Los vapores de NE3 salan por el domo de la rectificado

ra y son condensados en un enfriador con agua ( ZA- 676), para ir

al acumulador da reflujo ( FA - 675). De aqu1 al NEz es tomado por
1



25

una bomba pFra posteriormente dividirlo en dos corrientes, una a

control de nivel del acumulador de reflujo ( PA -675), que se une a

la corriente principal del amoniaco producido y la otra que sirva

como reflujo y control de temperatura del domo de la torre recti- 

ficadora. 
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Capftulo III

SISTEMAS PROPUESTOS DE RECUPFIRACION DE = ROGENO

Al obtener el gas de sIntesi3 formado por hidr&gano y

nítr6gano tambían se obtienen gases inertes como metano, hallo, 

argJn, na&n, xen3n y kript1n. los cuales no son removidos en los

procesos de purificacidn. Debido a la baja concantraci6n de la

mayorla de estos Inertes, a6lo se consideran como tales al meta- 

no y al arg3n. 

n al proceso da síntesis de amoníaco los gases que no

reaccionan se recirculan, uniándo3a con los gases de síntesis de

allmentaci¿n para formar el ciclo de sintesis y aumentar la con- 

cantraci3n de los inertes, haciendo necesaria la purga. Esta -- 

purga lleva amoníaco y gases de síntesis sin reaccionar. El amo

niaco se recupera en su mayor parte en la secci6n de recupera--- 

cí6n. pero el hídr<Sgeno se tira a la atm6afera o sa lleva a que- 

madores perdiendo su costo de producci6n. Otro de los factores

principales de esta p& rdida es la baja conversi6n en la reaccí6n

20- 30 %), por lo que es importante que esta párdida sea elimina

da o reducida a un mínimo. 

Se han propuesto varios procesos para reducir esta pAr

dida: 

1.- Purificaci6n criog6nica de la alimentaci¿n. 

Un proceso de esta tipo es al purificador críogánico ( 1), - 

el cual se basa en una ánica etapa de purificaci6n. Mediante es

te proceso la allmentaciU de la materia prima se reduce en un - 

lo%. Este proceso trae como consecuencia. 

a.- Mas cantidad de aire reacciona en el segundo refor

mador. 
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b.- Al N2-1 A y CHI4 que se encuentran en exceso se ex -- 

traen en el purificador críogénico, resultando un gas de sinte— 

gis mas puro. Este gas es casi completamenta utilizado en el e¡ 

elo de síntesis, por lo que la purga axtralda es peque:da. 

El purificador criogánIco ( figura III -1) trata el gas

antes de ir al compresor da síntesis, despues del metanador. Co

mo el gas esta saturado con agua se pasa por unos secadores de

mallas moleculares. El purificador consiste en dos cambiadores

de calor, una colimna de rectíficaci6n y un condensador de reflu

jo» un simple expansor de gas y una válvula de axpansi6n. 

La corriente de alímentaci6n primero se enfría a con— 

tracorriente con el gas purificado y la purga neta, enfriándose

un poco más arriba de la temperatura de rocío por lo que el ex— 

pansor de gas posterior la hace alcanzar la saturaci6n. pasando

al segundo cambiador de calor en donde se condensa parcíalmente. 

Entonces se introduce esta corriente por la parte inferior de la

columna, fluyendo al vapor a contracorriente con el reflujo ad— 

quirido en el condensador de la torre. El líquido se va al fon- 

do en donde se una con el lfquido de reflujo, para posteriormen- 

te vaporizarse en el condensador de la torre y proporcionar la - 

refrigaraci&n necesaria para el raflujo. Despues pasa a contra- 

corriente con la alimentaci6n en los cambiadores de calor. 

111 gas de síntesis purificado despuás de enfriarse en

el condensador de la torre sala por la parte superior para pasar

a contracorriente con la alimentaci3n. Este gas tiene una mez— 

cla de H2- 12 al 3 por 1, 0. 2 % de A y trazas de CH4. 

2.- Recuperací6n criog&níca de hidr3geno de corrientes de - 

purga. 

La recuperaci3n de iaídrdgano de corrientes de purga es in— 
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dispensable economicamente para muchas operaciones que requieran

de grandes cantidades de hídr6geno; en estos casos los procesos

criogánicos son rutas econ&micas de operaci6n ( 2). 

Los parámatros principales en un ciclo criog6níco se - 

fijan por la alimentaci6n, la corriente de producto y las co---- 

rriantes de salida. La especificaci6n de la corriente de alimen

teci6n es sin duda el par6metro mas importantul la velocidad de

flujo, presi6n. temperatura y composici n son los factores prin- 

cipales que determinan no solamente las facilidades de pretrata- 

miento, sino la forma m4s ericiente de construcci6n del cielo -- 

criog6n.ico. 

Ciclo simple.- I!a ciclo mt1s econ¿mico es del tipo de - 

Joule -Thomson ( figura 111- 2). Este ciclo, como su nombre lo in - 

die&, utiliza solamente la rafrigeraci6n que se obtiene por la - 

expansi6n ¡ soentálpica de la porci6n condensada del gas alimenta

do hasta una: presi6n baja. Por lo tanto el ciclo no es costoso, 

virtualmente no consume potencia y se obtiene el hídrIgeno a una

presi6n elevada. 

producto

aLímentacijn

purga neta

cambiador de calor

FIG. 111- 2

separ-ador

válvuLa de expensi(5n
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Loa factores que llevan a la selecci&n da un ciclo de - 

Joule -Thomson son: 

1.- Cantidad de flujo. 

2.- Una proporci6n elevada de hidrocarburos ligeros en

el gas alimentado. 

3-- Una presi6n elevada del gas alimentado. 

4-- Una baja temperatura en el gas alimantado. 

5-- Condiciones estables del gas alimentado. 

Cielos Alternativos: 

Ciclo J -T pra- anfriado.- Este cielo es aplicable en don

de las condicionas dal gas alimantado no son adecuadas para que - 

un cielo simple de J -T sea empleado. El gas alimentado es enfria

do a una temperatura intermedia ( generalmente en - ina unidad de re

frigaraci6n con Fre&n) para elevar el potencial de refrigeraci6n. 

Esto es posible debido a que el potencial de refrigeraci n aumen- 

ta al disminuir la temperatura. 

Este cielo tiene todas las ventajas del simple, excepto

por las complicaciones de la unidad de refrigaraci6n suplementa— 

ria y de la potencia que consume. Se utiliza cuando el pre- enfri

amianto es pequeho y por lo tanto el tama:no de esta unidad es pe- 

queflo. 

Ciclo J -T Inter -enfriado.- Este cielo ( figura 111- 3) es

aplicable cuando las condicionas del gas alimentado son adn menos

valorables que las condiciones del cielo pre -enfriado y donde el

pre -enfriamiento necesario es excesivo. Bajo estas condiciones - 

el uso de una unidad de refrigaraci6n simple puede no ser iítil, 
m

debido al nivel de temperatura requerido es necesario utilizar un

refrigerante muy especial como el Fre&n 13. Ente ciclo hace uso

de uno de los cuatro sistemas siguientes: 
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1.- Alimentaci&n intermedia de gas enfriando por medio

áa un ciclo de compresi3n de vapor. 

2.- Expansi6n adíabática del gas alimentado por medio de

una turbina. 

3-- Expansi6n adiabática del hidrdgeno separado por me- 

dio de una turbina. 

4-- un ciclo de refrigeraci6n suplementado por una tur- 

bina. 
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La purificaci6n criogánica se generalmente aplicada a - 

la extracci6n de hidrocarburos ligeros ( 3), a voces 5610 con ni— 

tr3geno y arg&n de corrientes de hidr&geno de recírculaci6n. En

muchas de estas aplicaciones la meta del proceso es eliminar al - 

metano. 

Purificaci6n para unidades de Hidrodealquilaci6n. 

Las reacciones tIpicas da hidrodealquilaci6n son: 

H ` CH
3- 

C
6

H
5 - 

C
6

H
6 + 

CH
4

H
2 + 

C
2

H
5 -

C
6

H
5

lo C
6

H
6 + C 2 H 6

H + ( CH ) - C H - C H 2CH
2 32 6 4 6 6 4

0

Estas reacciones se llevan a cabo entro 600- 800 e y a

presiones mayores a 15 atm.; bajo estas condiciones, los compues- 

tos saturados mayores al etano son casi completamente convertidos

A la salida del reactor habrá hidr6gano sin reaccionar, metanog - 

etano, banceno y compuestos aromáticos más pesados. Esta corrien

te es enfriada a la temperatura ambiente; la mayor parte del ben - 

cono y otros compuestos aromáticos se condensan y una porci6n del

gas se recircula para formar el ciclo de síntesis, siendo lo de— 

más una purga que se puede utilizar como combustible. 

para tratar esta purga Lahman y Van Baush ( 3) hacen usc

del cielo simple de J -T ( figura 111- 2), eliminando la refrigera— 

ci&n Intermedia que puede tener, analizando el equilibrio termodi

námico del sistema C H4 -H2 en la hidrodealquilaci&n del tolueno. 
Tambían proponen un sistema de dos cambiadores de calor con dos - 

separadores ( figura 111- 4), para minimízar la compresi1n poste--- 



rior de los gases de la purga neta para poder llevarlos a los qu2

madores. Se obtiene la corriente de hidr6geno mas pura y s6lo es

comprime la corriente del segundo separador, para poder unirla — 

con la purga nata y llevar &sta a quemadores con el nivel de pre- 

si3n deseado. 

70

H
2

purif icado

purga neta

gas combustible

FIG. 111- 4
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Potrocarbon Developmenta ( 4) ha desarrollado varios proo, 

casos para producir hidr6geno con una pureza mayor al 91%, con 1% 

de arg6n y metano, cubiertos por tres patentes ( 5, 6, 7)- El proce

so simplificado consiste de una seccí6n de pretratamiento, en la

cual hay una columna de absorci6n para extraer el amoníaco, segu..1

da por dos adsorbadores de mallas moleculares para eliminar el

agua y el amoníaco presente., figura 111 - 5 - 

El gas libre de amoníaco y seco, pasa a la secci6n de

baja temperatura en donde se enfría y parcialmente condensa; esto

se lleva a cabo en un cambiador de calor a contracorriente con

las corrientes de recirculaci6n del separador y posteriormente

con un cielo suplementario de refrigaraci n con N2* La temperatu

0

ra mínima alcanzada es de - 187 C, correspondiendo a una pureza - 

en la fase de vapor de 91% de H2. Parte de los gases resultantes

se emplean para regenerar los adsorbedores de mallas moleculares, 

I.+— — pn-¡ i A t-.nn Al mrI-.-rí r-..qmant-.a santeA de cue entran. 
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M. W. Kallog Co. ( 8) describe el proceso de la figura — 

111- 6; la corriente de alimantaci&n a la unidad criog6nica es 140

por ciento mas grande que la purga convencional. Carc& dal 66 -- 

por ciento de esta corriente se recircula al ciclo de síntesis, — 

despues de haber sido enfriada a temperaturas criogánicas sin p6r

dida importante de presi6n. Otro 6 por ciento se combina con la

corriinta de baja presi6n y va al compresor primario; al resto es

purgado a los quamadores. 

La corriente de purga a alta presi6n se enrria por ra— 

frigaraci6n con amoníaco y por las corrientes de regreso en el -- 

primar cambiador de calor. 

La mayor parte del amoníaco sa axtrae por condansaci3n

el residuo se remueva en mallas molecularas. 

Cerca de 3/ 4 partes del Np, A y CH condensan en el se - 

4

gundo cambiador de calor y son separados en un tanque saparador. 

Despues del separador la corriente de alta prasl¿n se recircula a

el cambiador de calor. 

El líquido condensado se expande por medio de una válv-_u

la hasta cerca de 600 lb/ in
2 ; 

el vapor qua se rorma tiene una com

posicidn de 90 % de hídr6gano, el cual es separado y recirculado

a contracorr:iente en los cambiadoras de calor para ser combinado

con la corriente de baja presi6n. 

iU liquido restante contiene 70 % de N29 casi do % de A

virtualmente todo el CH4 Y s3lo 5 % del H¿ qua antriS en la unidad

criog6nica. Este liquido es el qua constituya la purga neta que

va a ser pasada a contracorriente para aprovechar su nivel de tem

peratura y al rinal ser enviada a quemadores. 

Ll hidr geno casi puro presenta una alternativa de ser
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expandido por medio de una válvula y unirse con el hidr6geno de - 

baja prasl6n. 

3.- Recuperaci6n de hidr6geno por ab3orcidn de los gases de

purga. 

La absorci3n de los gases de purga ofrece una tácnica alter- 

nativa. Alesandriní y Lynn ( 8, 9) observaron que todos los gases

de recírculaci6n del ciclo de síntesis son relativamente solubles

en amoníaco líquido y que esta solubilidad aumenta al aumentar la

temperatura en el rango de 0 - 100 C. siendo en el orden crecien

te de: H2, N2> A y CH4 . Esto los llev6 a proponer el proceso de

la figura 111- 7, en al cual una corriente lateral del cielo de -- 

síntesis, dos o tres vacas mayor a la pu ga convencional se alí— 

menta a una torre de absorci6n operando a 90 OC. La corriente de

vapor del domo de la torre sa vuelva a unir con la corriente prin

cipal. ZL lIquido de la parte Ini*arior de la torre se enfría con

la corriente de reflujo y con un refrigerante para vaporizar par- 

te de los gases disueltos en el amontaco, los cuales se recircu— 

lan a la torre. 

El l quido alimentado a la columna es amoníaco condensa

do en la corriente principal y amoníaco liquido de recirculacl<Sn, 

puesto que la otra parte de este áltimo se obtiene como producto

f inal. 

El gas absorbido en la fase líquida amoniacal es separa

do por expansiin a una prasi&n atmosfárica. Este gas separado -- 

constituya la purga neta y contiene todo el A y CH4 aliraentados, 

más algo de H.¿ y N2. 

Por disaflo propio del sistema la carga neta de rarríge- 

racidn será un porcentaje menor del qua se requiera para enfriar
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el ciclo de síntesis. La expansi6n se debe hacer con un diseño

que recupere la energía que requiera la bomba de recirculaci6n

del líquido a la columna. Por este proceso de absorci6n se recu- 

pera cerca del 90 % del hidr3geno Y 70 % del nitr6geno que se par

darían en la purga convencional. 

4.- Recuperaci6n por adsorci6n de los gases de purga. 

Union Carbida Corporation ( 10) ofrece tras tipos de procesos

para purificar hidr6geno: un proceso por adsorci6n para recuperar

hidAgano muy puro, un proceso criogénico para tratar hidr6geno - 

en grandes cantidades y una combinaci6n da ambos tipos de proca— 

sos para tratar grandes cantidades de hidr6geno y recuperarlo con

una elevada pureza. 211 primar proceso utiliza cuatro recipientes

idánticos de mallas molecularas, colocados en seria a temperatura

ambiente. Este proceso pueda quitar muchas impurezas de diferen- 

tes puntos de abullíci6n y de adsorcí6n al mismo tiempo, sin que

sea previamente tratada la mezcla. 

El segundo proceso es similar a los anteriores, utiliza

los mismos cambiadores de calor y separadores, aprovechando de la

misma forma el afecto Joula- Thomson. 
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Capitulo, 1-V

ANALISIS DE ALT,2iilDTATIV, S UTILIZAIMO PROC- MOS CRIOGENICOS

Síntesis por Dise ío Evolutivo. 

El diseño evolutivo consiste en proponer una configura

ci3n base y, a partir del análisis de ásta, generar una modifica

ci6n con el objeto de hacer mas eficiente el proceso o de redu— 

cir al efecto de la principal contribuci3n al costo global del - 

mismo, de.pendiendo del objetivo buscado. 

Si dicha modificaci6n tiene 6xito se aplica el mátodo

en forma recursival partiendo de la mejor configuración propues- 

ta hasta el momento y continuando hasta qua ya no sea posible -- 

proponer una nueva modificación que reduzca la función objetivo

establecida. 

Objetivo. 

El objetivo principal de este trabajo es desarrollar - 

un proceso para recuperar la porci6n de hidr-, eno que se tira en

forma de purga, sin emplear rafrigaraci6n adicional y tratando - 

de que la corriente principal no tenga caídas da presi6n consida

rablas. El hídr3gano se tiene que separar con una pureza eleva- 

da para poderlo recircular al cielo de síntesis. 

Desarrollo. 

Como configuraci6n base se tom6 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, obteniándose dos fases a 365 0 R. Estas dos - 

fases se hacen pasar por un saparador, en donde se ganaran las - 

corrientes 3 y 4- 
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La corriente liquida corresponda a la corriente 4, 11

cual se hace pasar por una válvula de expansión para aprovechar

el enfriamiento que se adquiere por el afecto de Joula- Thomsan, 

por lo que el ciclo lleva asta nombre. 

La corriente ya expandida corresponda a la corriente 6

la cual, junto con la corriente 3. se hace pasar a contracorrien

te con la purga, proporcionando el enfriamiento aucasario Para

la condensaci n parcial. 

La expansi0n de la corriente 4 se llev6 a cabo a pre— 

3iones bajas, de 180 a 30 lb/ in
2 (

ejemplo tabla IV -1), resultan

do que a presiones cercanas a lbO lb/ in
2

la temperatura de la co

2

rriente 2 es mucho menor que a presiones cercanas a 30 lb/ in , - 

lo mismo que para la corriente expandida 6, por lo que esta ex— 

pansi6n se debe hacer hasta la presi6n atmosfárica para evitar

que solidifíque el amoníaco en este punto. 

a vapor generado por condensaci6n lleva 72 % de H¿ 

prácticamente todos los Inertes. Pero aquí se pueda var la pri- 

mera modifícací6n que puede tener el proceso. Al hacer la expe n

si3n, la corriente 6 contiene dos fases, una de las cuales co--- 

rrasponde a amoníaco casi puro ( 99. 9 %), aunque en las condicio- 

nas alcanzadas este amoníaco se ancuantra s6lido puesto que la - 

tamparatura es menor a la temperatura de rusi3n del amoníaco --- 

353. 6 OR). Sin embargo, subiendo la temperatura sl es posible

separar este amonlaco, por lo que resulta conv3nienta colocar un

separador despuga de la expansi6n ( rigura IV -2). 

Haciendo esta nueva separaci6n se podría colocar una - 

válvula de expansi6n en la corriente 80, aunque sa lograrla muy

poco anrriamiento adicional, puesto que la expansi6n principal - 

as a pra3íonas muy bajas9 y se tendría el mismo problema de sol¡ 
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TABLA IV -1

CORRIENTE 1 3 4 6

PRESION ( lb/ in2) 36oi. 00 3591- 00 3591- 00 30. 00

TEMPERATURA ( 
0

R) 555- 00 365- 22 365. 22 329. 96

FLUJO ( lb mol) 1165. 27 lo42- 93 122- 34 122- 34

POR CIENTO EN MOL, 

132- 14 67- 42 64- 72

POR CIENTO EN MOL

112 66. ol 72. o6 14. 42 14- 42

N2 18. 3o 18. 69 14. 97 14. 97

INERTES 10. 09 9. 19 17- 80 17. 8o

NE3 5. 6o o. o6 52. 81 52. 81

T 0 T A L 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00

PESO MOLZc~ 9- 931 9- 074 17. 238 17. 238

TABLA IV -2

CORRIENTE 1 3 4 So 81

PRESION ( lb/ in2 3601. 00 3591- 00 3591- 00 30- 00 50- 00

T.cIMPEiATU1:U ( OR) 555- 00 352. 24 352. 24 311- 45 312- 79

FLUJO ( lb mol) 1165. 27 1033- 13 132- 14 67- 42 64- 72

POR CIENTO EN MOL

E2 66. ol 72- 51 15- 17 29- 74 0. 00

N 18- 30 18- 55 16- 34 32. 02 0. 00
2

INERTES 10. 09 8. 90 19- 40 38. 02 0. 01

NH3 5. 6o 0- 04 49. 09 0. 22 99- 99

T 0 T A L 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00

PESO MO=- ULAR 9- 931 8. 982 17- 346 17. 645 17- 034



dificaci&n del amoníaco como lo indica la tabla IV -2. 

La pureza del hidr6geno alcanzada hasta aquí es del

72 % - y para aumentarla a3 necesario disminuir al nivel de tempe- 

ratura de la condansaci3n parcial. Para lograr ásto se requiera

emplear dos ciclos de J -T. sin eliminar el tanque de saparaci3n

del amoníaco ( figura IV -3) - 

El primer ciclo es igual al de la figura IV -2p s lo

que en lugar de regresar al cambiador la corriente 3, gsta se ha

ce pasar a contracorriente en un segundo cambiador de calor, don

de se vuelva a condensar parcialmantel para posteriormente pasar

a un separador y generar las corrientes 71 Y 72. Aprovachando - 

nuevamente el enfriamiento adquirido por el efecto de J -T, ha—- 

ciendo pasar la corriente 72 por una válvula de axpansi6n. La - 

corriente expandida corresponde a la corriente 73- 

M. enfriamiento en el segundo cambiador lo van a pro— 

porcionar las corrientes 71 Y 73 al hacerlas pasar a contraco--- 

rriante con la corriente . 

La corriente 73 que lleva la mayor parte de Inartas co

mo lo muestra al ejemplo de la tabla IV -3, se evapora compl9ta— 

mente al pasar por el cambiador de calor, mezclándose al salir - 

con los gases provenientes del saparador de la corriente 6 para

posteriormente Pasar a contracorriente con la corriente de al¡-- 

mentaci6n en el primer cambiador. 

En esta proceso al amoníaco se obtiene con la misma pu

reza y sin riesgo de solidificar, pero serán necesarios adsorba- 

doras de mallas molecularas para eliminar el amoníaco que quede

en la corriente principal, que va al segundo cielo, puesto que - 

al nivel de temperatura en el segundo ciclo es mucho menor al -- 



t3i

FIG. IV - 3



TABLA IV -3

CORRIíWE 1 3 4 80 di 71 73 75

PRI SION ( lb/ in2 ) 36ol. 00 3591- 00 3591- 00 145- 00 1115- 00 3581- 00 155- 00 145- 00

Te2APERAT ÙRA ( 
0

R) 555- 00 384. 82 384. 82 358. 61 358. 61 241- 54 162- 37 370- 00

FLUJO ( lb mol) 1165. 27 1054- 57 110- 70 47. 10 63. 6o 861- 57 193- 00 240. 10

POR CIENTO EN MOL

H2 66. ol 71- 52 13- 44 31- 58 0. 00 81. 13 28. 63 29. 21

N
2

18. 30 18. 83 13. 19 31. 01 0. 00 14- 58 37- 81 36- 47

IN&RTUS 10. 09 9- 53 15- 57 36- 57 0- 03 4. 29 32. 89 33- 51

NH 5. 6o 0. 12 57- 80 0. 84 99- 97 0. 00 o. 67 0- 71
3

T 0 T A L 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00

P& SO MOLECULAR 9. 931 9- 178 17- 098 17- 183 17- 035 7. 012 18- 849 16- 522

f- 
ON
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17
primero. 

La corriente de producto 5 se puede obtener hasta con

una Pureza del b3 % de H2, teniendo 3. 6 '% de Inertes, pero 6sto

ocasiona que se vaya más amoníaco hacia el segundo cielo, hacien

do mayores los adsorbadores, ya que al segundo ciclo entran más

moles de amoníaco de las que entrarían el se obtiene la corrían - 

te 5 con bl % de H2 Y 4- 3 % de inertes. Además, entre mayor pu- 

reza tenga el hidr6geno, hay mas posibilidad de que solídifíque

el Cl, puesto que en la expansi6n se requiera de una temperatu- 

ra menor a 160 0 R para obtener una pureza del 83 % de H. y la — 2

temperatura de fusi6n del metano as de 163. 6
0

R. 

Con el objeto de producir un mayor enfriamiento se pro

b3 una válvula de axpansí6n en la corriente 80 como se muestra - 

en la figura IV -4, para poder expander mas la corriente 72, no - 

teniendo efectos importantes sobre el sístama, puesto que el en- 

friamiento es de 2 J 3 grados y puede ocasionar el problema de - 

que solidifique el C en el segundo ciclo, o sea en la expan--- 

si6n del líquido generado en la segunda condensací6n parcial. 

pin esta & ltima expansi6n referida, se observa que la - 

fase vapor producida tiene una pureza en hidr6gano un poco menor

a la de la corriente principal, por lo que es conveniente colo— 

car un tanque separador despuás de la válvula ( figura IV -4), re- 

cuperando as¡ la mayor parte del hidr6geno del proceso. Esta -- 

cantidad corresponde al 7 % del hídr6geno que entra en la co---- 

rriente 1. 

A este nuevo proceso se la volvi3 a probar la válvula

en la corriente 80. pero tampoco tuvo una fran influencia sobre

el proceso, tendiendo el proceso por las soluciones encontradas
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TABLA IV - 1

CORRIENTE 1 35 Bi 71 72 77 78 75

PRESION ( lb/ in2) 150- 00 150- 00 3581- 00 3581- 00 110- 00 110. 00 100. 00

TEMPZRATURA ( OR) 358- 73 358- 73 242. 41 242- 4-1 159. 26 159. 26 368. 06

FLUJO ( lb Mo1) 47. og 63. 60 866. 63 187. 94 72. 46 115- 47 162- 56

POR CISKTO igN MOL

H
2

31- 59 0. 00 80. 88 28- 40 71- 52 1- 35 10011

N
2

31. 00 0. 00 14- 74 37- 71 25- 35 45- 47 41. 28

INARTES 36. 6o 0. 03 4. 38 33. 20 3- 13 52- 05 47- 57

NH 0. 81 99- 97 0. 00 o. 69 0. 00 1- 13 1. 04
3

T 0 T A L 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 000

PESO MOLECULAR 17- 183 17- 035 7- 076 18- 870 9. 639 24. 663 22. 496

I oorrientes 1, 3. 4 an TABIA IV -3
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a aliminaria, ya que la calda de presi6n de a3ta válvula era de
2

20 lb/ in

Además por el poco erecto de la válvula disminuye tam- 

bién, aunque poco, la pureza del hidr6gano, oomo lo indica la ta

bla IV -4, ya que se aumenta al nivel de temperatura en el segun- 

do ciclo. 

La planta de amoníaco de Salamanca, Gto. separa al amo

níaco a 555
0

R ( 35 0 C) en al separador primario ( FA -673) Y esta

temperatura fuá la utilizada como dato en la alimentaci6n para - 

los sistemas anterioreog por lo que se decídi6 estudiar la posi- 

bilidad de separar el amoníaco a 0
0

C. Con esta temperatura en

la alimentaci6n disminuye la pureza del hidr6gano en la corrien- 

te principal a 76 %, puesto que aumenta el nivel de temperatura

en el primer ciclo a 405
0

R y en el segundo ciclo a 251 0 R, ba— 

jando consecuentemente la pureza del hidr6gano que se separa a - 

menor presi6n en la corriente 73 - 

Como se va obsarvandop s6lo a temperaturas menores a ~ 

las anteriores la corriente de hidrógeno tendrá una mayor pureza

por lo que sa pensó la posibilidad de colocar un expansor en una

corriente salparada de la corriente Principal ( figura IV -r,,). NO

se puede colocar una válvula de expansi6n puesto que el nivel de

tamparatura alcanzado y considerando al hidr6geno como si fuese

puro, la válvula ocasionaría un ligero enfriamiento comparado

con la gran calda de presi6n que 3e tiene. 

Este Droceso tiene una gran ventaja sobre los anterío- 

ros debido a qua pueda arrancar sin refrigeraci6n adicionalo ya

que el expansor proporciona la refrigaraci3n ilecesaria con la -- 

cual puede iniciarse poco a poco la condensaci3n parcial. 

No hay pérdida da la parci6n seDarada de la corriente
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TkBLA IV -5

COhRIPMTE ¿ 3 4 80 15 18 72 77 78 75

PRESION ( lb/ in2) 3571- 00 3591- 00 1150- 00 1150- 00 3561. 00 3561. 00 il6o. 00 116o. 00 1150- 00

TMMUTURA ( OR) 380. 47 380. 47 362- 74 362- 74 205- 89 205- 89 164- 57 164- 57 367- 58

FLUJO ( lb mol) 1051- 11 113- 03 48. 91 64. 12 654- 73 396. 38 12. 110 280. 140 329. 31

POR GUNTO kM MOL

H 71- 71 13. 64 31. 49 0. 03 go. 69 40. 36 91. 94 18. 14 20. 1P

2

N
2

18. 83 13. 56 31. 32 0. 02 7- 79 37- 04 7- 18 49. 83 47 - Ob

INiffITQ3 9- 46 16- 05 36- 93 0. 11 1- 52 22. 60 0. 88 32. 03 52- 76

NH 0. 00 56- 75 0. 26 99. 84 0. 00 0. 00 0, 00 0, 00 0. o1, 

3

T 0 T A L 100. 00 100000 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100, 00 100, 00 100. 00

Uso MOLWULAR 9- 149 17. 127 17. 245 17- 037 4- 513 16. 808 4- 176 22. 269 21. 52

corriente 1 en TA13LA lV- 3

1 coxigidarando adourbadores

nru
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principal, ya que gata se mezcla con la corriente expandida 73, 

y se una con el hidr6--eno de esta corriente para separarse poste

riormente de la fase líquida. 

Esta proceso se calcul6 con diferentes fracciones ex— 

pandidas de la corriente principal ( 0- 05- 0- 55), aumentando la — 

presión de la expansión con la fracción expandida, y aumentando

igualmente la pureza de la corriente principal. La pureza de la

corriente de hidr geno de menor presión aumenta siempre más rápi

do que la pureza de la corriente principal. 

Un ejemplo de este proceso es el de la tabla 17- 5, qua

corresponde a una fracción expandida do C- 3 - al este caso se

debería analizar el problema de la solidificaci3n del metano, 

puesto que en la expansión de la porción de la corriente princi- 

pal se obtiene una temperatura menor a la da solidificación de - 

éste, aunque es poco probable ya que la fase liquida formada tia

no una concentración de metano del 12 %, o sea no es metano puro

La áltima modificación qua se probó fue la de colocar

el expansor, no un una porción de la corriente principal, sino - 

en la corriente líquida adquirida en la segunda condensación par

cial ( fi3ura IV -6). o sea, en la corriente 77 después de ser eva

porrada completamente en el segundo cambiador, para ser expandida

y nuevamente introducida en el cambiador de calor. 

Este proceso tambián di¿ una pureza del 89 % de % en

la corriente principal ( tabla IV -6). no pudiéndose recuperar la

otra parte del hidr&geno, la que corresponde al 18 % del hidr6ge

no de la alimentación. por lo que será necesario encontrar una - 

solucí6n tal que se puedan adquirir dos fases, para posteriormor, 

ta colocar un separador y podar recuperar la mayor parte del Ini- 
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TABLá IV -6

CORRI" T£ 1 3 4 Bo 15 71 77 75

Pf(W31UN ( lb/ in2 ) 36ol. 00 3591- 00 3591- 00 1300- 00 1300- 00 3581- 00 3581- 00 1300- 00

TMPEMPUR& ( OR) 555- 00 374. 36 374. 36 357. 12 357. 12 212- 85 212- 85 350. 23

FLUJO ( lb mol) 1165. 27 1048- 74 116- 53 52. 18 64. 35 691- 74 356. 013 4.08. 26

POR CláNTO & N MOL

H2
66. oi 71- 79 13- 94 31- 09 0- 03 89o24 38. 08 37- 19

IN 18, 30 18- 76 14- 10 31- 47 0. 02 8* 92 37- 93 37- 10
2

INERTES 10. 09 9. 36 16- 73 37- 23 0. 11 1. 84 23. 99 25. 68

NH 5. 6o 0. 09 55. 23 0. 21 99- 84 0. 00 0. 00 0. 03
3

T 0 T A L 100. 00 100. 00 100- 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00

HBO MOLECULkH 9. 931 9. 126 17. i6g 17- 333 17- 037 4. 900 17- 317 17- 319

S

k. n
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dr6geno presents. 

Zate proceso tamblen tiene la ventaja en el arranque - 

cia.L anterior, inaciencLo pasar inicialmente la corriente principal

por el expansor para adquirir enrriamienzo y pociar iniciar poco

a poco la conaensaci6n parcial requerícLéL, aunque no parece tan

atractivo como e¡ anterior. 
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CONCLUSIONES Y R&COM.&MACIONES

3a puede concluIr que se alcanz& el objetivo del traba

jo, proponiendo para la recuperaci6n del hídr6geno un proceso re

lativamente aímplev ya que no requiere de refrigeraci6n adicio— 

nal para su funcionamiento, con una s6la parte m6vIl que es el

expansor y basado en dos condensacionas parciales que se llevan

acabo en cambiadoras de calor, cuyo anfriamiento lo proporcionan

basicamente el expansor y la refrigaraci6n obtenida por el efec- 

to Joule -Thomson en vdlvulas de expansi3n. 

El hidr&gano que lleva la purga se separa principalmen

te en dos corrientes: la corriente principal en donde se encuen- 

tra la mayor parte, con una pureza elevada y sin pérdida conside

rabla de prasí6n; la segunda corriente con un flujo menor, una - 

pureza un poco mayor y con una presi6n menor a la de la corrion- 

te principal. Existe la posibilidad de que estas corrientes se

obtengan con una pureza m4s elevada, expandiendo una parte má3 - 

grande de la corriente principal. 

El amoníaco que lleva la purga se obtiene completamen- 

te puro pero en fase de vapor, por lo que seré necesario conden- 

sarlo para mandarlo a almacenamiento. Esta separaci6n tiene co- 

mo gran ventaja la aliminaci6n de la sacci6n de recuperaci6n de

amonfaco de la planta. Aquí hay que hacer notar que no se anal¡ 

z6 el efecto de la recirculaci6n de las corrientes recuperadas - 

sobre las condiciones de operaci6n del ciclo de síntesis. 

Jomparando el proceso desarrollado en esta trabajo con

los que fueron analizados en el capítulo ! Il, se puede concluír

que el purificador criogánico es un proceso muy interesante ya - 

q7ja elimina el 99 % del metano y el 65 % del arg6n. dejando un - 



gas da síntesis con la relaci6n estaquiomátrica requerida, conte

n1andc j. 2 % de arg6n y s6lo trazas de metano, pero como trata

la corriente principal y no la purga, ocasiona que la3 áreas de

transferencia de calor sean mucho mayores y por lo tanto hace

Tia el equipo se& mas costoso. Por otra parte, Kallog propone

un proceso al cual se le pueden hacer modificaciones para aumen- 

tar su aficienciag y 4stas nos llavarían al proceso aquí das&rro

llado. 

Con raspacto a los otros procesos descritos en el caDI

ulo III, se puedo decir qua por el aumento de la producci6n de

ioniaco se tiende a utilizar procesos críogánicos, ya que en ás

toa sa pueda manejar flujos grandes y son relativamente simples

y poco costosos. 

El siguiente paso de este trabajo seria la optimiza--- 

ciA,n del proceso, partiendo da una de las soluciones y plantean- 

do adacuadamanta la funci6n objetivo, ya que se daban de tomar - 

en cuanta las restricelones del proc-3so como son el punto da so- 

lidificaci6n del amoníaco y la presí6n a la que se puede obtener

coir- - apor y así podarlo separar puro. 

En el segundo ciciop la presi6n de expansi6n máxima -- P

ue sa pueda alcanzar con el expansor se daba de calcular de --- 

zuardo a la tamperatura da solidificaci6n del metano y gato se- 

r1a calculandi la fugacidad del metano en estado s3lido a la ten

paratura de es -.a expansi6n. ya que si esta áltima es menor a la

del mata -no en la fase líquida, & ata solidificaría. 

Fiaa2_mentay sería necesario analizar la integración -- 

del proceso a la planta y gato seria sobra la purga, con una no- 

rrianta un pcco mayor a la purga convencional, tomando en cuenta
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qua esta Integraci6n puede hacerse antas o despues del separador

primario de amoníaco y que s6lo se admiten en el convertidor de

síntesis de 1 a 1- 5 % de Inertes. 
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kFENDICE A

PARAMETROS DE INTERAGGION PARA LA ECUACION DE ESTADO DE SOAVE

La simulaci6n del proceso hace uso del símulador de pro

casos criogénicos " SIPROC*, desarrollado por Flores y Barnés ( 1). 

Js -,e simulador tiene almacenadas varias acuaciones de estado, ba

sándose este trabajo en la ecuaci6n de estado de Soava ( 2): 

R T
P=- 

V- b V C V + b) 

en donde a y b son constantes que pueden ser calculadas a partir

de nropiadados críticas Y Y ( gQma) es una funci6n de la temperatu- 

ra reducida y dal factor acántríco: 

R Tc
b a 0. 08664

PC

a= 4. 9 34 b R Tc

1

1= 1 + C 0. 480 + 1- 574w - 0. 176ZC 1 - Tr/ 

Extendiendo la aplicaci6n de la ecuaci6n de estado a -- 

nszclas multioomponentes, Barn&s ( 3) recomienda las reglas de mez

clado: 

bm= lyi bi

am M ( Lyi
142

t
V2 ) 2

ai i

Las mezclas que contienen hidr6gano y halio no siguen - 

la ley de los estados correspondientes por sus afectos cuántícos

y, por lo tantog las ocuaciones de este tipo no predican con bue- 

na exactitud el equilibrio termodinámico. Nawton ( 4). por prueba

y error, encontr6 que cuando la temperatura crítica es expresada
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en K y la presi6n crítica en atmósferas, afladiendo un factor de

8 a cada una de estas propiedades se obtienen mejores resultados, 

por lo que para el hidrógeno se utilizó una función arbitraria de

tamperatura reducida y presión reducida: 

TrCH
T

2) Tc + 8

p
PrCH

2` PC + 8

Morgan y Childe ( 5) demostraron que este factor de 8 es

variable; disminuyendo a temperaturas reducidas elevadas y aumen- 

tando a temperaturas reducidas bajas. ZudkavItch y Joffa ( 6) uti

lizan una varsi6n modificada del mátodo de Chueh, Guan y Prauz--- 

nitz ( 7) para mezclas que contengan hidr6gano. Este mátodo depag

de de la masa molecular y de la temperatura: 

Tc
Tp

0

YMT

0

PC.- 
Pt

1 + c2/ MT
donde Te y Pc9 son temperatura critina y presión crítica clá3i-- 

cas, C 1 es una constante igual a 21. 8
0

K y G 2 otra constante ---- 
4... jual a 4. 2

0
K. Sin embargo, por la complicación que Introduci- 

J. an estas funciones en el c4lculo de las diversas propiedadas -- 

termodinámicas, en este trabajo se utiliz6 la aproximación de New

ton. 

i5n la ecuación de estado se hace uso del parámatro de - 

interacci6n binario, el cual se calcul6 ajustando los datos expe- 

rimantale3 propuestos por Míchela, Dumolin y Van Dijk ( 8) y Rea— 

mar y Saga ( 9). Esto se hizo calculando el equilibrio termodiné- 

mico con presión y temparatura conocidos, ajustando los valores - 

del parámetro de Interacci6n hasta que se obtiene un mínimo en la



r.15

desviaci6n acumulada de la volatilidad relativa en cada uno de -- 

los sistemas binaríos. 

En las figuras siguientes se comparan los datos experi- 

mentales con los resultados predichos por la acuaci6n de Boava -- 

con los parámetros de interacción encontrtidos para los siguientes

sistemQ3: 112- NE3, A—NE3 y N2- NH3* P«" ' l "' t"' C H4 -NH3 so ut' 
líz& un pardmetro de ¡ nter&cci6n parecido al del sistema A - N' 3 86

lo por analogla. Los parámatros de interacci6n para los demÁs -- 

sistemas fueron propuestos por Chueb. y Prauznitz ( 7)- 
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SISTEMA A - NH 3
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APIODICE B

D5SCRIPCION DEL METODO DE SIMULACION EMPT-RA 0

La simulaci6n de los modelos presentados en el díseilo - 

evolutivo se hizo con las * subrutinas* cargadas en el OSIFROC". - 

Este simulador es de estructura variableg lo que nos permite adaj2

tar sus " subrutinas" a nuestros procesos. 

3 U B R U T I N A

RETIT

INDATA

REPROP

IGUAL

k IA, IB) 

FLASH

KF, KE, NI, IF. 1V. IL) 

valor KF

1 PJ conocidos

2 P, R

3 P, H

0 B J E T I V 0

Leo los encabezados que se imprimirán

en la parte superior de cada hoja de - 

resultados. 

Lee los datos de componentes y de co— 

rriantes necesarios para iniciar el -- 

proceso. 

INDATA hace uso de esta subrutina, la

cual lee y escribe las constantes fía¡ 

cas necesarias para la simulaci6n y el

tablece las unidades con las que se -- 

llevarán acabo los cálculos. 

Igual& completamente todas las propie- 

dades de la corriente IA a la corrien- 

te IB. 

Calcula diferentes tipos de flash ( e-- 

cpailibrío), por medio del algoritmo de

Newton- Raphson para funciones no linea

las, en funci6n del Indica que tome KP
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4 P, 3 conocidos

5 T, R

6 T» H

7 T, 3

NI número de ltaraciones

1 estimaci6n de composici6n disponible

0
N u no disponible

IF, IV e IL corrientes de alímentací6n, vapor y lIquido

a4T FLASH hace uso de esta 3ubrutina en la

KC, KZ, NI, IF) cual se almacenan las acuaciones de es

IM -to. tado, dependiendo del Indica que tomo

1 Barnés R - K l=, para el cálculo de propiedades. 

2 Sojava..Barnés R - K

3 Soave R - K

4 Soave R - E con regla de mezclado modificada

KG 0 hace una correcci6n al comportamiento Ideal de las propia - 

dadas molares parciales

MM1 Calcula las propiedades termodínémicas

KC, 11J, NI, IF) de una mezcla de multicomponentos; fa - 

KF: se, presi6n y una segunda propiedad. 

1 T conocida

2 H

MAZCLA Lleva acabo el mezclado de varias co— 

NM, I.A, IB, IC, ID, PT) rrientas, dapandiendo del Indica NM in

II) corriente de salida dicando el número de corrientes IA, IB

PT presi6n en el mez— a IG que entran al mezclador. 

clador

SEPAR& Divida una corriente en dos corrientes
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IF, iA, IBJEAC) en funci3n de la fracci6n FRAC que se

sepítrae

Z(PáN Hace el cálculo de una expansi3n Isoen

IA, Il.IV. 1I., EFA) tr6pica, tomando en cuanta la afícian- 

cia ZFA del expansor. 

VALVU Hace el cálculo de una expansi6n Isoen

IF1, 13, 1-V, 1L) tIlpica, en donde IZ es la corriente - 

de salida. 

1 — UTUTNK Hace la uni&n de una válvula con un -- 

1.F, 1J. IV, IL. NVA. IF2) tanque separador o un mezclador, depeg

NVA: diendo de IF2 ( 0 no es mezclador ). - 

1 una válvula as corrientes de salida también pue— 

la segunda válvula den tener válvulas de expansi6n depen- 

sa coloca en la co díando del Indice NVA. 

rriente Inferior

3 lá ae,-sunda válvula se coloca en la corriente superior

4
1,

hay válvulas en las corrientes de salida

T111T-70 Escribe el encabezado de los resulta— 

dos de la simulací6n. 

CORRS Imprime detalladamente las corrientes

resultantes de la simulaci6n. no mayor

4 y de menor a mayor. 

Además, el simulador cuanta con el BLOCK DATA en donde se

encuentran almacenadas las propiedacias necesarias para llevar aca

bo la símulaci6n. 

La forma de intagracián da estas subrutinas se enGuan-- 

tra en el diagrama ae flujo de la figura B- 1, el que corresponde

al proceso de la fi;p-ira IV -5. 
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Un ejemplo de los resultados obtenidos para ese mismo - 

proceso se encuentra en los listados que se presentan a continua- 

ci6n. 
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 1

FECHA 19- AGST- 77 USUARIO jOSE C. M. 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA' 

CORRIENTE 1

PRESION ( PSIA) 3601. 00 3591. 00

TEMPERATURA ( GR 555. 00 380. 47

NOMBRe. FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

cl 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. 859

H2 0. 660049 769. 135 0. 660049 769. 135

NH3 0. 056020 65. 278 0. 056020 65. 278

TOTAL 1. 000000 1165. 270 1. 000000 1165. 2170

PESO MOLECULAR 9. 931 9. 931

ENTALPIA MOLAR 3426. 950 1556. 089

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 7. 681 7. 734

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR 22. 123 18. 173

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 125 1. 125

VAPORIZACION 1. 000 0. 903

CORRIENTE 3 4

PRESION ( PSIA) 3571. 00 3591. 00

TEMPERATURA ( GR 380. 47 380. 47

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO < LB M) 

cl 0. 056597 39. 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

PESO MOLECULAR 9. 149 17. 127

ENTALPIA MOLAR 2124. 544 3722. 304
BTU/ LD MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 7. 737 7. 578

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR 17. 868 20. 887

BTU/ LD MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 144 0. 000
VAPORIZACION 1. 000 0. 000
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 2

FECHA 19- AGST- 77
USUARIO JOSE C. M- 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA - 

CORRIENTE 5 6

PRESION ( PSIA) 3541. 00 1150. 00

TEMPERATURA ( GR 543. 00 362. 74

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

cl 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. 906875 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

ENTALPIA MOLAR 3289. 076 3722. 827

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 6. 923 14. 471

BTU/ LB MOL GR) 
20. 986

ENTROPIA MOLAR 17. 120

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 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) 

cl 0. 216158 71. 183 0. 000917 0. 059

N2 0. 470826 155. 048 0. 000196 0. 013

AR 0. 111425 36. 693 0. 006244 0. 016

H2 0. 201203 66. 258 0. 000255 0. 016

NH3 0. 000389 0 . 128 0. 998389 64. 018

TOTAL 1. 000000 329. 311 1. 000000 64. 121

PESO MOLECULAR 21. 523
8125. 596

17. 037

ENTALPIA MOLAR 3512. 302

BTU/ LB MOL) 
CAPACIDAD CALORIFICA 7. 826 18. 477

BTU/ LD MOL GR) 
16. 170

ENTROPIA MOLAR 30. 807

BTU/ LB MOL GR) 
0. 142

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 006

VAPORIZACION 1. 000 0. 000
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 3

FECHA 19- AGST- 77
USUARIO JOSE -. M. 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 18 19

PRESION ( PSIA) 3561. 00 3561. 00

TEMPERATURA ( GR 205. 89 205. 89

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

el 0. 004428 2. 899 0. 004428 0. 870

N2 0. 077960 51. 043 0. 077960 15. 313

AR 0. 010736 7. 029 0. 010736 2. 109

H2 0. 906875 593. 756 0. 906875 178. 127

NH3 0. 000000 0. 000 0. 000000 0. 000

TOTAL 1. 000000 654. 728 1. 000000 196. 419

PESO MOLECULAR 4. 513 4. 513

ENTALPIA MOLAR 878. 955 878. 955

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 8. 196 8. 196

BTU/ LD MOL GR) 
10. 087

ENTROPIA MOLAR 10. 087

BTU/ LB MOL GR) 
1. 180

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 180

VAPORIZACION 1. 000 1. 000

CORRIENTE 20 27

PRESION ( PSIA) . 160. 00 1160. 00

TEMPERATURA ( GR 157. 75 164. 57

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

el 0. 004428 0. 870 0. 096931 57. 461

N2 0. 077960 15. 313 0. 273526 162. 146

AR 0. 010736 2. 109 0. 059218 35. 104

H2 0. 906875 178. 127 0. 570326 339. 089

NH3 0. 000000 0. 000 0. 000000 0. 000

TOTAL 1. 000000 196. 418 1. 000000 592. 800

PESO MOLECULAR 4. 513 12. 734

ENTALPIA MOLAR 561. 214 302. 138

BTU/ LD MOL) 
7. 437

CAPACIDAD CALORIFICA 8. 208

BTU/ LB MOL GR) 
12. 320

ENTROPIA MOLAR 10. 602

BTU/ LB MOL GR) 
0. 000

F. DE COMPRESIBILIDAD 0. 000

VAPORIZACION 0. 969 0. 527
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 4

FECHA 19- AGST- 77 USUARIO JOSE C. M. 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE 67 68

PRESION ( PSIA) 1150. 00 1140. 00

TEMPERATURA ( GR 368. 47 543. 00

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

cl 0. 001674 0. 523 0. 001674 0. 523

N2 0. 071750 22. 415 0. 071750 22. 415

AR 0. 007136 2. 229 0. 007136 2. 229

H2 0. 919441 287. 232 0. 919441 287. 232

NH3 0. 000000 0. 000 0. 000000 0. 000

TOTAL 1. 000000 312. 399 1. 000000 312. 399

PESO MOLECULAR 4. 176 4. 176

ENTALPIA MOLAR 2058. 671 3213. 985

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 6. 539 6. 718

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR 16. 608 19. 190

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 052 1. 044

VAPORIZACION 1. 000 1. 000

CORRIENTE 70 71

PRESION ( PSIA) 3561. 00 3561. 00

TEMPERATURA ( GR 205. 89 205. 89

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO < LB M) 

cl 0. 056597 59. 489 0. 004428 2. 030

N2 0. 188253 197. 874 0. 077960 35. 730

AR 0. 038078 40. 024 0. 010736 4. 921

H2 0. 717072 753. 721 0. 906875 415. 629

NH3 0. 000000 0. 000 0. 000000 0. 000

TOTAL 1. 000000 1051. 109 1. 000000 458. 309

PESO MOLECULAR 9. 149 4. 513

ENTALPIA MOLAR 272. 233 878. 955

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 7. 521 8. 196

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR 11. 083 10. 087

TU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 144 1. 180

VAPORIZACION 0. 623 1. 000



PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 5

FECHA 19- AGST~ 77

367. 58

USUARIO JOSE C. M. 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

139. 731

CORRIENTE 72 73

50. 857

PRESION ( PSIA) 3561. 00 1160. 00

280. 401

TEMPERATURA ( OR 205. 139 167. 93

2048. 522

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

27. 521

cl 0; 142768 56. 591 0. 142768 56. 591

N2 0. 370434 146. 933 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

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 6. 405 7. 153

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA 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) 

TEMPERATURA ( GR

NOMBRE

cl 0. 203058

N2 0. 498326

AR 0. 117242

H2 0. 181374

NH3 0. 000000

TOTAL 1. 000000

PESO MOLECULAR

ENTALPIA MOLAR

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD

VAPORIZACION

1150. 00 1150. 00

368. 47 367. 58

FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

56. 938 0. 216158

139. 731 0. 470826

32. 875 0. 111425

50. 857 0. 201203

0. 000 0. 000389

280. 401 1. 000000

22. 269

2048. 522

9. 446

27. 521

0. 889

1. 000

71. 183

155. 048

36. 693

66. 258

0. 128

329. 311

21. 523

2048. 614

9. 411

27. 515

0. 891

1. 000

75
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 6

FECHA 19- AGST- 77 USUARIO JOSE C. M. 

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 ( LB M) 

cl 0. 004428 2. 030 0. 001674 0. 523

N2 0. 077960 35. 730 0. 071750 22. 415

AR 0. 010736 4. 921 0. 007136 2. 229

42 0. 906875 415. 629 0. 919441 287. 232

NH3 0. 000000 0. 000 0. 000000 0. 000

TOTAL 1. 000000 458. 309 1. 000000 312. 399

PESO MOLECULAR 4. 513 4. 176

ENTALPIA MOLAR 2079. 958 670. 241

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 6. 995 8. 101

BTU/ LB MOL GR) 

ENTROPIA MOLAR 14. 426 11. 034

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 1. 175 0. 938

VAPORIZACION 1. 000 1. 000

CORRIENTE 78 80

PRESION ( PSIA) 1160. 00 1150. 00

TEMPERATURA ( GR 164. 57 362. 74

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

cl 0. 203058 56. 938 0. 291260 14. 246

N2 0. 498326 139. 731 0. 313169 15. 317

AR 0. 117242 32. 875 0. 078071 3. 818

H2 0. 181374 50. 857 0. 314883 15. 401

NH3 0. 000000 0. 000 0. 002616 0. 128

TOTAL 1. 000000 280. 401 1. 000000 48. 910

PESO MOLECULAR 22. 269 17. 245

ENTALPIA MOLAR 1385. 480 2049. 159

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 6. 698 9. 219

BTU/ LD MOL SR) 

ENTROPIA MOLAR 13. 752 27. 300

BTU/ LB MOL GR) 

F. DE COMPRESIBILIDAD 0. 000 0. 901

VAPORIZACION 0. 000 1. 000
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PROGRAMA SIMULADOR DE PROCESOS CRIOGENICOS * SIPROC* HOJA VII - 7

FECHA 19- AGST- 77 USUARIO JOSE C. M. 

RECUPERACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA

CORRIENTE el 85

PRESION ( PSIA) 180. 00 170. 00

TEMPERATURA ( OR 366. 39 543. 00

NOMBRE FRACCION MOL Y FLUJO ( LB M) 

cl 0. 000917 0. 059 0. 000917 0. 059

N2 0. 000196 0. 013 0. 000196 0. 013

AR 0. 000244 0. 016 0. 000244 0. 016

H2 0. 000255 0. 016 0. 000255 0. 016

NH3 0. 998389 64. 018 0. 998389 64. 018

TOTAL 1. 000000 64. 121 1. 000000 64. 121

PESO MOLECULAR 17. 037 17. 037

ENTALPIA MOLAR 8125. 596 4083. 477

BTU/ LB MOL) 

CAPACIDAD CALORIFICA 18. 575 9. 567

BTU/ LB MOL OR) 

ENTROPIA 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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