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INTRODUCCTION

La inquietud de realizar la transformacion de una planta de amoniaco destinada en este
caso a la elaboracién de otro producto diferente como metanol, nace por las similitudes que
presentan ambos procesos para elaborar el gas de sintesis, llevandose a cabo en tres pasos
fundamentales que son la desulfuracion del gas natural siendo este la materia prima (tanto
amoniaco como metanol son “Derivados del metano” y asi son considerados y clasificados
en la industria petroquimica junto con el anhidrido carbonico), los siguientes pasos son la
reformacion primaria y secundaria donde finalmente se obtiene el gas de sintesis.

Otra razon por la que se propone hacer el cambio de produccion es por la desventaja
competitiva del precio del amoniaco en Meéxico con respecto al precio del mercado
internacional, mientras que algunos paises como Trinidad y Tobago ofrecen bajos precios y
ademas poniendo en consideracion que la fertilizacion realizada por amoniaco o por
fertilizantes derivados de este se realiza solo en un periodo de tiempo determinado y no
durante todo el afio.

Ademas en la actualidad, la demanda del metanol crece como consecuencia del
incremento y diversidad de usos del sector secundario tal es el caso de su principal derivado
el formaldehido y el consumo de este en la industria de la construccion y en la produccion
de urea, asi también como del acido acético y no podemos descartar al MTBE (metil-
terbutil-eter) v TAME (teramil-metil-eter) que a su vez estos aumentan su demanda por su
aplicacion en la reformulacion de gasolinas; ahora que también debe incluirse la demanda
de las demas aplicaciones en las que se encuentra, metilmetacrilato, metilaminas entre
otros. Las posibilidades de crecimiento de la demanda se ven favorecidas porque tanto el
metanol como etanol se estan ocupando directamente como combustible y esto trae como
beneficio la proteccion del medio ambiente, pues al ser usado directamente s¢ consume por
completo, sin emisiones al ambiente.

Para levar acabo la propuesta formal de la conversion se deben hacer un estudio de las
plantas productoras de amoniaco y de acuerdo a esto seleccionar la mas apropiada para
realizar el cambio. Algunos puntos importantes que también deberan ser tomados en cuenta
son la demanda internacional de metanol, esto porque existen factores de competitividad de
la participacion del exterior que influyen directamente en el mercado nacional. Asi mismo

como factores economicos e incluso politicos.
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E! metanol puede alcanzar una posicion en el mercado verdaderamente importante
debido al “elemento dinamico” impulsor de la demanda que se presume lo constituyen las
gasolinas reformuladas, que en su combustion son menos contaminantes con los aditivos
de MTBE y TAME.

La disponibilidad de insumos, bienes de capital, tecnologia y la evolucion del mercado a
nivel mundial, asi como el tamaiio del mercado interno, las economias a escala y la
estructura de costos competitivos encuentran una relacion estrecha con el desarrollo y las

expectativas de este proyecto.
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OBJETIVOS:

Demostrar con base a un analisis economico la posibilidad de realizar el cambio de

produccion de amoniaco a metanol.

Comprobar técnicamente que es viable el proyecto de transformar una planta que
produce amoniaco y se pretende ahora que produzca metanol, utilizando la misma seccion
de reformacion para producir el gas de sintesis y la seccion de compresion, adicionando un

nuevo reactor de sintesis y el area de purificacion correspondiente.
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Capitulo UNO

Generalidades

1.1 PERSPECTIVA HISTORICA

E! metanol (alcohol metilico), CH;OH, también llamado carbinol es un liquido incoloro
a temperatura ambiente, con un suave olor caracteristico; pertenece a la gran serie de los
alcoholes, siendo el mas simple. Es también de los solventes organicos mas comunes, tiene
caracter polar, miscible en agua, alcoholes, esteres, entre otros disolventes organicos, es
poco soluble en grasas y aceites, debido a su polaridad disuelve algunas sustancias
inorganicas, particularmente sales.

El primero en obtener metanol como coproducto del carbon de lefia, atraves de la
destilacion seca de la madera fue Robert Boyle en 1661, ¢l dio el nombre al nuevo
compuesto de adiaphorus spiritus lignorum o bien “espiritu de madera”. Justus von Liebig
(1803-1873) y J. B. A. Dumas (1800-1884) determinaron cada uno de manera
independiente la composicién del metano!. El termino “metil” aparecio en las bases de sus
trabajos y en la quimica a partir de 1835.

La fuente principal del “alcohol de madera” a partir de la destilacion seca de la misma,
se mantuvo aproximadamente de 1830 a 1923. Aunque ya en 1913, A. Mittasch y
colaboradores de Badische Anilin and Soda Fabrik (BASF) produjeron sucesivamente

compuestos organicos a partir de monoxido de carbono e hidrogeno en la presencia de un
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catalizador de oxido de hierro los cuales contenian oxigeno, incluyendo en estos al metanol;
durante su trabajo en la sintesis del amoniaco. 3

El primer proceso de sintesis de metanol a gran escala comercial fue introducido por
(BASF) en Alemania en 1923, el proceso se baso en la reaccion de gas de sintesis (mezcla
de hidrogeno y 6xidos de carbono) sobre un catalizador de Cromo-Zinc a temperaturas
relativamente altas (300 a 400°C), y presiones de (250 a 350 atm).

El gas de sintesis se derivo del carbono via las reacciones gas-agua. Como sugirio Natta,
quiza esto no fue una sorpresa que las mismas compaiiias que comercializaron primero el
proceso Haber para amoniaco, debieran también ser las primeras en comercializar ahora el
proceso de sintesis de metanol, desde entonces los dos procesos son similares en operacion.

Sin embargo, el proceso BASF fue un adelanto significativo en la tecnologia del
metanol, asi como en el desarrollo de la industria petroquimica como un todo.

La primera unidad para sintesis de metanol se ubica en Belle, al oeste de Virginia en la
planta de amoniaco de Lazote, Inc, un subsidiario de DuPont y comenzo a operar en 1927.
En realidad la unidad se instalo con el proposito de remover del 1 al 2% las impurezas de
monoxido de carbono en el gas de sintesis del amoniaco, por la reaccion de sintesis de
metanol como un paso de purificacion. La aplicacion comercial actual de los procesos de
alta presion en los E.U.A. para producir metanol sintético fue realizada por Commercial
Solvent Corporation en Peoria, Illinois, la cual comenzé a operar algunos meses después
que la instalada en Belle. La unidad de metanol en Peoria utilizaba los gases de la
fermentacion del maiz en la obtencion de butanol, los cuales tenian en su composicion una
mezcla con alto contenido de diéxido de carbono e hidrogeno.

En esta unidad lo que se producia inicialmente era amoniaco, pero como la elaboracion
de este fue abandonada, se realizaron algunas modificaciones y se inicio la produccion de
metanol el 11 de mayo de 1927. La unidad producia alrededor de 4,000 toneladas por afio
de metanol!” Hasta fines de la segunda guerra mundial, ¢l metanol se producia
principalmente como coproducto usando gas de sintesis obtenido del carbén via las
reacciones gas-agua o gas azul, asi como también usando los gases de fermentacion, hornos
de coke y hornos de acero. Estas unidades de metanol eran relativamente pequefias (en un

rango de menos de 200 mil toneladas por afio y mayor de 30mil ton por afio).

‘' Ullmann’s, Encyclopedia of Industrial Chemestry Fifih Edition Vol A16 pag.465
(Zi § C. Woodruff Synthetic Methanol and Ammonia from Butyl Fermentation Gases Industrial and Enginecring
Chemistry Journal Oct 1927 pag.1147-1150
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Uno de los principales avances tecnolégicos que domino en la industria del metanol fue
la conversion de gas-agua a gas natural. El gas de sintesis derivado del gas natural es de
mayor calidad, con un contenido minimo de impurezas y menos venenos para los
catalizadores y en ese tiempo era disponible en cantidades ilimitadas. En 1946 el 71% del
monoxido de carbono usado para la sintesis del metanol fue obtenido del carbon o coke,

mientras que en 1948 el 77% fue derivado del gas natural.

1.2 COMPARACION DE TECNOLOG{AS DE ALTA Y BAJA PRESION"!

En 1965, los ultimos adelantos en los procesos tipicos de alta presion tenian las siguientes

caracteristicas:

1. Capacidad de 70 a 150 mil toneladas por afio.

2. Operacidn a 350 atm.

3. Uso de compresores centrifugos arriba de 210atm y compresores reciprocantes para
presiones alrededor de 210 atm.

4. Consumo de 11-12 millones de kcal por tonelada de metanol (130-140 ft’ de gas natural
por galén).

Algunos de los principales licenciadores de esta tecnologia en los Estados Unidos de
América en el que se incluyen Vulcan-Cincinnati, Chemico, M.W. Kellogg, y Foster
Wheeler. En 1966 Imperial Chemical Industries (ICI) en Inglaterra anunciaron el segundo
progreso en la tecnologia de metanol, el proceso ICI de baja presion para la sintesis de
metanol usando un catalizador base cobre de su propiedad, desarrollado por ellos mismos.
La alta actividad del catalizador base cobre, permitié que la reaccion de sintesis de metanol
se llevara a cabo a niveles de temperaturas relativamente bajas (220 a 280°C), permitiendo
de esta manera operar a presiones significativamente bajas (50atm) comparadas con los
procesos de altas presiones (350atm).  El proceso ICI a baja presion fue mucho mas
economico que el proceso a presiones altas, tanto en inversion de capital como en costos
basicos de operacion. Las ventajas del proceso ICI a baja presion comparado con el de
presiones altas fueron:

1. Aumento de la eficiencia en la produccién de metanol, reduciendo consumo de energia

y mejor selectividad del catalizador.

2. Redujo los costos de mantenimiento en los compresores.
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3. El tren convertidor fue mas simple y de mayor capacidad.

4. Mejoro la seguridad de operacion de la planta.

5. Adaptabilidad de operacion en pequefias unidades con capacidades de menos 500 ton
por dia, asi como también en las unidades de mayor capacidad (1000 a 2000 ton por
dia).

6. El proceso ICI inicialmente consumia alrededor de 9 a 10 millones de Kcal por tonelada
de metanol (110 a 120 ft* de gas natural por galon).

Después de 1968 no se construyeron mas unidades que operaran a presiones altas y para

1980 todas las unidades que estaban ya instaladas fueron convertidas a procesos de baja

presion de operacion.

A fines de los sesentas y principios de los setentas un gran numero de compaiiias
siguieron los pasos de ICI, anunciando cada una su proceso a baja presion y con su propio
catalizador base cobre. Estas compaiiias incluyendo Lurgi, Mitsubishi, Gas Chemical y
Topsoe/Nihon, estas dos ultimas se unieron (la compaiiia de ingenieria danesa Haldor
Topsoe y la compaiiia japonesa Nihon Suiso, ahora Nippon Kasei). Ademas del catalizador,
estas empresas cambiaron antes que nada el disefio del convertidor. Mientras ICI usaba un
reactor adiabatico tipo-quench, Lurgi ocupaba un reactor de coraza y tubos con rehervidor
para el control de temperatura.  Se han realizado numerosos adelantos para estos procesos,
principalmente para el aprovechamiento de la energia. ICI, por ejemplo, tiene su proceso a
100atm con el uso de un catalizador base cobre mejorado y un notable ahorro de energia
comparado con su disefio original. Las unidades modernas de metanol a baja presion tienen
una capacidad aproximada de 400 a 700mil toneladas por aifio, operando de 50 a 100atm,
con la construccidn de un solo tren y un consumo minimo de energia de 7 a 8 millones de
Kcal por tonelada de metanol (o bien 85 a 95 ft* de gas natural por galon),

La figura 1 muestra un diagrama de flujo para la unidad tipica de metanol usando la
reformacion de vapor y gas natural para la generacion del gas de sintesis. El diagrama es
muy simplificado y no muestra todo el sistema integrado de recuperacion de calor que
ahora forma parte de las unidades modernas de metanol. Los procesos se encuentran
divididos en tres secciones que son generacion del gas de sintesis, sintesis del metanol y

purificacion. El gas de sintesis puede ser producido por la reformacion, como ya se

£3)Maketta, Encyclopedia of Chemical Processing and Design 1997 por Marcel Dekker Inc. Executive Editor John J.
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menciono, o bien por otros métodos como la oxidacion parcial del carbon o reformacién de
naftas. La seccion de gas de sintesis para estos procesos €s por consecuencia diferente a la
seccion de reformacion ilustrada. Sin embargo las secciones de sintesis de metanol y

purificacioén permanecen igual.

En la tabla 1.1 se enlistan los requerimientos tipicos por tonelada de metanol en las
unidades modernas.

Tabla 1.1
Gas Natural Nafta Carbon

Alimentaciony | 7.3 MMKcal 7. 7TMMKcal 7.8MMKcal

combustible 86 MMBtu/gal | 91 MMKBtu/gal | 92 MMBtu/gal
Fuerza eléctrica 35 KWh 35 KWh 88 KWh

Agua de 70m’ 64m’ 88m’

enfriamiento

Alimentacién de 1.15m" 1.15m 0.75m"
agua
Catalizador, 1.50 1.80 1.80
1985 3§
Seccion de Reformacion Seccion de Sintesis Seccion de Purificacion
Gas Natural
l Ligeros Metanol
Remooion Vapor de Agua
de
Azufre ‘—‘1 Reaccidn
_y Reformacién de
1 Metanol
N

Aire— | ——»] —@'—>

Compresion

Intercambio Pesados
de
Calor Destilacién

riaréamot
ae
- . I
Gas de Purga Calor
Separacion
de Liquidos

Fig. 2.1 Diagrama de Bloques Simplificado de 1a Obtencién de Metanol.

McKetta Vol. 29
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1.3 DIFERENTES FUENTES DE OBTENCION DEL GAS DE SINTESIS
1.3.1 Partiendo de gas natural o hidrocarburos'l

Cualquier hidrocarburo que pueda ser convertido en gas de sintesis por reformacion con
vapor o gasificacion con oxigeno, es una materia prima potencial en la elaboracion de
metanol.

La mayoria de las plantas de metanol usan la reformacion de vapor de agua de proceso e
hidrocarburos para la produccion de gas de sintesis, basados en la tecnologia que se
desarrollo alrededor de los treintas y llego a ser ampliamente aceptada a mediados de los
afios cincuentas. El proceso consta de dos pasos, la desulfurizacion y las reacciones de
reformacidn con vapor.

Desulfurizacion:

La alimentacién de hidrocarburo al reformador debe tener un contenido minimo de
azufre, ya que los catalizadores usados en el reformador son susceptibles al
envenenamiento, cuando se tienen concentraciones mayores a 0.5ppm. El azufre puede ser
removido por adsorcion sobre una cama de carbon activado de 15 a 50°C. La regeneracion
es necesaria y se puede realizar por la aplicacion de calor a la cama de carbon ¢ haciendo
pasar una corriente de vapor, se puede usar también ZnO (oxido de zinc).

La cama de carbén activado absorbe compuestos de azufre de altos puntos de ebullicion,
tales como mercaptanos, y los mas faciles de remover con puntos de ebullicion mas bajos
tales como el acido sulfihidrico (sulfuro de hidrogeno). Puede también ser necesaria la
absorcion en las guardas de oxido de zinc en un rango de temperaturas de 340 a 370°C. Es
recomendable el uso de oxido de zinc sobre carbon activado cuando se tienen cantidades
significativas de hidrocarburos condensables, ya que estos saturan rapidamente el carbon
adsorbente.

La hidrodesulfuracion se debe hacer para compuestos organicos de azufre que no son
removidos con oxido de zinc o carbon. Esto se realiza mezclando la corriente de
compuestos de azufre con hidrogeno (el contenido de H; es aproximadamente de 5%), el
resultado de la mezcla se hace pasar por una cama de catalizador de molibdato de niquel o

cobalto a una temperatura de 290 a 370°C. Bajo estas condiciones, los compuestos

4} Kirk Othmer, Encyclopedia of Chemical Tecnology Vol. 16 Fourth Edition. Ed. John Wiley&Sons USA 1995
pag.541
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organicos de azufre son convertidos a sulfuro de hidrogeno, el cual ya puede ser removido

por oxido de zinc.
1.3.2 Reformacion con vapor:

Una vez que ya ha sido removido el azufre de la corriente de hidrocarburo alimentada, el
gas es mezclado con vapor para producir el gas de sintesis de metanol. En el reformador

ocurren las siguientes reacciones:

CaHapz+nH,0 ™ » nCO + (2n+ 1)H; (1)
CaH a2+ 2nH,0 ———» nCO; +(2n + 1)H; (2)
CoHazput(n-%)H,0 ——(3n+%) CHs+ (n-%) CO; 3)

Las tres reacciones son endotérmicas, todas se llevan a cabo en la reformacion. El
equilibrio de 1a reaccion del reformador primario incluye metano y vapor:

CH,+H,0 —¥®CO+3H; 4)
AHz05 x = 206.08 KJ/gmol o 88,605 Btu/Ibmol

La reaccion de equilibrio del monoxido de carbono con vapor, referida frecuentemente a la
reaccion de conversion gas-agua, que también contribuye significativamente en el proceso:

CO+H,0 ——» CO,+H; (5)

AHyozk =-41.17 kJ/ngI o -17,701 Btw/lbmol
Note que la reaccion de reformacion (4) es endotérmica, y que ia reaccion de conversion
gas agua (5) es exotérmica. En el reformador pueden ocurrir reacciones indeseables,

teniendo como resultado depdsitos de carbon en las paredes del reactor, o en la superficie
del catalizador, o en los poros de este.

CoHzpes —» nC+(n-1)H: (6)
CH, — " C+2H; (7

200 — > C+CO, (8)
CO+H,—® C+H,0 )
COy+2H, —» C+2H,0__ (10)

10
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Una prueba critica de las ecuaciones presentadas permiten hacer una conclusion
preliminar relacionada con la operacién del reformador. En el reformador la reaccion (4) es
endotérmica y la reaccion de conversion agua gas es exotérmica (5), es obvio que menos
metano y mayor cantidad de monoxido de carbono e hidrogeno se debe obtener a
temperaturas elevadas. El principio de Le Chatelier aplicado a la ecuacién (4) sugiere que
la caida de presion debe disminuir la cantidad de metano en la corriente de productos del
reformador. De manera similar el incremento de la presion parcial de vapor debe resultar en
una disminucion de la cantidad de metano en los productos.

Si uno asume que el sistema se encuentra totalmente al equilibrio, usando cualquier
juego de ecuaciones independientes de la serie anterior, entonces es posible calcular la
composicion de salida usando las ecuaciones de equilibrio  termodindmico
comrespondientes.

Uno de cada juego de ecuaciones independientes son la ec(4) una sintesis inversa de
Fischer-Tropsch, ec(5) reaccion de conversion agua-gas, ec(8) reaccion Boudart. Existen
muchas fuentes que contienen no solo valores para las constantes de equilibrio
termodinamico, sino también métodos que pueden ser usados para estimar la composicion
al equilibrio.

La deposicion de carbono via la ec(8) puede tedricamente ser prevenida garantizando
que haya un exceso de vapor. Cualquier incremento en el vapor también tiene el efecto de
incrementar la conversion de metano. La cantidad minima de vapor en proporcidn con el
carbon cambia dinamicamente la composicion de alimentacion, temperaturas, y catalizador
viejo, pero en general, la proporcion incrementa con el aumento de la temperatura. Cada
vez mas reformadores comerciales con vapor y carbdn en relaciones de 3 a 4.5.

A temperaturas altas o areas donde el gas aun no alcanza el equilibrio, las
consideraciones cinéticas de depositos de carbén pueden anular estos calculos de equilibrio.
La formacion de carbono en esta situacion puede ser influenciada por la composicion del
catalizador. Ahora la produccion de catalizadores para los reformadores incluyendo
compuestos de metales alcalinos como un medio para prevenir la deposicion de carbon. El
mecanismo toma parte a través de la capacidad basica de situar al absorbedor, agua y
aumentar la velocidad de la reaccién, como en las Ecs. (9) y (10).

El catalizador del reformador usualmente contiene de 12 a 15% de niquel como oxido de

niquel soportado sobre aluminato de caicio, alimina o bien aluminato de titanio y calcio. El
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aluminato de calcio ha reemplazado generalmente al silicato de calcio aluminio como
material de soporte para evitar el problema de la migracion de la silica encontrada en la
formulacion inicial del catalizador.

Los compuestos de metales alcalinos adicionados para prevenir la formacion de carbono
y para aumentar la durabilidad incluyen al silicato de aluminio y potasio, carbonato de
potasio y polialuminato de potasio.

Los compuestos de azufre, cloro y arsénico envenenan los catalizadores; el
envenenamiento por azufre es reversible, pero los venenos por cloro y arsénico son severos
y generalmente irreversibles.

El gas de sintesis es producido a escala comercial cuando se alimenta una mezcla de
hidrocarburos y vapor a un reformador donde se llevan a cabo las reacciones de reformado
en la presencia de un catalizador que contiene niquel. El primer reformador de vapor
industrial comenzé a operar en 1930 en Baton Rouge, Lousiana, por Standard Oil de Nueva
Jersey. E! vapor reformado para producir gas de sintesis fue adoptado rapidamente por
E.U.A. y la disponibilidad de gas natural como alimentacién.

La reaccion de reformacion debe llevarse a acabo en un horno adaptado para la gran
cantidad de transferencia de calor requerida. La corriente de alimentacion al reformador es
distribuida por cientos de tubos en paralelo con catalizador. Los tubos estan sujetos a
soportar temperaturas en los rangos de 860 a 950°C, con gas de proceso a temperaturas
entre 750 y 885°C. Los rangos de presion van desde 4 a 35 atm (450 a 3550 kPa). Los
espacios velocidad del gas son generalmente del orden de 5000 a 8000 base humeda.

La longitud de los tubos que contienen el catalizador generalmente es de 30 a 50 pies de
largo, y de 3 a 5 pulgadas de diametro interno. Los tubos son moldeados centrifugamente y
construidos de aleaciones al alto niquel, tales como HK-40, Inconel 617, Incoloy 800,
Supertherm, y Manaurite-36X. Los tubos son generalmente disefiados para una vida de
100,000 horas, o aproximadamente 10 afios. Los hornos mas grandes construidos hasta la
fecha contienen arriba de 900 tubos.

Hoy basicamente existen tres tipos de homos, con quemadores en los costados, en la parte
superior del horno y el tercero en el fondo.

Los hornos con quemadores en los costados usualmente son cajas largas y angostas con
tubos de catalizador verticales montados a lo largo de la linea central doblemente

alternados o seguidos en linea recta. Las flamas son desviadas en paralelo a las paredes las
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cuales actian como radiadores. Los quemadores estan disefiados generalmente para operar
con gases combustibles tal como los gases de purga ricos en hidrogeno del ciclo de sintesis
de metanol, nafta vaporizada, gas natural o0 mezclas de estos combustibles. Una ventaja de
los quemadores laterales es que la flama puede ser ajustada variando €l suministro de flujo
de calor a lo largo de los tubos.

Los horos con quemadores en el fondo o en la parte superior de este contienen tubos
con arreglo en paralelo, en lineas anchas que siguen el calentamiento para combustibles
liquidos o gases, los quemadores se colocan en el piso o techo del horno entre la linea de
los tubos. El tubo penetra en el techo y en el fondo la celda radiante, y son soportados por
una parte que sobresale del techo o por contra peso con este mismo. La expansidn térmica
de los tubos es dirigida hacia arriba, por lo que se hace necesario contar con una soporteria
colgante para los tubos adecuada. El fuego en la parte superior es mas uniforme en la
superficie del tubo. Esto es por la concentracion promedio del flujo de calor mas grande en
la parte de arriba de los tubos, en el cual se encuentran las temperaturas de gas de proceso
mas bajas y los mas altos rangos de reacciones endotérmicas.

Ambos tipos de hornos son equipados con ventiladores de tiro inducido o forzado. El
gas combustible en los hornos con quemadores en el techo es conducido a través de tuneles
arreglados sobre el piso del horno. Los tuneles estan arreglados de forma tal que fluya el
gas del fondo del horno hacia la parte superior del mismo, paralelas a los tubos.

La temperatura del gas combustible se encuentra en un rango de 980 a 1040°C. Estos
gases son transferidos a la seccion de conveccion donde son enfriados y usados como vapor
sobrecalentado para llevario a las turbinas, generando estas, vapor de proceso y
precalentando las corrientes de alimentacion,

La composicion de los gases de salida de un reformador de vapor comercial tendra
generalmente una aproximacion al equilibrio menor o igual a 15°c; que es la composicion
del gas que correspondera a la composicion de equilibrio predicha a la temperatura de 0 a
15°C, mas bajo que la temperatura ambiente. Para alimentacion de gas natural, la
produccion de gas de sintesis debera tener de 73 a 76% de hidrogeno, 12 a 16% de
monoxido de carbono, 8 a 10% de didxido de carbono y de 1.3 a 3% de metano.

El gas de sintesis obtenido de gas natural contiene un exceso de hidrogeno para las
reacciones de sintesis de metanol. Si se tuviera la disponibilidad de una corriente auxiliar

rica en didxido de carbono (por ejemplo, de una planta de amoniaco), es mezclada con la
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comiente de metano. La cantidad de didxido de carbono adicional es controlada de tal
forma que la produccién de gas de sintesis contenga menos hidrogeno para que todos los
productos, monoxido de carbono y dioxido de carbono se conviertan estequiometricamente
a metanol. Los productos de gas de sintesis elaborados con la mezcla de metano y dioxido
de carbono deben contener aproximadamente 69% de hidrogeno, 18% de monoxido de

carbono, 10% de didxido de carbono y 3% de metano.

1.3.3 Gas de sintesis a partir de naftas.

Durante 1950 un suministro excesivo de nafta en Europa hizo economica la
reformacién de vapor y nafta. Se desarrollo una serie especial de catalizadores para
reformacién con nafta. Y a principios de los sesentas muchos productores europeos
obtuvieron gas de sintesis de nafta ligera destilada. En la actualidad el precio de la nafta
también es alto. Por eso, mas plantas de metanol en el mundo, si no es que todas las que
basaban su reformacién en alimentacion de nafta han cerrado.

Es improbable que cualquier nueva planta base su proceso en la reformacién de nafta.

El proceso de obtencién de gas de sintesis inicia con la vaporizacion de la nafta y se mezcla
esta con la corriente de hidrogeno asi la combinacion de las corrientes tienen un contenido
aproximado de 5% de hidrogeno. La hidrogenacion es conducida sobre un catalizador de
molibdato de niquel o cobalto para convertir compuestos organicos de azufre a sulfuro de
hidrogeno y también alquenos saturados en alcanos. La desulfuracion se lleva a cabo como

fue descrito en la obtencion de gas de sintesis de hidrocarburos.

1.3.4 Gas de sintesis via oxidacion parcial

Aunque cada vez mas, la obtencion del gas de sintesis se realiza a partir de gas natural,
también es posible producirlo via hidrocarburos pesados, incluyendo el petroleo crudo y los
asfaltenos, gases de refinacion, nafta, combustibles ligeros y pesados.

La tecnologia standard de reformacion de vapor no puede usarse para convertir
hidrocarburos pesados en gas de sintesis. Toyo Engineering anuncio un nuevo proceso para
obtener gas de sintesis a partir de hidrocarburos pesados, asi como del petréleo crudo, de
los residuos de vacio y atmosféricos. Este proceso debe usar catalizadores apropiados para

]a reformacion en dos etapas en el reactor.
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Sin embargo, los productores que usan hidrocarburos pesados no ocupan la reformacion
de vapor para producir el gas de sintesis, pero en su lugar oxidan parcialmente los
hidrocarburos con oxigeno. Los procesos comerciales han sido desarrollados por Texaco y
Shell que llevan a cabo la oxidacién basandose en la combustion de hidrocarburos con
oxigeno o una mezcla rica en oxigeno.

El producto contiene hidrogeno y monoxido de carbono y menor cantidad de didxido de
carbono, agua y metano. La ventaja principal de estos procesos es la flexibilidad, estos
procesos pueden operar con cualquier hidrocarburo fluido que su viscosidad sea lo
suficientemente baja al ser precalentado para atomizar de forma efectiva. El proceso de
gasificacién convierte hidrocarburos liquidos a productos gaseosos.

El proceso se realiza por inyeccién de hidrocarburo precalentado, oxigeno y vapor a
través de un quemador especial dentro de un recipiente de combustion cerrado donde la
reaccion de oxidacién ocurre de 1200 a 1400°C y de 33 a 84 atm de presién (3200 a 8370
kPa). Sobre la salida del quemador la corriente de hidrocarburo alimentada es precalentada
por conduccidon y radiacién, causando que las moléculas experimenten la reaccion de
gasificacion. Los hidrocarburos reaccionan exotérmicamente con oxigeno. Cuando es
consumido casi por completo el oxigeno, el hidrocarburo que permanece sin oxidar

reacciona con vapor.
1.3.5 Gas de sintesis via carbén.

La produccion de combustibles gaseosos de carbon ha sido practicada por afios. Pero
estos fueron remplazados gradualmente entre 1950 y 1960 por los procesos basados en los
bajos costos de los hidrocarburos de petroleo. Pero la falta de petrdleo en 1970 renovo el
interés en el carbén.

Durante la gasificacion el carbon reacciona con el oxigeno y el vapor a temperaturas
elevadas para formar el gas de sintesis compuesto principaimente por monoxido de carbono
¢ hidrogeno, con menor cantidad de diéxido de carbono, metano, nitrogeno, argon, sulfuro
de hidrogeno, alquitran y fenoles.

La menor cantidad de compuestos depende de las impurezas encontradas en el carbon, y
de la cantidad de oxigeno alimentado al gasificador.

El corazon de la oxidacion parcial basada en carbon es el paso de la gasificacion. Para

lograr una maxima eficiencia, un gasificador debe operar a presiones elevadas, tener poca
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demanda de oxigeno y vapor, alta capacidad de conversién de carbon y poca perdida de
calor. Esto es deseable para lograr alta confiabilidad, para minimizar o eliminar la
formacién de subproductos y para aceptar una amplia variedad de carbén. Los gasificadores
de baja temperatura producen mas metano, fenoles, aceites, alquitran que uno de alta
temperatura.  Un gasificador opera a la temperatura del punto de fusion de la ceniza, asi
que esta es removida; y la temperatura tipica se encuentra entre 2400 y 2700°C. P!

Como se ha podido observar existen varias fuentes de las cuales es obtenido el gas de
sintesis, y asi como estas también hay diferentes tipos de reformacion desarrollados por las
compafiias productoras ya sea de metanol 6 amoniaco, estas son las siguientes y son

descritas de forma breve:

1.4 DIFERENTES FORMAS DE REFORMACION

1.4.1 Reformacién Convencional'* !

Un reformador de vapor convencional como ya se ha descrito en parrafos anteriores, €$
la alimentacion de gas natural libre de compuestos de azufre al reformador primario en
donde se lleva a cabo la conversion de metano en un 65%, y las reacciones de reformado
(cracking) son endotérmicas, pasando luego al reformador secundario en el cual se mezclan
las corrientes de gas natural parcialmente reformado con una corriente de 0Xigeno 0 aire; a
la salida se tiene aproximadamente el 98% de conversion de gas natural a gas de sintesis.

El licenciador de este proceso es Kellogg y fue la primera firma de tecnologia que llevo
al mercado este concepto.

Mejoras a la reformacion convencional por otras tecnologias.

El proceso Fluor emplea carbonato de propileno como solvente fisico para remover el
diéxido de carbono (para elaborar el gas de sintesis del amoniaco), esto significa que la
corriente que lleva al convertidor es a baja temperatura para la operacion en un sistema de
absorcion-refrigeracion remplazando de esta manera el compresor de refrigeracion. En la
unidad criogenica se recupera él hidrogeno y una parte de nitrogeno del gas de purga.

El Proceso Kellogg que reduce el consumo de energia en la elaboracion de amoniaco: la

principal caracteristica incluye un aumento de presion en la reformacion, temperatura mas

151 Idem [3] pag. 429-432
(6] Idem {1] pag 209-210 Vol A2 Ammonia
(") Idem [4] pag 542-544
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aita de vapor alimentado, asi como del aire de proceso, generacion de vapor y
supercalentamiento del gas de proceso al reformador secundario, removedor de CO,
Selexol (solvente fisico), secado del gas de “makeup” (0 reposicion) con tamiz molecular,
convertidor horizontal de amoniaco con intercambio de calor entre las camas de catalizador
y generacion de altas presiones en el ciclo de sintesis.

Proceso Humphrey y Glasgow LEAD: este combina las siguientes medidas de eficiencia,
alto poder reaccionante, precalentamiento de aire de proceso y combustion, Selexol como
removedor de CO,, absorcion-refrigeracion, metanacion usando catalizadores de metales
preciosos para lograr la més baja cantidad de oxidos de carbono, secado del gas de
“makeup” con desecantes solidos; sintesis a 12.5 Mpa, catalizador de tamafio normal en
una cama sencilla dentro del primer convertidor, “quench” (enfriamiento directo o
apagado), un catalizador mas pequefio en una cama sencilla dentro del segundo convertidor,
recuperador criogenico de gas de purga.

Proceso Lummus: combina el solvente fisico para remover el didéxido de carbono y
corriente a baja temperatura de absorcidn-refrigeracion en el convertidor por la generacion
de agua fria, el convertidor de sintesis de flujo radial usa un intercambiador interno,
recuperador criogenico de hidrogeno del gas de purga.

Proceso Topsoe: combina la alimentacién de gas de proceso y gas combustible ambos
desulfurados para permitir temperaturas de chimenea tan bajas como 100°C. Una relacion
alrededor de 2.5 de vapor-carbono y nuevamente el desarroilo de un catalizador convertidor
que permite temperaturas bajas de operacion. También aplica el solvente fisico como
removedor de dioxido de carbono, un convertidor de amoniaco de 200 series de flujo radial
co-intercambiador interno.

Procese Uhde: tiene las siguientes caracteristicas, presion de operacion del reformador
primario a 4.1 Mpa, compresor de aire impulsado por una turbina de gas, aire para que se
lleve a cabo la combustion en el reformador primario de la descarga de la turbina de gas,
generacion de presiones altas de vapor y supercalentamineto de corriente abajo del

reformador secundario.
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A la salida del reformador la composicion del gas de sintesis esta determinada por una
aproximacion por las reacciones de equilibrio simultaneo (1 1) y (12), donde m=2n+2 que
representa la naturaleza parafinica del gas natural.®

CoHpn+nH;0 ——3p nCO+(n+m/2)H;
CoHu+ (0/2)0; — % nCO +(m/2)H;
La estequiometria del gas reformado puede ser representada por R, donde:
R=H,-CO/CO+CO;

Porque esta es independiente de las reacciones de conversion agua-gas. Sin embargo R =

(2n+1)/n para reformacion de gas natural,
1.4.2 Reformacion Combinada de Metanol

El gas de sintesis es obtenido para la elaboracion de amoniaco entre otros productos los
que incluyen al metanol, Lurgi, por ejemplo en 1994 dio a conocer su proceso de
reformacion combinada, la cual consiste en un reformador primario y uno secundario
(autotérmico).

En el reformador primario el hidrocarburo es parcialmente reformado y el calor de
reaccion es proporcionado por los quemadores del hogar, posteriormente el efluente se
alimenta al reformador secundario donde es inyectada una corriente de oxigeno para
promover reacciones de combustion que proporcionan el calor necesario para las reacciones
de reformacion. En este caso no se puede usar aire, porque el contenido de nitrogeno se
acumula como un gas inerte en el ciclo de sintesis de metanol. Conversién de una parte
significativa en el reformador primario, se produce un acercamiento estequiometrico (R=2)
de gas de sintesis, con poco metano residual. Reduce costos por la menor cantidad de gas
natural alimentado.

Con este arreglo el reformador primario puede ser disefiado para operar a presiones altas
y temperaturas bajas, desde el metano residual que sera llevado a los demas niveles
operando a las temperaturas mas bajas del reformador secundario, principalmente para
disminuir los requerimientos en la compresion y reducir sobre todo el consumo de energia

de la planta. El concepto de reformacion combinada ha sido también empleado para salvar

8! F_Saviano, V. Lagana, Integrate recovery systems for Energy Ammonia producction. Hydrocarben Proceesing
July 1981 pag 99-108
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el uso de reformadores primarios de alta presion de plantas antiguas de amoniaco y proveer
gas de sintesis para las plantas de amoniaco. La reformacién avanzada KRES igualmente

hace uso de este concepto para el ahorro de energia en la produccion de amoniaco
1.4.3 Reformador Intercambiador.”

La reformacion de gas caliente es una extension del concepto de reformacion combinada

donde el reformador primario es reemplazado por un intercambiador de calor en el cual es
recuperado el calor del efluente del reformador secundario para llevar a cabo la reaccion en
el reformador primario. Varios disefios mecanicos han sido propuestos, los cuales son
variantes del intercambiador de coraza y tubos.
El reformador de gas caliente ICI (GHR=Gas Heated Reformer) que se muestra en la fig. 2
es un ejemplo del disefio del reformador intercambiador que ha sido comercializado en una
planta de amoniaco con una capacidad de 450 toneladas por dia. El catalizador del
reformador esta contenido en tubos envainados, cada uno con una bayoneta central y con
una vaina delgada exterior en los tubos. El gas natural desulfurado y el vapor se alimentan
por la parte superior del recipiente entre los espacios de los tubos y en la vaina de los
mismos. E! gas fluye hacia el espacio anular del catalizador entre la vaina y la bayoneta de
los tubos. El interior de la bayoneta del tubo esta aislada para maximizar el intercambio de
calor con el efluente del reformador secundario. El efluente caliente pasa a través de la
coraza de GHR.

El proceso ICI (LCM=Leading Concept Methanol) incorporo un GHR y alimentacion
de oxigeno en el reformador secundario como se muestra en la figura 1.3. Este proceso fue

comercializado en Australia en 1994.

(%1 Idem [4] pag 545-549
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Fig.1.2 Reformador Intercambiador GHR
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Fig 1.3 Proceso ICI LCM

1.4.4 Reformacion Avanzada KRES

La reformacion avanzada KRES (Kellogg Reformer Exchanger System), que de cierto
modo es un tanto similar al Reformador Intercambiador ya que este proceso también
incluye un “reformador Intercambiador”. Pero este consiste en alimentar gas natural
mezclado con una corriente de vapor de proceso para ser dividido después en dos corrientes
y alimentarse a un calentador a fuego directo.

Después de calentar ambas mezclas son enviadas al “reformador autotermico” y
“reformador intercambiador” los cuales operan en paralelo.

Al reformador autotermico (secundario) a diferencia del proceso convencional se
alimenta aire enriquecido de oxigeno al 31% mol y una de las corrientes de la mezcla
vapor-hidrocarburo. El efluente es enviado por el lado de la coraza del “reformador

intercambiador”.
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El reformador intercambiador contiene catalizador de niquel sobre aliimina en el interior
de los tubos, por donde se alimenta la otra mezcla de vapor-hidrocarburo donde se lleva a
cabo la reformacion; el calor necesario para la reaccion es proporcionado por los gases del
lado de la coraza los cuales estan formados por el efluente del reformador autotermico y el

efluente de los mismos tubos.
1.4.5 Reformacion Paralela

Este esquema se dio a conocer en 1979 y consiste en un reformador primario, uno
secundario y un reformador intercambiador en paralelo con el primario. En et reformador
intercambiador el gas de reaccion intercambia caior con el efluente del secundario para
después unirse con el efluente del primario y entrar al secundario. Este proceso aunque
minimiza el flujo de gas de purga, produce gas en una relacion estequiométrica, requiere de

vapor de proceso y de un reformador adicional.
1.4.6 Reformacion Terciaria

La reformacion terciaria es similar a la reformacion paralela, solo que en el reformador
terciario el gas de reaccion a la salida de los tubos se mezcla con el efluente del reformador
secundario para pasar por la coraza del mismo reformador terciario y proporcionar el calor
de reaccion.

Ambos procesos aparecen para dar un ligero incremento en la presion de operacion al
final de la seccién de reformacion y consecuentemente una reduccion en el consumo de
potencia en el compresor de gas de sintesis, pero sin obtener una reduccion en el consumo

de combustible considerable.

1.5 SINTESIS DEL METANOL

Todos los procesos comerciales de metanol emplean un ciclo de sintesis y en la figura
1.4 se muestra un ejemplo tipico como una parte del diagrama de flujo de proceso. Un
sistema que da una conversion alta es viable porque el producto es metanol y el agua puede
ser removida del ciclo por condensacion.

El gas de sintesis preparado es comprimido, mezclado con el gas recirculado, y
precalentado otra vez el gas efluente del convertidor antes de entrar a este mismo. El

efluente del convertidor es usado primero como vapor saturado o alimentado al rehervidor
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antes de regresarlo al ciclo del intercambiador y entonces sobre un enfriador en el cual se
condensa una mezcla de metanol crudo y agua. Los gases incondensables son enviados a un
recipiente receptor para recircularlos. Una de las purgas es tomada para esta recirculacion
donde son removidos los excesos de hidrogeno, metano y otros inertes. La mezcla de

metanol crudo es enviada a la seccion de destilacion para su purificacién.

La caracteristica que distingue un proceso de metanol comercial de otro es el tipo de
reactor utilizado. Los cuatro tipos de reactores basicos se muestran en la figura 1.5 Estos
son una variedad de disefios disponibles comercialmente propiedad de los licenciadores,
todos y cada uno de los cuales pueden ser de uno de estos cuatro tipos 0 una combinacion

de dos de ellos.
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Fig. 1.5 Diferentes tipos de convertidores de Metanol

Convertidor “QUENCH?. El convertidor quench fue basico para el diagrama de flujo de
metanol del proceso inicial ICT de baja presion. Una porcion del gas de sintesis mezclado y
recirculado es desviada del ciclo del intercambiador, el cual provee al “quench” fracciones
para las camas de catalizador intermedias. El gas alimentado restante es calentado a la
temperatura de entrada de la primera cama. Como las camas son adiabaticas, y la
temperatura del gas alimentado se incrementa conforme se lleva a cabo las reacciones
exotérmicas de sintesis la inyeccion de tiros frios entre las camas sirve como enfriador de la
mezcla de reacciones y adiciona mis reactivos antes de entrar a la siguiente cama de
catalizador. E! convertidor “QUENCH?” tipico contiene de tres a seis camas de catalizador
con un distribuidor de gas entre cada cama para la inyeccion de los tiros frios. Se emplea
una mezcla variada de gases y dispositivos distribuidos los cuales se caracterizan por el
diseiio propio del convertidor.

La figura 1.6 muestra los dientes de sierra caracteristicos de los perfiles de temperaturas los

cuales representan la ineficiencia termodindmica de este tipo de reactor como desviaciones

25




Capilo Uno Generalidades

del rango méaximo de reaccién. La productividad del catalizador se reduce aun mas, porque
no todo el gas alimentado pasa a través de todo el catalizador. Sin embargo, el convertidor
“QUENCH” ha permanecido como el tipo de reactor predominante con un récord de prueba
de confiabilidad.

Metanol, %amol
O = ) W R Yy N1 00O

200 250 300 350
Temperatura °C

Fig 1.6 Perfiles de temperatura para el convertidor “Quench”. A, linea de quilibrio; B. linea
de rango maximo: C, linea Quench; D, linea entre camas.

Convertidor Adiabatico. El sistema de convertidor adiabatico emplea un intercambiador
en lugar de los tiros frios para enfriar las entre camas. (Fig. 1.5b) Porque las camas son
adiabaticas, el perfil de temperatura fijo exhibe la misma aproximacién de dientes de sierra
para el rango maximo de reaccion, pero la productividad es mejor porque todo el gas pasa a
través del volumen completo del catalizador. Los costos para los recipientes e
intercambiadores son generalmente mas altos que los sistemas del convertidor “QUENCH”.
Convertidor de tubo enfriador. El convertidor de tubo enfriador funciona como un
intercambiador, consiste en un recipiente con tubos con catalizador por €l lado de la coraza.

El gas de sintesis combinado y recirculado entra por el fondo de los tubos del reactor,
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donde este es calentado por la reaccion que toma lugar en los alrededores de Ia cama del
catalizador. El gas da vueltas hacia Ia parte superior de los tubos y pasa por abajo a través
de la cama de catalizador. La ventaja principal de este convertidor es el volumen reducido
de catalizador, entonces el camino de reaccién mas cerrado sigue la linea de rango maximo.
Fig.1.7

El funcionamiento del convertidor puede aumentar por la extensién del catalizador mas

abajo del 4rea los tubos enfriadores para que actiilen como una zona de reaccion adiabatica.
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Fig 1.7 Perfiles de temperatura para el convertidor de tubo enfriador. A, cama adiabatica;
B. cama con tubo enfriador; C, linea de equilibrio; D, linea de rango maximo.

Convertidor productor de vapor. Hay una variedad de convertidores tubulares
productores de vapor disponibles. los cuales se caracterizan por flujo axial o radial, con el
catalizador por el lado de la coraza o por el lado de los tubos.

La operacion cerca de la isoterma de este tipo de reactor es ¢l mas eficiente
termodinamicamente usado, requiere de menor de volumen de catalizador. El pico de
temperatura mas bajo del catalizador también reduce la formacién de subproductos y la

vida del catalizador mas larga.
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La caracteristica apropiada de los tipos de reactores mas eficientes ha sido el empuje
principal de la modernizacion de la planta de metanol mas vieja. El cambio del convertidor
QUENCH a flujo radial mejoro mezcla y distribucion sobre la purga del ciclo de sintesis o
antes de la etapa final del compresor de gas de sintesis ha sido propuesta como una medida

para el cuello de botella. fig. 1.5d.

1.6 PURIFICACION.

El metanol crudo es purificado por un tren de destilacion convencional de una a tres
torres, dependiendo de la pureza y grado de integracion de calor deseado. El metanol y
alcoholes mayores tienden a expandirse cerca del fondo de la columna de destilacion final,
y son separados y quemados como combustible. El agua de la reaccion 2 existe en la base
de la columna de destilacion final, y representa el efluente principal del proceso. Por el uso
de esta agua para saturar el gas natural alimentado que provee una parte de vapor
reformado, los organicos en esta corriente son reciclados para su extincion, reduciendo la
contaminacion.

Con esta técnica de diminucion de residuos, la sintesis de metanol es relativamente limpia.

La necesidad del control ambiental esta asociado con el proceso del gas de sintesis

1.7 USOS Y APLICACIONES

El principal uso tradiconal del metanol ha sido la produccion de formaldehido, donde
alrededor de la produccion mundial consumida de metanol es de 40%.
FORMALDEHIDO. En el mundo, la cantidad mas grande de formaldehido es consumida
en la produccion de urea -resinas de formaldehido-, el principal uso final y en el cual se
encuentran productos preparados tales como la madera terciada y particulas de madera. La
demanda de estas resinas y consecuentemente para metanol, es grandemente influenciada
por la demanda de viviendas. En E.U.A,, parte del mercado mas grande de formaldehido es
otra vez la industria de la construccion. Sin embargo el crecimiento mas rapido del mercado
del formaldehido se puede encontrar en la produccion de quimicos acetilenicos, los cuales
estan manejados por la demanda de 1,4-butanediol y su producto subsecuente, fibras
expandex.
Metil Terbutil Eter. MTBE es usado como un aditivo oxigenado para gasolina. La

produccion de MTBE en E.U.A. se ha incremento debido a los requerimientos de 1990
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para limpiar el aire. Las proyecciones para este uso de metanol son dificiles de estimar
debido a las variaciones politicas y consideraciones ambientales que proponen el uso de
combustibles mas limpios.

ACIDO ACETICO. La carbonilacion de metanol ha llegado a ser el proceso de decision
para la produccion de este producto basico de la industria quimica inorganica, el cual es
usado en la manufactura de fibras de acetato, anhidrido acético, y acido tereftalico, y para
fermentacion.

OTROS MERCADOS. El uso de metanol en la produccion de formaldehido, MTBE, y
acido acético suman aproximadamente dos terceras partes de la demanda de metanol. El
metanol es usado también como materia prima para muchos otros productos quimicos, tales
como dimetil tereftalato (DMT), metil metacrilato, metilaminas, y halidos de metil.

El interés en la produccién de dimetil éter a partir de metanol esta creciendo como
resultado de uso remplanzando a los clorofluorcarbonatos como un impulsor en aerosol. El
metanol también encuentra uso en solventes, como un anticongelante en tuberias, y en

perforaciones en campos de petréleo.

29




Capitule Dos Aspectos Economicos

Capitulo DOS

Aspectos Economicos

Existen muchos factores relevantes que se deben tomar en cuenta en la elaboracion de
una propuesta como es la conversion de una planta petroquimica; de los cuales forman
parte, los aspectos economicos como son la oferta y la demanda del producto que sustituira
al amoniaco, en este caso del Metanol, para comprobar si realmente es recomendable el
cambio que se pretende hacer con respecto a las condiciones actuales de! mercado nacional
¢ internacional. La demanda de metanol se encuentra en una etapa de rapido crecimiento y
est4 en funcion directa de la demanda de su derivado principal -el formaldehido- aunque en
la actualidad el MTBE y TAME hacen su aparicion como grandes consumidores de
metanol, que a su vez dependen del incremento en la demanda de las gasolinas y de los
requerimientos de esta por legislacion (normas ambientales). Ademas hay otros factores
que también afectan la demanda, y estos incluyen los precios del gas natural y los precios
que imponen las naciones desarrolladas en las que encontramos en primer plano a EUA.
Por lo que a continuacion se presenta un analisis de la demanda del formaldehido y del
MTBE pues. como ya se menciono este producto se incorporo a gran velocidad como un
nuevo mercado que se relaciona con metanol y su demanda.

En la ultima parte del presente capitulo hay un resumen global en el que se incluyen
regiones importantes y su posible aumento de la demanda para metanol en un futuro

cercano, considerando afios pasados y situaciones actuales.
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2.1 MERCADO MUNDIAL DEL FORMALDEHIDO""!

£l costo del metanol respresenta el 60% de los costos de produccion del formaldehido,
es decir, el precio del formaldehido normalmente refleja el precio del metanol.

Los precios del formaldehido para 1998 en el ambito internacional sintieron la presion
como resultado de los mas bajos precios de metanol asi como también la demanda que aun
no ha sido absorbida por toda la capacidad durante los ultimos dos afios. Los intereses
hipotecarios que se mantuvieron abajo del 7 porciento para las hipotecas a 30 afios y a
pesar de un ligero descenso en la iniciativa para la construccion de viviendas, la indusria
del formaldehido continua siendo aun muy fuerte y se espera un impacto positivo sobre la
demanda y posiblemente también en los precios.

En el oeste de Europa un productor de formaldehido reporto que la demanda se mantuvo
relativamente estable en esa area, con todas las consecuencias que trajo la fuerte caida de la
demanda en Asia que afecto solo algunas areas de sus derivados, esta disminucion de la
demanda en algunos paises asiaticos fue del 25 al 30%. No obstante, estos paises
representan solo una parte del total del mercado. La demanda de los dos paises
consumidores asiaticos mas grandes, Japon y China cayo pero no en la misma extencion
que sus vecinos. Hay reportes de que la presion para vender; aumento sobre todo para los
productores de Indonesia, y el incremento de los precios en los Estados Unidos de America
tuvo como consecuencia una mayor carga en el transpacifico. Que en realidad, el orden
para hacer la distribucion de este trabajo, fue la disponibilidad de barcos correctos, costos
del flete y otros productos que son combinados con ¢l embarque. Esta situacidn aplico
tambien a los productos de Indonesia v los derechos de aduana tendrian que ser pagados
hasta que fueran retroactivos.

Para el oeste de Europa 1998 no fue un buen aiio, sin embargo la demanda en Alemania se
caracterizo por ser muy estable y prometedora para crecer notablemente en 1999. Las
importaciones de formaldehido y sus derivados en algunas partes de Europa tienen
claramente cautiva la produccion regional. El interes previo expresado por algunos
productores europeos de que esto pasaria como resultado de la crisis econdmica. En
Diciembre de 1998 representantes del gobierno de los Estados Unidos reportaron que la
venta de casas nuevas subio en un 0.8 por ciento para Octubre. La buena economia y las

tarifas de los intereses abajo del 7% de las hipotecas a 30 afios siguen siendo atractivas para

! DeWiti&Company Petrochemical Review April&J M. Marriot Houston
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los compradores de casas. De acuerdo al portavoz de viviendas y desarrollo urbano, la
venta de casas para el afo 1999, estuvo anticipada para hacer aproximadamente 870 mil
unidades, aproximadamente un 8 por ciento arriba del que se lograra en 1997 de 804 mil
que estuvo cercano al record de 1977 con 819 mil unidades.

Aunque los precios mas bajos de metanol ponen presion sobre los precios del
formaldehido. Un productor por ejemplo; reporto que los margenes que se consiguieron no
fueron tan buenos como los que se lograron durante 1992 y 1993. De cualquier modo la
demanda en el golfo sigue bastante fuerte con el balence de oferta y demanda, que se
encontro en buenas condiciones. E! producto esta disponible, y la capacidad de las plantas
esta siendo bien utilizada. En Diciembre de 1998 una publicacion DeWitt reportd que se
espera un efecto positivo en la demanda del formaldehido. Asi como también muchos
productores en el Qeste de Europa creen que el crecimiento sera moderado para este sector.

A principios de 1999 los intereses hipotecarios aumentaron, pero aun se conservan abajo
del 7%. Mientras que la construcion de viviendas permanece muy fuerte y su venta
aumento rapidamente repitiendose lo del afio anterior. Mientras que muchos analistas
creyeron que esto no sucederia, el formaldehido y los productores de resinas esperan
ordenes, aunque todavia no llegan a una buena fase es evidente que la demanda de
viviendas continuara bastante fuerte. Por eso, mas observadores predicen, que los rangos de
operacion deberan regresar a los niveles del 1998.

Para el oeste de Europa la demanda permanecio estable, y productores de Netherlands
reportaron buenos rangos de opreacion para este afio, ademas de que la demanda en la
region del Mediterraneo aumentara; asi también como en Asia Pacifico se espera que la
demanda de los derivados también se mantenga estable por lo menos hasta el afio nuevo
Chino. Productores en Corea y Tailandia indicaron también la confianza de que la

demanda del producto mejorara.

2.2 OFERTA Y DEMANDA DE OXIGENADOS

Por afios, se ha observado que los oxigenados y en particular el MTBE, como el mejor
ejemplo del crecimiento industrial. Desde el comienzo de los afios cincuenta, la demanda
de MTBE ha crecido rapidamente en un rango del 21% por afio. La capacidad, por

supuesto, ha crecido a una velocidad comparable. Durante diez afios, 31 plantas de MTBE
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en el mundo con una capacidad diaria combinada por arriba 110,000 B/D. Hoy, 142
plantas en el mundo pueden producir mas de 500,000 B/D.

Con el etanol se vio un crecimiento similar, particularmente en gasolina oxigenada en los
Estados Unidos.

A fines de 1997, el mercado mundial de MTBE y etanol estuvo bien abastecido, con los
precios ligeramente cercanos a los costos marginales de produccion en grandes plantas de
mercaptanos.

Las plantas de etanol son rentables debido a los bajos precios del maiz, pero mas alla de
la expansion esta es inhibida por el potencial de la perdida de subsidios Federales de los
Estados Unidos los cuales estan incluidos para expirar en la siguiente década.

En esta parte. se examinaran brevemente las perspectivas para la oferta y demanda mas
alla de su crecimiento, realizando una extrapolacion de tiempo hasta el afio 2010 vy

evaluando escenarios potenciales de crecimiento.

2.2.1 Oferta de Oxigenados

Se mostrara el incremento de la capacidad de la planta de MTBE desde los inicios de
anos ochenta. Esto, por supuesto coincide con la introduccion de orden de utilizacion en el
cual el uso de oxigenados es requerido mas bien por legislacion que por condicion
voluntaria controlada por las fuerzas del mercado. El crecimiento de gasolina reformada en
los E.U_A. tiene un gran camino avanzado, y los futuros requerimientos estan obscurecidos
por el mejor. Mientras RFG (gasolina reformulada) esta aceptada y parte estable del fondo
de la gasolina de los Estados Unidos. el futuro crecimiento estara lejos del mas lento de
afios pasados Algunas de las nuevas plantas de MTBE que han sido seriamente
consideradas. pueden bien ser apoyadas financieramente. Otras circunstancias especiales en
Brasil (y en partes de Europa), son el uso de etanol como combustible que es por lo comun
confinado al medio oeste de los Estados Unidos, donde el abastecimiento de maiz y
gasolina por avuda logistica es su uso. El crecimiento significativo de etano!l depende, mas
bien de los usos que por decision voluntaria.

Otros oxigenados tal como el ETBE y TAME no tienen hechos significativos dentro del
mercado. Mientras que estos compuestos tienen algunas caracteristicas muy favorables,
pues no parecen estar en equilibrio para ser los principales en el mercado. Se cree que estos

se encuentran a expensas de la capacidad del MTBE.
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Las plantas de etanol en los Estados Unidos tienen una capacidad combinada de
operacion de aproximadamente 103,000 B/D. Existen otras con 10,000 B/D de capacidad
pero han sido cerradas por falta de incentivos economicos. El combustible etanol en los
Estados Unidos es subsidiado en un rango de 54 centavos por galon. Los usos del etanol
como un combustible depende criticamente de este subsidio. Aunque se cree que los
subsidios seran ampliados indefinidamente, las perspectivas para crecimientos futuros en
los Estados Unidos son pobres. Algunas nuevas capacidades estan ahora dentro de los usos
en Canada.

El ETBE y otros oxigenados, no han ganado mucho campo en los Estados Unidos.
Aunque las razones no son del todo claras. Ya que este puede ser facilmente obtenido en
plantas disefiadas para MTBE, pero las plantas existentes requieren capital para ser
modificadas. Ademas un galon de ETBE es solo equivalente a 0.86 galones de MTBE sobre
el contenido base de oxigeno. La planta combinada de éter propuesta por Canada producira
una mezcla 50-50 de ETBE y MTBE. Si esta planta supera las expectativas, el ETBE tendra
un futuro mas claro en la década siguiente. En Europa se produce poca cantidad de ETBE.
El TAME tiene un potencial real de provisiones no solo de octano y oxigeno, sino también
de olefinas reducidas en las gasolinas pobres. Esto aumentara la importancia de los
requerimientos mas estrictos de la fase 2 de la reformulacion de gasolinas que se incluyen
en el proyecto después del afio 2000. De modo que la adopcion de TAME ha sido limitada,

v la capacidad existente parece ser usada en rangos bajos de operacion.

2.2.2 Demanda de Oxigenados

Como puede observarse en la figura 2.1, la demanda mundial para MTBE y para los
oxigenados en general ha crecido mucho al mismo tiempo que la capacidad. En la
capacidad de las plantas construidas en los afios ochenta fue instalada con anticipacion de la
llegada de los ordenes de RFG (gasolina reformulada) en jos Estados Unidos. Con esto, y
con la estacion natural de oxigenados de gasolinas co-areas, acumuio gran cantidad de
productos en los veranos de 1992 y 1994 desde que la demanda de los Estados Unidos ha
sido No-estacional, y el capital comercial mucho mas bajo.

La tabla 2.1 sobre la siguiente pagina muestra el status presente de la demanda de

oxigenados por region y aplicacion.
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Note que la orden de uso de la cantidad de MTBE para la demanda de Estados Unidos es
virtualmente toda, y cerca de tres cuartos con respecto a la demanda mundial, sucede lo
mismo con etanol, puesto que el uso semi-voluntario en E.U.A. como "gasohol"  se

encuentra manejado por incentivos del estado ademas del subsidio Federal.
Figura 2.1

Crecimiento de la demanda de MTBE en el Mundo
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Tabla 2.1
DEMANDA PARA OXIGENADOS EN 1997
(000)B/D
|[REGION 'USO 'MTBE ETANOL | TAME 'ETBE
' Norteamérica_ Orden ! 262 54 5 2
] . Extra ! 10 31 5 0
Latinoamérica | Orden | 15 63 | 10 0
Extra ‘ 8 0 9 0
Europa Orden 20 0 4 2
B 1 Extra 40|  Pequefa| 0 3
Medio Este |, Orden ' 0 0 0 0
]tExtra | 16| 0 0 0
r_ésiaJPaciﬁco ! Orden : i5] 0 0 0
| _ | Extra ‘ 33 0 6 0
 Mundial | Orden ‘ 312 114 19! 4]
_Extra , 107, 31 20| 3
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Las plantas de Etanol en los Estados Unidos también estan produciendo casi a su
capacidad practica. Mientras hay lugares para produccion adicional, la situacion de oferta
llevara a la construccion solida y fuerte de nuevas plantas, si. el uso sigue aumentando. Es

claro que la demanda de oxigenados es causada por el acto de limpiar el aire

Grafica 13

Rentabilidad de las plantas de MTBE sobre USGC
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Figura 2.2

2.3 ESCENARIOS PARA LA ESTRUCTURA DE LA DEMANDA FUTURA DE
MTBE

Se prepararon tres escenarios para el crecimiento futuro de la industria hasta el afio
2010. Estos estan basados sobre las situaciones ya descritas.

2.3.1 Escenario “A” (10% Probabilidad)
Este es el caso mas bajo, improbable en consecuencias o resultados, pero no inconcebible.
Factores Principales:

1. El MTBE esta prohibido en California para los inicios de 1999. Este es reemplazado
por una pequeia cantidad de etanol, pero no suficiente para cubrir toda la RFG
(gasolina reformulada) de todo el estado. La perdida en el uso de MTBE ascendera
cerca de 95,000 B/D para el afio 2000.

3. En otras areas de los Estados Unidos continian con la presencia de RFG y oxigenados,
pero en regiones nuevas no soportan el programa.

3. El MTBE usado en Europa cae airededor del 10% en respuesta a lo anunciado por
California, pero sé mantiene firme de aqui en adelante.
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4. El MTBE detiene su crecimiento en Asia hasta el 2000, pero lo reanuda de ahi en
adelante. Esto es en su mayor parte resultado de los problemas econémicos en esta area.
5. No a las plantas nuevas de MTBE que son arrastradas por la corriente.

Tabla 2.2

RESULTADOS PARA EL ESCENARIO “A” (10%)
(000)B/D
'Demanda [ 1997 1998 1999 2000 2005 2010 '
 Norteamérica ' 272 277 232 188 188 189
 Latinoamérica 23 27 30 31 31 36
' Europa 60 60 55 55 55 55
' Africa/Medio Este 16| 17 E 21 21 21
Asia Pacifico 48 | 48 48 48 56 84
Total 419! 429 383 343 356 385
Capacidad ! 525 340 | 545 545 545 345
%5 Operacion | 798 79.4] 70.3 62.9 65.3 70.6

2.3.2 Escenario “B” (60% Proebabilidad)
Este es el escenario BASE o el caso mas probable.

Factores Principales:
1. El MTBE no es prohibido en California, pero hay entre un 10y 15% de reduccion en el

uso de este, por medio de los estandares mas flexibles.
2. Atlanta optara por el uso de MTBE. San Louis usara ETBE o etanol.
3. El crecimiento Europeo de MTBE sera lento de adquirir, pero €s0 no diminuird la

demanda.

4. La demanda de Asia comenzara su crecimiento otra vez en 1999, y se duplicara para el

2010,

5. Dentro de poco las plantas nuevas planeadas seran construidas.
Los datos para este escenario se muestran en la siguiente tabla.

Tabla 2.3
RESULTADOS PARA EL ESCENARIO “B” (60%)

(000)B/D
. Demanda 11997 11998 1999 | 2000 | 2005 12010
“Norteamérica h 272 277, 273 278 293 294
‘Latinoamérica___! 23 277 30 36 361 12
_Europa i 00| 60| 61 63 68 73
“Africa/Medio Este | 16] 17 18 21 21 21
Asia Pacifico | 48| 48 52 56 84] 125
_Total 419 429 434 454 502 | 555
— ' ‘ ! f 1 |
. Capacidad } 525 543 589 | 608 608 608 |
"% Operacion i 79.8 | 790  73.7] 74.7 82.6] 91.3]
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2.3.3 Escenario “C” (30% Probabilidad)
Este es el caso mas altamente prometedor.
Factores Principales:

California continua presente en el uso de MTBE.

1.
2. Atlanta, San Luis y partes de Pennsylvania optan por RFG.
3 Se necesitan 9,000 B/D de MTBE para remplazar MMT en el mercado Canadiense.
4. El programa Europeo alcanza el 36% de aromaticos para el 2005.
5. El crecimiento es rapido en Asia.
6. Todas las plantas conocidas y planeadas son construidas.
Los datos para este caso son mostrados en la siguiente
Tabla 2.4
RESULTADOS PARA EL ESCENARIO “C” (10%)
(000)B/D
Demanda 1997 11998 11999 12000 12005 12010
Norteamérica 272 281 | 296 313 339 347
Latinoamérica 23 29| 32 40 45 50
Europa 60 64| 68 72 95 110
Africa/Medio Este_| 16 17 18 21 21 21
Asia Pacifico 48 53 61 80 110 150
Total 419 444 475 526 610 678
Capacidad 523 543 589 616 656 656
% Operacion 79.8 81.8 80.6 85.4 93.0 103.4

Los tres escenarios descritos cubren un amplio rango de posibilidades. Estas

predicciones directas a primera vista parecen como un pronostico del tiempo el cual declara

que " el sol brillara mafiana si no llueve (o cae nieve) .

En este momento, los intereses que mas presionan son las politicas en Califorma, las

especificaciones en Europa y la economia en Asia.

En la medida que estas preguntas se resuelvan se determinara el resto del escenario

pronosticado. Se espera que estas preguntas se aclaren totalmente a lo sumo en los
siguientes dos afios, después de lo cual debiera ser posible tener un enfoque mas
estratégico de los mercados desarrollados. Si el escenario “B" o "C” llegaran a ocurrir,
entonces tendran que ser consideradas plantas de mayor capacidad, creciendo el dilema del
financiamiento discutido anteriormente. La siguiente década habra un solo interés por
productores y usuarios de los oxigenados.

Los datos de los tres escenarios son mostrados en la siguiente figura 2.3. (Donde la

leyenda “oriente” indica la suma del Medio Estey Asia).
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3.4. ESTADO ACTUAL DE LA INDUSTRIA DE METANOL

Usualmente. cuando se prepara un documento se encuer.
documentos previos que determinan si algumos puntos debier.
actualizados. Lo que se presenta a continuacion es una evaluacion hec.
1998. Dada la situacién actual v el cambio drastico durante el pasado. es api.

nuevamente de lo que se esta viviendo. antes de tencr un panorama mas amplio.

2.4.1 Revisién Global del Metanol por DeWitt
Fl comentario inicial se enfoca sobre el mercado de E.U.A. y el cambio drastico

reciente. Por supuesto el comentario deberia referirse a cualquiera de las regiones
consumidoras de metanol. porque todas han experimentado cambios significativos. Ustedes
pueden notificar que no se ha dicho cambios “recientemente desarrollados™.

El cambio solo recientemente superficial. pero ha sido desarrollado por afios. El

problema es v siempre ha sido de temor.
. Porque estuvieron mas participantes en este mercado tan injusto en sus pronosticos para
19977, Muchos pensaron que con el afo pasado seria poco posible alguna recuperacion.
.Esto es una aberracion o ha tomado lugar algun cambio fundamental?. Sin mas preguntas.
el extrafio crecimiento del mercado en 1997 sorprendié casi a todos. E! precio promedio
durante 1997 estuvo alrededor de 38 centavos por galon para los grandes compradores
sobre una base de FOB en la Costa del Golfo de E.U.A. Hemos declarado va la sorpresa
para muchos contribuidores en 1997. La disciplina de los productores. consolidacion de la
industria, v otras numMerosas razones. Ahora. se observa el mercado que cayo
aproximadamente 30% durante febrero 1999 y como si disminuyera aun mds. antes de
recuperarse.

La primavera pasada 1997. se hablo acerca de la transicion de la industria del metanol.
de la extrana consolidaciéon y como los precios existentes soportaron a los mas altos
niveles de los que se han suscitado en el pasado. bajo circunstancias similares de oferta y
demanda. Entonces mas que un acuerdo en el precio promedio del metanol en E.U.A. de
aproximadamente 38 centavos por galén v en Europa un promedio cercano a los 300
Marcos Alemanes por tonelada métrica y durante 1997 fue mas alla que cualquiera haya
pronosticado o presupuestado v el promedio estimado de! precio en los E.U.A. fue de 45

centavos por galon para 1997.
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Ahora son algunos los que se refieren tanto a las profundidades de las industrias de
metanol con el acuerdo de otros. no se espera regresar a los margenes razonables para
productores de metanol sino hasta después de cumplir el milenio. ¢ Podria ser esto verdad?.
;Podrian equivocarse todos los inversionistas que han invertido mas de 5 billones de
délares durante los novenas?.

. Tienen mas de 14 toneladas métricas de capacidad adicional durante los noventa creando
un exceso tal que los inversionistas perderian sobre sus capitales?.

La siguiente tabla muestra los precios promedios por tonelada métrica para al afio

indicado v rangos de operacion estimados durante el mismo afo.

ANO 1986 [ 1987 1688 1989 1990 1991 1992 1993
$/TonM [ 100 12 188 134 136 174 133 138
Rango |76 83 84 87 84 83 86 88
Oper.

Un promedio del precio para ¢l periodo entero. fue de USD$139 por tonelada métrica
(42 centavos por galén). Caleulando los rangos de operacion ¥ produccidon como un por
ciento de la capacidad indicada en placa. El rango promedio de operacion sobre el periodo
completo fue aproximadamente de 84%. Reconociendo que los precios cercanos incluyen
inflacion. uno podria razonablemente asumir que los precios en los tltimos afios deberian

estar ligeramente mas bajos si estuvieran en dolares constantes a 1986.

Ahora. se permiten observar los ultimos 4 afios

ANO 1994 ]1995 1996 1997
S$TonM 526 230 145 194
Rango |91 84 83 81
Oper

Mientras que cuatro afios no representan una tendencia. se piensa que es interesante
comparar de 1994 a 1997 y al periodo anterior. Conservando en la mente que previo a
1993/1994 la industria no ha completado su consolidacién y el mundo industrial dominado
relativamente por pocos jugadores no fue un factor. No se esta empleando algo inmoral,
ilegal. o sin ética. solo sé esta diciendo que la reestructura de la industria se presenta para el
mejor mercado que uno fragmentado. Los datos indican un precio promedio aproximado
USA$224/TonM (toneladas métricas) de 1994 a 1997 con un rango de operacién de 85 por

ciento. Aunque si. se admite que 1994 fue una aberracion y no posible a recurrir. aun
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quitando el dato de 1994. el precio promedio es de USAS$190 por tonelada métrica (57
centavos por galén) con un rango de operacion aproximada de 83 por ciento.

Como se puede ver desde los numeros bajo los rangos de operacién similares al periodo
anterior. los precios fueron significativamente mas altos. Por supuesto. una gran
distribucién de los rangos de operacion relativamente bajos para 1996 v 1997 debidos a
cortes no planeados los cuales pueden tener un firme efecto sobre los precios. Sin embargo.
a pesar de cortes planeados mucho de lo que no fue planeado simplemente se manejo como
inventario para mantener un mercado balanceado. Alguien puede cuestionar la eficacia de
esta “disciplina™ o preguntar si esto ocurrio. Pero-que mas se puede decir si los numeros

hablan por si mismos.

2.4.2 Economias Asiaticas

Antes que todo. primero se tiene que aclarar que de ninguna manera se pretende hablar
como un experto en economia asiatica o cualquier otra economia. Sin embargo. como esta
pertenece al mercado global de metanol. los eventos en Asia pueden tener un efecto
profundo sobre el balance del mercado y por lo tanto en los precios de varios afios por
venir.

Previo a los problemas economicos los cuales resultaron el ultimo verano. esta region
fue proyectada para muchos como los siguientes mercados petroquimicos para ser la region
de riapido crecimiento y significativamente mds alto que en cualquier otra region en el
mundo.

Como esto pertenece al crecimiento de metanol. algunos proyectaron crecimientos
estimados en nimeros de digitos dobles hasta el 2005. Aun el crecimiento mas conservador
estimado entre 7 v 8 por ciento v que fue asumiendo el ¢recimiento no mayor al 1-2 por

ctento en Japon.

EXPANSION DE LA CAPACIDAD

No es secreto que desde 1993 se tiene una expansion significante. Como ya se
menciono anteriormente. sobre los 14 millones de toneladas métricas que habrian sido
adicionadas durante la década. La siguiente lista muestra los candidatos mas posibles para
el crecimiento de la capacidad con un factor de probabilidad entre un 75 v 100 por ctento.
En 1997 se incluyo el arranque continuo de la propuesta para ilustrar la nueva capacidad

durante los tltimos tres afios de la década.
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Tabla 2.5
PRONOSTICO DE LA EXPANSION GLOBAL DE METANOL
(1997-2000)
Categoria “A” 90% de probabilidad (incluido en las tablas de oferta y demanda)

COMPANIA LUGAR MM-GAL -M-TON MET. TIEMPO COMENTARIOS
STATOIL NORUEGA 276 830 Q2-97 Inicio en Jun. 97
SABIC ARABIA 283 850 Q1-98
MITSUBISHI  SAUDITA
KALTIM INDONESIA 220 660 Q497 Inicio en Dic. 97
BASF ALEMANIA 33 100 Q2-97 Inicio en Mar 98
METANOL IV. TRINIDAD 183 530 Q2-98
LTD.
SASOL SUDAFRICA 47 120 2H-98 Remplazo20TM
QAFAC QATAR 283 825 Q2-99
SATUR(Titan  TRINIDAD 267 850 Q4-99
Metanol)
METHANEX  CHILE I 308 925 Q1-99
SAUDI ARABIA 283 8350 Q3-99
METANQL SAUDITA
AMPCO GUINEA EC. 283 830 Q4-00

TOTAL 2466 7410

Observando este cuadro y la falla en los inicios de 1998, como cualquiera podria pensar
que el resto de la década ocurriria otro desastre. Una vez més, mientras se crea que algunos
productores tendran que tomar aigunas decisiones dificiles, también se cree que a largo
plazo; bajo el mercado en el cual los inversionistas iniciaran con un gran salto fuera de la
realidad. Los principios mismos los cuales conservan el mercado arriba de los niveles
iradicionales durante 1996 y 1997 se encuentran todavia fuera. Es irrealista pensar que ios
precios mas altos de 1997 podrian ser sostenidos.

Aunque. podria de igual forma ser irrealista creer que una mercancia la cual por el fin de
milenio tendria un comercio mundial cercano al 80 por ciento marcado por tres
productores para mantener los niveles de hoy. Primero, se supondra en el fin de milenio que
la capacidad global producida sera alrededor de 36 millones de toneladas métricas. Para la
mayoria, se considera la produccion cautiva de Europa Este. La tnica excepcion existe en
solo una planta rusa que exporta a E U Ay Europa. También es considerada cautiva la
capacidad de China y la India porque ellos no exportan. Habiendo hecho estas
suposiciones. el resultado final es una demanda cautiva de aproximadamente 45 a 50 por
ciento de la capacidad global. Los tres jugadores principales globales tendran produccion
y0 acuerdos a fines de 1999 de aproximadamente 14 millones de toneladas meétricas. Esto

iguala un valor cercano a 39 por ciento de capacidad global o 80 por ciento de comercio
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mundial. No se cree que permanezcan los precios de bodega. Precios suaves, por supuesto,
a largo plazo entre $125-$130 por tonelada métrica o de 38 a 40 centavos por galon aunque.
se opina que no son posibles que sucedan. Observando los nimeros durante los ochenta.
Aun entonces y sin la extrafia consolidacion de los precios en la industria que fueron
relativamente rapidos para recuperarse de los niveles bajos.

Ahora se observaran las tres regiones principales del mundo que no fueron cubiertas al
inicio. Se examinara cada region brevemente, incluyendo una opinion de los balances de
oferta y demanda hasta el 2005. Ahora de forma correcta, como se dijo en el pasado, no se
usaran los balances de oferta y demanda como un barometro de la fuerza del mercado o del
precio. Esto es una herramienta. y como cualquier otra herramienta, debera ser usada una
evaluacion del mercado, pero esta es solo uno de los muchos componentes que integran el

paguete de la evaluacion total.
2.4.3 Medio Este y Asia

El Medio Este esta entre el crecimiento rapido de las regiones como esta pertenece al
crecimiento de la capacidad. De acuerdo a lo estimado, la capacidad tendra un crecimiento
de 34 millones de toneladas métricas en 1995 a un nivel potencial cercano a los 10
millones de toneladas para el 2005. Con la terminacion de Ar-Razi [V en Arabia Saudita y
la planta QAFAC en Katar, ambas estan en construccion. la capacidad al completar el siglo
sera cercana a los 6 millones de toneladas. La tabla de oferta y demanda no indica cualquier
expansion mas alla del 2001. Sin embargo, seguro que mas de uno estan familiarizados con
el memorandum del acuerdo entre Methanex y el gobierno de Katar y el potencial para
construir tres plantas de 3 millones de toneladas de capacidad iniciando {a construccion en
el 2002.

En cuanto a la demanda en la region, esta es minima con excepcion del MTBE. Por
supuesto. €l mas exportado como bien es el MTBE. Hay algo de produccion de
formaldehido, una pequeda cantidad de acido acético y pocas miles de toneladas dentro de
otros usos miscelaneos. pero la principal salida es la exportacion. Como se puede ver, las
exportaciones son grandes para 1996 y aun con toda la expansion de MTBE planeada. la
exportacion de metanol continua creciendo. Por supuesto, el MTBE también es exportado,

en cualquiera de las dos formas como MTBE o contenido en las gasolinas reformuladas.
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La region exporta pequefios voliimenes a los Estados Unidos y sur de Ameérica con
volimenes mas sustanciates dentro de Europa y Asia. Con la reciente baja en la demanda
Asiatica, las otras regiones recibiran posiblemente atencion adicional de esta capacidad.

La region por supuesto, tiene gas barato y continuara siendo un impacto importante en el
mercado del metanol como significado de capitalizacion sobre sus recursos naturales.

Tabla 2.6
OFERTA Y DEMANDA DE METANOL DE MEDIO ESTE Y AFRICA
-000-TONELADAS METRICA

OFERTA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005

CAPACIDAD | 3420 4270 4893 3920 3920 6720 6720 6720 6720

PRODUCCION | 2802 3363 3704 4701 4918 5222 5386 5484 3395

i’)‘;RCET\"l'-UE 82% 79% 76" 79% 83% 78% 0% 82% 80%
()I;F.R.\CI()T\'

DEMANDA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
FORMALDEHIDO 1163 164 167 16% 169 170 172 174 176
MTBE 833 1116 1125 1545 1553 1553 1553 1553 1553
AC ACETICY 0 0 o 0 0 0 0 0 0
DMT 18 1% I8 18 18 18 I8 £ 18
AMMETACRILATO |0 0 0 0 0 0 0 0 0
GASOLINACOMB (8 5 s ] 5 5 5 5 5
SOLAVENTES 40 40 40 40 4 41 43 43 42
OTROS 42 4+ 43 44 43 45 45 16 36
DEMANDA TOTAL | 1701 (979 L3y 2881 087 3390 3550 3045 3555
EXPORTACIONES | 1101 1386 2300 1820 1831 1832 1836 1839 1840
NETAS

2.4.4 Sudamerica
Sudameérica es también una de las regiones de rapido crecimiento con un aumento de

capacidad de 3 6 millones de toneladas métricas en 1995 a 7.6 millones en el 2000 y
aproximadamente 9 millones en el 2005. El pronostico de expansion analizado presento las
dos plantas nuevas en Trinidad asi como también la planta Chile 111 durante 1998 y 1999
Se espera que la capacidad adicional. sea construida en esta region. Trinidad, Venezuela y
por supuesto Chile tienen el gas natural y la infraestructura para continuar la construccion
de plantas de clase mundial que pueden ser competitivas en casi cualquier mercado en el
cual ellos elijan competir. Tambien posiblemente esta expansion sera para los derivados del
metanol cuando el mercado haga viable esta expansion.

Por supuesto, la region es una consumidora significativa con un consumo aproximado
de un millon de toneladas en 1995 y un crecimiento superior a 1.4 millones para el 200S.
Tomando como afio base 1995, se alcanza un promedio ligeramente mayor a 4 por ciento
el cual es posiblemente conservador y tal vez pueda ser significativamente mas alto.
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Se observara también en la tabla de oferta y demanda que los porcentajes de operacion en la
region estan planeados para colocarse por arriba de los rangos de Norteamérica y el mundo.
La razon es muy simple. Este es un producto barato de producir y los mercados son débiles
cuando otros pueden reducir sus porcentajes, la produccion menos cara es posiblemente la

que alcanza porcentajes mas altos.

Con potenciales pequefios para el crecimiento de la capacidad en los E.U.A., virtualmente
todo el crecimiento de la demanda sera satisfecho a través de las importaciones y esta
region {Sudamérica) seré el primer beneficiado con esto.

Tabla 2.7
OFERTA Y DEMANDA DE METANOL EN SUDAMERICA
-000-TONELADAS METRICAS

OFERTA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
CAPACIDAD 5135 5655 6582 7624) 7620 8020 8470 %470 8870
PRODUCCION | 4890 5002 3R39 6248 6659 6822 6990 7030 8075
PORCENT.AE | 95% 8¥% 899, 82% 87% 85% 83% 83% 91
Dk

QOPERACION

DEMANDA 1997 1998 1999 20040 2001 2002 2003 2004 2008
FORMALDEHIDO 279 290) 154 390 196 401 406 412 415
AMTHE 426 463 28 L5l 552 553 554 558 356
AC. ACLETICO 38 9 90 91 92 93 94 95 96
DAL 12 12 12 12 12 12 12 12 12
MOAMETACRILATO [ [ 4] 4] 6 6 3 [ ]
GASOLINACOMB 299 290 291 287 274 271 268 259 262
SOLVENTES 26 n 11 A7 I8 39 40 40 41
OTROS 54 b [ik] 00 09 72 75 79 gl
DEMANDA (3700|3764 | 4465 |4808 5520 |S375 [SS35 [S572 [6606
TOTAL

FXPORTACIONES (1199 | 1238 [1374 | 1440 1339 1447|1455 | 1458 | 1469
NETAS

2.4.5 Norteamerica
Norteamérica es el consumidor mas grande de metanol en el mundo con un consumo

estimado para 1997 que sobrepasa 2.6 billones de galones (9.1millones de toneladas
métricas). Este también tiene una capacidad de produccion superior a 3 billones de galones
(10 millones de toneladas métricas), la cual es mas del doble que cualquier otra region. Aun
cuando la capacidad excede la demanda. la region es una importadora neta porque mucha
de la produccion canadiense es exportada a otras regiones. Estados Umidos es un
importador enorme con un indice estimado de importaciones en 1997 de 750 a 800 millones
de galones (2.25 a 2.4 millones de toneladas). México importa de Estados Unidos asi como

también el Caribe y Sudamérica.
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Estados Unidos va mas alia de ser el pais consumidor mas grande en el mundo, y como
va se dijo. depende mucho de las importaciones. El comercio es balanceado como una
region suficiente de los enormes exportadores para otras regiones de Canada. Sin embargo,
se piensa que asi como va, Norteameérica llegara a ser un importador mucho mas grande. Se
espera ver un pequefio crecimiento de la capacidad en la region. Por el contrario, se espera
que algunos costos altos de produccion en Norteamérica se detengan para hacer un sitio a
las importaciones de otras regiones con los mas bajos costos de gas natural y de operacion.
Es posible que algunos de los razonamientos ocurran, y desde luego, la planta Delaware
City ya ha cerrado, y el ultimo ano Methanex cerro las 270 mil toneladas de la planta
Medicine Hat #2. Si los precios regresaran a ser tan bajos como los experimentados en los
inicios de los novenas, creemos gue habra cierres adicionales.

Pensando que continuaran las exportaciones substanciales aun cuando las importaciones
estan planeadas para crecer significativamente por el resto de la década y aun mas después
del fin de siglo. Las bases de esta conclusion son realmente simples. Canada continuara
exportando mas alla del Este aun cuando los volumenes reducidos en 1998 debido a la
nueva capacidad en Indonesia, asi como también por el menor crecimiento de la demanda
anticipada en esta region. Los Estados Unidos continuaran importando de Sudamérica, el
Caribe. y Europa con parcelas ocasionales de Asia cuando el arbitraje este abierto. Material
considerable de Rusia entro a los Estados Unidos durante 1997 y tiende a continuar s el
precio de los Estados Unidos permanece en un nivel que soporte los costos de Rusia FOB
Finlandia de $150 a $160 por tonelada métrica. Con ¢l arranque de la planta 1V de Metanol
en Trinidad. programada para el primer cuatrimestre de 1998, los precios podran debilitarse
al punto que el arbitraje de Rusia debera cerrarse. Esta es la opinion de que el producto de
Rusia no debera tener ningun acceso a E.UA. si los productores no han sido los
compradores principales. Muy pocos productos llegan directamente al consumidor.

Estados Unidos ha exportado histéricaniente varios volumenes a Asia, si, se busca en los
inventarios de los productores de E.U A. los niveles confortables mas altos. Sin embargo,
debido a la situacion economica y a los bajos precios de metanol en Asia, esta practica fue
imposible de continuar en 1998.

El mercado Norteamericano, con algunas excepciones, fija el tono para el resto del
mundo. No solo es esta la region productora y consumidora mas grande, pero el vendedor

del mercado mas grande del mundo esta basado en Vancouver. Mientras esas sean siempre
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algunas diferencias en precios en el mercado, el precio ultimo en los Estados Unidos llegara
a ser otra vez el baroémetro en el cual son medidos otros mercados. Es interesante ver, como
el mercado con él mas alto precio en el mundo y que la tendencia continua posiblemente
hacia un minimo en uno o dos afios. Esto no significa que siempre sera el precio mas aito
de! mercado, pero es posible promediar arriba del precio de Asia CIF y del Rotterdam T2.

El mercado de E.U.A. experimentd un cambio significativo durante los noventa. El
formaldehido fue por mucho €l mas grande consumidor de metanol durante los ochenta,
pero con el hecho de limpiar el aire desde 1990 da un enorme impulso al MTBE, este
pronto llegara a ser el consumidor mas grande, esto rompio con un estilo diferente de
obtencion de los derivados del metanol en la quimica histérica del comprador. Los antiguos
compradores para el sector tradicional del no combustible fueron un poco mas
conservadores que los compradores de MTBE quienes estan acostumbrados al cambio
diario de los combustibles en el mercado. Durante 1996 y 1997, la tendencia de
participacion pequefia por los consumidores siguio en el mercado actual. Sin embargo.
continuo porque el precio actual en el mercado soporto niveles superiores a los precios
contraidos por los productores comprando material disponible.

Ciertamente no €s un concepto nuevo en mercancia quimica, fue usado por
consumidores de metanol previo al crecimiento de MTBE. El rapido aumento de MTBE
llegé a ser el consumidor numero uno de metanot en los Estados Unidos y el numero dos en
el mundo. ha tenido claramente un protundo efecto sobre como ¢l metanol es tratado, v en
su opinion. continuara dentro del matiz en algun lugar del mercado, no-solo en los E.U.A,
sino también en todas las regiones como resultado directo del continuo crecimiento de
MTBE. Como indicativo en fa siguiente tabla de oferta y demanda, se cree que la demanda
para metanol en la region continuara bastante fuerte lo que resta de la década, pero mayor a
la demanda adicional que saidra adelante por medio de las importaciones.

Aun cuando los precios pueden ser volatiles con muchos picos 'y valles durante los
siguientes tres aios, se cree que la consolidacion reciente de la industria y las estrategias
empleadas por los grandes jugadores multinacionales para continuar soportando el mercado
a niveles en los que el tiempo extra proveeran ingresos razonables a los productores por el

costo bajo y al mismo tiempo precios razonables a los consumidores.
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Tabla 2.8
OFERTA Y DEMANDA DE METANOL DE NORTEAMERICA
-000-TONELADAS METRICA

OFERTA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005

CAPACIDAD 1020 10060 10060 9800 9800 9800 9800 9800 9632
PRODUCCION [ 838 8313 7987 7706 7833 7849 7860 7812 7954
PORCENTAJE | B4% 83% T9% 79% 8% 80% 80% 80% 83%
DE

OPERACION

DEMANDA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 243 2004 2005
FORMALDEHIDO | 24 2213 2276 2352 2399 1549 2509 2574 2725
MTBE 2 3184 3257 1313 3342 3371 3401 3485 3462
AC. ACETICO 108 1128 1175 1225 1225 1225 1225 225 1480
DAIT 1” 175 175 175 178 175 175 175 135
MMETACRILATO 121 220 225 230 239 249 260 270 280
GASOLINACOMB | § 38 6} 69 7 73 75 78 83
SOLVENTLS s 166 a7 391 423 444 456 167 469
OTROS 199 2038 2117 2182 2249 2338 2431 2527 2629
DEMANDA TOTAL [ 916 4Gt 0666 4937 10123 10424 10532 10771 11236
IMPORTACIONES | 57 1088 1679 2231 2290 2875 2672 2959 1309
NETAS

2.5.RESUMEN GLOBAL

Aunque muchos enfoques estan puestos en Norteamérica y los Estados Unidos por el
volumen que envuelve esa region, es importante recordar que el metanol es una mercancia
global y como tal, cada region del mundo es impactada por eventos y las condiciones del
mercado en otras regiones. Con Norteamérica se tiene la region consumidora mas grande,
no es secreto que otras regiones observan €so; asi ellos evaluan sus propios mercados, pero
algunas veces los jugadores Americanos tienden a dominar el impacto de otros, los
mercados mas pequefios tienen al mercado Americano.

Actualmente solo dos productores en el mercado llevan su volumen directamente a los
consumidores sobre una base global. Los mercados conscientes de su propia produccion en
el Medio Este y Methanex, los productores/vendedores mas grandes del mundo, mercados
con su propia produccion en Norteamérica, Sudamérica y mas alla del Este asi como
también por medio de los acuerdos tomados de otras producciones. Otro jugador giobal
emergente es el nuevo consorcio en Trinidad, en el que se han asociado todas las plantas
existentes, ademas de ser el unico debido al reciente arranque en los inicios de 1998 dentro
de la misma entidad Mientras que la primera planta Caribbean Methanol Company tiene un
contrato en marcha para ser vendido por Methanex. todas las demas plantas seran \endidas

por el nuevo consorcio. Las 850 toneladas métricas de la planta Titan de metanol la cual
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debido a que fue planeada para mediados de 1999, esta no forma parte del consorcio
existente y el producto sera vendido por una de los socios equitativamente, la compaiiia de
metanol Saturno.

Observando hacia el flujo comercial del mundo, algunos socios muy importantes se
estan revelando. Primeramente, es importante conservar en mente que el flujo comercial
esta cambiando constantemente y mientras son muy pocos socios, se intentara describir la
situacion como existe hoy en dia con algunas ideas tales que podrian cambiar en un futuro
CErcano.

En la region Sudamericana, Chile es ubicado para embarcar a Europa, E.U.A. y Asia, si
bien Europa ha sido la direccion principal con cantidades mucho menores en Asia y
Estados Unidos. Se espera que entrara una mayor cantidad en Asia desde el arranque de la
planta Chile Il (fines de 1996) con una capacidad de 925 mil toneladas (308 mullones de
galones). Recientemente se ha observado que esta entrando en los Estados Unidos mayor
cantidad ya que Methanex ha reducido su programa de compras y esta suministrando mas
de su propia produccion. La produccion del Caribe y Venezuela va hacia los Estados
Unidos y Europa, y por supuesto con Chile, se satisface el resto de Sudamerica. Esta
anticipado que algo de la produccion de Trinidad entrara en Asia en el futuro. Sin embargo,
se espera ver un pequefio desplazamiento de Trinidad dentro de Asia durante la situacion
economica actual. Algo de metanol se mueve de Venezuela en forma de MTBE y en
gasolinas reformuladas de San Croix y Venezuela. Estas moléculas terminan
principalmente en la gasolina de Estados Unidos.

La produccion de Norteamérica es dividida entre E U A., Canada, y una cantidad
pequefia en México. La mayor parte de la producéic’m, es contratada v vendida a Estados
Unidos o consumida por el uso cautivo. Si bien, el material no es necesario por contrato o
por necesidades cautivas algunas veces es exportado.

Estas exportaciones se han dirigido principalmente para Asia, pero ocasionalmente a
otras regiones v usualmente se hacen por medio de comerciantes tan opuestos a los
vendedores directos. La produccion Canadiense para exportar va hacia de la Costa Oeste de
Estados Unidos para MTBE y formaldehido con volumenes mucho menores dentro del
Medio-Este y Noreste. Canada también exporta volumenes cuantiosos mas alla del Este.

La planta nueva de 660mil toneladas metricas (220 millones de galones) en Indonesia

fue planeada en Diciembre de 1997. y el volumen substancial esta reservado para Japon, lo
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cual creara algunos problemas por los productos canadienses que actualmente sirven este
mercado. Esto, puede hacer mas competitiva a la Costa Oeste de Estados Unidos y
posiblemente traera precios cercanos a los niveles de la Costa del Golfo, ademas ellos no
estan posibilitados para poner por escrito precios tan bajos como la Costa del Golfo. Sin
embargo, recientemente, Methanex ha cerrado 270 mil toneladas (90 millones de galones)
por afio en su planta Medicine Hat Il en el Oeste de Canada, la que tendera a compensar la
perdida del mercado japonés. Ademas, Alberta Enviromental Fuel recientemente extendio
su planta de MTBE en Alberta, la cual consumira aproximadamente 50 mil toneladas (17
millones de galones) por afio de metanol canadiense via el ducto de la planta de Celanese
Edmonton. Anteriormente, mucha de esta produccion fue exportada.

La produccion del medio esta bendita con muy bajos precios de gas natural y es
exportada a otras regiones, pero las principales salidas son Asia y Europa.

Los precios corrientes pagados por gas natural estan reportados para ser de
USD$0.75/mmbtu. Mientras que algunos productos estan embarcados hacia E.U.A. y otras
grandes cantidades dentro de Europa, esto parece indicar que el enfoque principal va mas
alla de! Este. Los cmbarques dentro de E.U.A. son predominantemente de Bahrain debido a
la situacién arancelaria favorable. Por supuesto, el MTBE esta empezando a tener gran
importancia y servir de movil al metanol dentro del mercado de E.U.A. en forma de MTBE
o de gasolina reformulada. Con muy poco consumo interno de otros que de MTBE, esta
region depende principalmente de la demanda de otras regiones para soportar su
produccion.

La produccion de Europa Oeste es consumida casi completamente dentro de la region.
Sin embargo. mucho es exportado como MTBE o en gasolina reformulada a E.UA.
Mientras la region oeste es un gran importador, Europa es también un gran exportador. Las
exportaciones son principaimente de Rusia a E.U.A. cuando el arbitraje hace atractivo el
mercado de E.U.A. Muchos creen que las exportaciones europeas deberian llegar a ser mas
comunes después del arranque de la planta Statoil en Noruega de 850 mil toneladas (283
millones de galones) en la primera mitad de 1997. De cualquier modo, esto no ha sido
evidencia de tendencia en vias de desarrollo. Aun cuando estas han sido exportaciones
substanciales a los E.U.A.. estas son de los exportadores tradicionales y la planta Statoil no
tuvo algun impacto discernible. Como se dijo, Europa realiza importaciones que van del

Medio Este, Nordafrica y Sudamérica/Caribe.
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Asia pacifico antes de la crisis economica actual, fue la region de mas rapido
crecimiento en términos de la demanda con un aumento significativo de acido acetico,
formaldehido, y MTBE. Hay una gran produccién en la region pero este todavia es un
importador v espera permanecer como tal. Actualmente mas importadores originarios del
Medio Este v Norteamérica, con volumenes de Chile que empezaron aparecer en la regién
en 1997. Si bien, el crecimiento ha sido algo predecible en mas areas de la region, China
permanece como gran incognita. Ciertamente, las economias del sudeste de Asia son
extremadamente débiles en la actualidad, pero China aun esta planeando ser el medio de los
porcentajes de crecimiento mas alto en la region Asia Pacifico. Esto no es claro, no
obstante, pronto sera como relacionar la produccion contra las importaciones de metanol.
China ha sido un gran importador en afios recientes, pero ¢l volumen y la regulacion de la
demanda han sido muy impredecibles. Parece que China importa cuando los precios son
menores a USD$145-$150 por tonelada métrica, pero el arranque de la produccion interna
cuando los precios de las importaciones exceden significativamente estos niveles. Para la
propuesta de este estudio, se ha escalado moderadamente el crecimiento fuera de las
posibilidades.

Considerando el mercado mundial y el papel de Norteamérica, Europa y Este como
grandes consumidores, es facil de entender como eventos y mercados en una region pueden
impactar rapidamente en otra region.

Estas regiones con opciones de exportar para multiplicarse en otras, obviamente
observando para maximizar sus oportunidades economicas y siempre mantener la
flexibilidad para desviar material a un mercado que provea la mejor produccion. Una cosa
es cierta v no deberd ser pasada por alto. El transporte es un factor muy importante en el
costo ultimo de metanol, y se esta viendo el alineamiento cerrado entre los vendedores de
metanol v su transporte y los socios finales. Los jugadores multinacionales reconocen que
los costos de transporte y manejo pueden ser su unica oportunidad por un limite sobre su
competencia v estos arreglos son recibidos mas escrutinio que quiza en cualquier otra area
de los negocios tan asociado al costo. Por supuesto el mas grande jugador, Methanex, tiene
su propio flota de 14 recipientes con otros dos en construccion para minimizar su
exposicion al frecuente mercado volatil del transporte.

El principal desafio para los vendedores y productores por el resto de la década es

obviamente la capacidad tan relacionada con la demanda. Incuestionablemente, el mercado

n
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ablandara durante las etapas tempranas de una situacion de posible sobre capacidad algo de
lo que recientemente se ha testificado, pero los productores han demostrado una solucion
para mantener los precios a los niveles que suministra un poco menos al margen cercano
mas arriba del costo efectivo pagado completamente y plantas depreciadas. Sin embargo
muchas de las plantas nuevas no disfrutaran de los beneficios de no financiamiento y
costos de depreciacion; resultara muy interesante ver como esto impacta los precios, Por
otro lado, estan las plantas mas viejas con altos costos de operacién/alimentacion y las mas
nuevas con bajos costos de alimentacion, pero con los cargos de financiamiento y costos de
depreciacion.  Afiadiendo a la situacion incierta, ahora tenemos los precios impredecibles
del gas natural en los E.U A,

Con los precios alcanzados armba de los USD$3.00/mcf en el invierno de 1996-1997,
los productores de metanol en la Costa del Goifo encontraron muy dificil obtener margenes
decentes de los precios altos de metanot. Afortunadamente, los periodos de precios altos del
gas no tienden a superar el ultimo de uno a tres meses, pero en un mercado de metanol
pobre, que puede hacer una diferencia enorme en el desempefio por un afio entero. Esto ha
llegado a ser cada vez mas claro, que las plantas viejas no son confiables y el costo
periodico alto de gas natural hara mucha presion sobre algunos productores de EUA.

El contrato futuro, si en verdad es para la expansion futura de metanol en los EU.A es
posible tomar en cuenta al gas natural dentro de las consideraciones un tanto diferentes a
las del pasado. Como se anticipo la relacion tan cerrada del suministro de gas natural entre
los productores y consumidores de metanol segun el cual ellos entran en los acuerdos
basados ampliamente no solo de competencia con la produccion de metanol costera, pero
estabilizar sus negocios v reducir los picos y valles extremos del mercado tradicional de
metanol. Los productores de formaldehido, en particular, han ajustado un periodo muy
dificil a los mercados dinamicos de metanol en pocos afios y estan extremadamente
ansiosos por encontrar los caminos para estabilizar sus costos de alimentacion.

Se ha mantenido consistentemente. v todavia se cree. que algunos de los mas altos
costos de produccion haran finalmente el camino para los costos de produccion mas nuevos
y se espera ver el crecimiento del mercado entre 1998 y 2001 con un balance relativo del
2001 o 2002. La oportunidad puede ser mas pronto si la racionalizacion ocurre, la cual

ceemos s una posibilidad distinta.
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Una cosa es segura, el resto del siglo a traves del siguiente afio. sera una jornada
interesante para quien esta involucrado en esto, algunas veces volatiles y altamente
impredictible.

El pronostico de la oferta y demanda en las tablas de esta presentacion incluyen las
suposiciones de crecimiento de la capacidad asi como ja racionalizacion de algunos costos
de produccion.

Tabla 2.9
OFERTA Y DEMANDA MUNDIAL DE METANOL
-000- TONELADAS METRICAS

OFERTA 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005
CAPACIDAD 31063 33363 34835 36676 35881 37281 38131 38731 318963
DISPONIBLE

PRODUCCION 25041 26203 27311 28546 29363 )52 310572 11208 32433
PORCENT.AJE DE | 81% T9% %% 78%a 82% $1% 80% %1% 83%
OPFRACION

DEMANDA 1997 | 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2008
FORMALDEHIDO XE97 9178 9412 9696 Y934 10298 10471 10767 11174
MTRBE 6391 7047 7297 7854 7804 7928 7963 RO21 s1%8

AC ACETICO 2256 2379 2723 2800 3071 IR 3133 3144 3502

DAT 584 584 84 579 588 588 59) 590 562
MOMETACRI ATO [ 5] 764 91 306 37 kI8 K85 916 964
GASOLINA COMB. | o6d 691 16 752 767 TXE 813 29 358
SOLVENTES 1024 10066 116 1147 1209 1245 1285 1313 1345
OTROS 4340 4502 4662 4912 3063 8242 5432 628 3845
DEMANDA TOTAL | 25041 26203 27311 28546 29365 30052 30572 31208 32438
Balanee (ofer deman) [0 [¢] 8] 1] 8] 0 0 0 4]

Como se puede ver en esta tabla final, porcentajes de operacion probablemente seran
bastante bajos hasta tal vez como alguna racionalizacion ocurra. Esto tradicionaimente ha
significado precios poco convenientes, pero como hemos seiialado. bajos porcentajes de
operacion no significan necesariamente bajos precios.

Como se dijo anteriormente que recupera los cambios recientes del mercado vy los
factores que contribuyeron a la caida del precio. Estos fueron algunos factores, pero en la
opinion principal, fue la retirada de los productores de sus compras contra fa postura del
producto. Para muchos el afio pasado. se vio que los productores compraban volumenes
que ellos podian producir. Esto en efecto, soporto los precios después de que ellos tendrian
sin que soportar, En efecto, mas producto estuvo disponible para ventas actuales que fueron
compradas por los productores, mientras algo de la compra fue necesaria debido a cortes no
planeados y en algunos casos a la venta excesiva de los productores. otra razon fue por

disefio.
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Obviamente, un mercado no puede mantenerse por siempre, o cada uno debera construir
plantas de metanol. No sabemos cuando, pero podria esperarse que la estrategia de compras
contra producto sera empleada nuevamente. Cualquier estrategia que de resultados tal como

los de 1997 seguramente no seran descartadas permanentemente.

2.6 ANALISIS DEL MUNDO DE METANOL POR CMA1'""

Mr. James R. Crocco, Vicepresidente ejecutivo de los estudios de metanol para Chemical
Market Associates, Inc (CMAI) de Houston, Texas, anuncié la publicacion del Analisis
mundial del metanol. El estudio consta de 565 paginas y su contenido profundo de la
industria global del metanol con cinco afos de historia desde 1993,y cinco aflos mas de
pronostico hasta el 2003, Aproximadamente 60 paises fueron analizados y distribuidos
dentro de diez regiones globales. Incluyendo historia y datos pronosticados tales como
precio, costos de produccion, producto interno bruto, salidas futuras potenciales de los
derivados tradicionales, capacidad del metanol y derivados primarios. etc. La oferta y
demanda del metanol por pais, region y global es una parte importante del estudio.

Con la crisis de Asia se redujo la demanda de metanol en el ambito mundial, la demanda
de MTBE por oxigenados y gasolina reformulada se ha estabilizado en E.U.A. v no es
progresiva en otros paises, la demanda de metanol para los combustibles propuestos en
Brasil practicamente se detuvo. Los resultados finales, del pronostico global de los rangos
de operacion de metanol para los afios 1999 a 2003 aparecen como sigue:

1999 2000 200t 2002 2005
76.7% 72.1% 72.4% 73.9% 76.1%

Como se puede observar mejor graficamente, con los siguientes dos o tres anos los
rangos de opracion del metanol estan alcanzando los niveles mas bajos en muchos afios,
aunque. los mas bajos se tuvieron en los setentas de acuerdo a datos consultados.
Previamente, los rangos de operacion o de utilizacion que se recuerdan mas bajos fueron en
1985 con un 77 por ciento, y ¢! precio del metanol con el tiempo se ha deteriorado con
margenes negativos para muchos productores. Un ejemplo similar podria esperarse en la
industria global de metanol a corto plazo.

A pesar de lo anterior las nuevas instalaciones para metanol se construyen en Trimdad.

Chile. Arabia Saudita, Qatar, Guinea Ecuatorial, lrak v por Delaware en los EUA. En

CMALChemical Market Associate Inc. The Annual World Petrochemical Ceonl2ronce 1994

U
t



Capitulo Dos Aspectos Economicos

resumen, para los inicios de este afio 1999 se programo el comienzo de la construccion de
nuevas instalaciones en Kuwait y Argentina. Tambien, con cinco afios de pronosticos
todavia mas plantas de metanol podrian empezar a contruirse en Qatar, Venezuela,
Trinidad, Peru. Estonia, Rusia, Noruega, Norte y Este de Africa asi como tambien en otros
tugares.

Hay quienes creen que los altos costos y menos eficiencia en la producion de metanol
seran racionalizados para dar cabida a uno nuevo, mas eficiente y con menores costos de
produccion. Sin embargo como se observo durante los ochentas las condiciones drasticas
del mercado. con altos costos de produccion en el Oeste de Alemania, basados mas en
carbon y productos del petroleo y con los valores mucho mas altos de petroleo crudo que
hoy, continuan. En E.U A. algunos servicios fueron cerrados (ellos fueron los ultimos en
reiniciar) y algunos de los consumidores mas grandes fueron obligados a depender de las
importaciones menos confiables.

La decision de construir mas plantas de metanol incluye: poner gente a trabajar
(tecnologia, ingenieria, construccion); vanidad y razones politicas; obtener divisas, medio
ambiente, incrementar el valor de los recursos naturales, etc. Por otro lado, la decision de
racionalizar la produccion no es tan facil y abarca: (lujo de efectivo, contratos de trabajo,
uso cautivo de la materia prima, contratos con los clientes, sinergia con otros productos
(como el amoniaco), los costos de los servicios y administracion, etc. Por fo tanto, seria
peligroso para muchas entradas de la industria del metanol asumir simplemente que un
numero suficiente de altos costos de produccion cerraran sus puertas. Esto es muy poco
probable; que los mas altos costos de produccion del mercado de los productores de
metanol reduciran su produccion, v esto ya se vio en el Este Europa. La racionalizacidon de
los procesos comenzo en E.U.A.; pero es muy dudoso que muchos consumidores cautivos
decidan cerrar completamente.

Esta llegando a ser en vez de la industria global del metanol es ahora “la cabeza” periodo
entre el rapido crecimiento de la demanda, el cual tiene un promedio de 5.7% anual global
de 1993 a 1997, y una maduracion de la industria, con un pronostico promedio anual de
crecimiento de la demanda de 2.8 %o de 1997 a 2003. En periodos mas largos, comenzando
de 5 a 10 anos desde ahora. es muy posible que la indusria experimentara el aumento de la
demanda mas grande de metanol por los combustibles y el sector de las olefinas, y quiza de

algunos otros. Pero mientras tanto, la industria global puede debilitarse, causado por nuevas
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entradas. Una condicion similar ocurrid en los inicios de los ochenta, cuando, cerca de 9
millones de toneladas de la nueva produccion de metanol entro al mercado global que
comenzé con 11 millones de toneladas de la demanda total.

Figura 2.5

Pronostico de 1a Demanda Mundial de Metanol
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2.7 MERCADO NACIONAL DE METANOL

Las evaluaciones hechas por las diferentes compaias DeWitt y CMAI para el metanol
prometen cambios importantes en la demanda del metanol en el campo internacional y los
pronosticos realizados son prometedores, ambas coinciden en que la demanda se vera
considerablemente incrementada. aunque el pronostico CMAI solo fue realizado hasta el
afio 2003 la demanda estimada para este afo es de 31,000 miles de toneladas que a su vez
coincide con lo propuesto por DeWitt para este mismo afio con una pequefia variacion ¢on
un valor de 30.572 miles de toneladas de metanol, y lo que ellos proponen para el 2005 es
una demanda de 32.438 miles de toneladas.

Lo anterior muestra un panorama muy amplio para el metanol, pero es importante hacer
notar que la demanda nacional debe ser tomada en cuenta, aun mas cuando el pais se
encuentra inmerso en la globalizacion, es necesario ver las necesidades del metanc! dentro

del pais y observar también el posible incremento de 1a demanda interna de metanol por lo
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que a continuacion presentamos una relacion de como se ha comportado el precio, la
demanda las importaciones y exportaciones de metanol a traves de los afios.

El precio que se reporta es €n pesos cornentes y en dolares corrientes.

Tabla 2.10
Comportamiento del Metanol en el Mercado Nacional!'?1'!

Produccién | Importacién | Exportacion | Demanda Precio Precio
Ao Total Toneladas | Toneladas | Toneladas $/Ton USD$/Ton

Toneladas
1989 207,606 22,615 0 232,210 366.00 214.54
1990 210,494 22,005 0 232,499 254.67 114.79
1991 213,280 32362 | 0 245,642 42623 165.25
1992 ' 200,130 442.00 | 227 244,103 409 .92 139.80
1993 | 169,000 90790 41 259,749 442 84 136.48
1994 , 185,000 11290 = 7.285 290.605 | 1,160.81 328.44
1995 | 202,450 137,442 820 330,072 | 1,244.54 227 .64
1996 ; 211,000 155,434 1,400 365.024 1,325.42 189.67
1997 1 193,000 204,100 : 1,233.48 395,866 | 197635 24279
1998 | 200,100 189,900 | 487.57 389512 | 1,440.23 144.02
1999 ' 200,100 175,625 i 583.85 371,208 | 1.381.85 145.00

Como se puede observar en la tabla anterior, las importaciones de metanol son mayores que
las exportaciones, esto significa que la produccion de metanol en el pais, no es suficiente
para cubrir las necesidades del mercado nacional.

Ademas durante la recopilacion estadistica se encontro un estudio que incluye una
proyeccion de la demanda nacional hasta el afio 2002, segun lo reportado, esta evaluacion
fue realizada empleando un método de regresion multiple relacionando la demanda con
datos del producto interno bruto y la tasa de inflacion del plan nacional de desarrollo 1996-
2000 y los resultados que se reportan en ese estudio proyectan una demanda de 435,566.62
toneladas para el anfio 2002. Esta evaluacion fue elaborada en 1998 por lo que incluye una
proyeccion de cinco afios a partir de este, obteniendose 359,528.02 toneladas de metanol,
pero el que se obtuvo realmente en este mismo afio fue de 387,850 toneladas, si el valor
real supera el proyectado en todos los casos como para este afio, entonces la demanda
podria verse incrementada aun mas para los afios siguientes por lo tanto la necesidad de
metanol aumenta, confirmando de este modo que la capacidad de produccion de este
producto tendria igualmente que ser incrementado para poder cumplir con los

requerimientos de metanol en el pais y evitar grandes importaciones y en cambio contribuir

21 Memoria de labores de Pemex 1998
(1% Anuario Estadistico 1999
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en lo posible a la generacion de exportaciones o en su defecto satisfacer las necesidades
internas.
En la siguiente tabla se muestran los valores del ‘posible comportamiento de la demanda

para 1998-2002.1"

|ﬁ Afio % Tasa de inflacion Demanda Toneladas
I 1998 22 359,528.02
1999 22 377.912.47
2000 32 399.422.92
A 2001 32 417.807.37
“ 2002 30 435.566.62

La demanda nacional de metanol se anuncia prometedora al igual que los reportes de la
demanda global.

Los requerimientos de metanol tanto en el ambito nacional como internacional se
esperan con un incremento considerable de acuerdo a los pronosticos anteriores, lo cual
implica que la necesidad de aumentar la capacidad de metanol en México es indispensable,
con esto ademas de cubrir la demanda nacional, se tiene la ventaja de poder realizar
exportaciones que resultan beneficas. De lo contrario si no se lleva acabo una mayor
produccion de metanol, el pais tendra que importar, situacién que ya no resulta tan
ventajosa, ademas de que el precio del metanol es un factor que afecta la demanda asi
mismo como el precio de las gasolinas. el gas natural, y entre otros que s¢ mencionaron y

en conjunto ponen a México en un lugar dificil con respecto al mercado del metanol.

14 Analisis de factibilidad tecnico-economico para el aprovechamiento del CO: y gas de purga de las plantas
de amoniaco del C.P. Cosoleacaque en la produccion de Metanol. Erick Oswalda Martinez Aguirre.
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Capitulo TRES

Comparacion de procesos
De amoniaco y metanol.

Los factores de competitividad para prever los riesgos de participacion con el exterior,
como ya se pudo observar en el capitulo anterior son muchos y los mas importantes son la
disponibilidad de insumos, tecnologia y bienes de capital, asi como a la evolucion del
mercado petrolero en el ambito mundial. La demanda del metanol crece como consecuencia
del crecimiento y diversidad de usos del sector secundario.

El metanol y sus derivados secundarios como son plastificantes, fibras sintéticas,
resinas, adhesivos, pesticidas, tintas, perfumes, pinturas, explosivos, elastomeros. Aunque
sin duda el elemento dinamico de la demanda se estima lo constituiran las gasolinas, que en
su combustion son menos contaminantes.

Al sustituir importaciones, Pemex beneficia a industriales mexicanos. Petroleos
Mexicanos genero un ahorro alrededor de 700 millones de délares al reducir la proporcion
de sus compras al exterior de bienes y servicios durante los Gltimos afios convirtiéndose asi
en un importante promotor de la sustitucion de importaciones y soélido apoyo a la actividad
industrial en nuestro pais. Mediante la concentracion de programas de importaciones y de

fomento industrial entre sus proveedores nacionales, Pemex impulso en el pais la
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fabricacion de los principales bienes de capital que anteriormente se importaban con el
consecuente ahorro de divisas.

En este lapso también fue posible incrementar el grado de integracion nacional de
diversos bienes de capital demandados por la industria petrolera mexicana, con lo cual se
abatio el nivel de importaciones indirectas. Por lo que con este proyecto se pretende que la
sustitucion de importaciones continue, contribuyendo con el aumento de la produccion de

metanol.

Ademas en este capitulo se presentara de forma breve los procesos de obtencion del
amoniaco y metanol, aunque para el metanol se presento en el capitulo I, es indispensable
hacer mencion de algunos puntos que son relevantes para comparar de esta forma las
similitudes que presentan dichos procesos sobretodo para la elaboracion del gas de sintesis,
de lo que podria decirse que es la misma etapa para ambos, asi como esto tenemos la
seccion de compresion. También sera seleccionada de forma apropiada la planta de
amoniaco que cumpla con algunos requisitos tales como economia a escala, capacidad de
la planta, factor vinculado con el anterior, ya que s un trabajo que debe realizarse y para
esto es preciso saber cuantas plantas productoras de amoniaco existen en México y que
capacidad de produccion tienen estas asi, como el lugar donde se encuentran ubicadas.
Conocer la capacidad de las plantas es un factor muy importante porque una parte de la
decision que se tome para elegir la planta que convertira su produccion de amoniaco en
metanol se debe a este punto. Es preciso recordar que las unicas plantas de Pemex que
producen metanol se encuentran en San Martin Texmelucan en el Complejo Petroquimico
Independencia con una capacidad total de 210,000 toneladas por afio (aunque en la
actualidad con la apertura de mercado y la liberacion de algunos productos que antes eran
exclusivos de Pemex ahora los particulares también pueden producir metanol); como se
observa entonces la cantidad producida de metanol es relativamente pequefia, pues como
fue mencionado en repetidas ocasiones en el capitulo anterior, Ia demanda de metanol en el
mundo esta aumentando a pasos agigantados por la necesidad cada vez mayor de contribuir
de una forma positiva y mejorar en lo que se pueda la calidad del aire y del medio ambiente
en general, razon por ta cual muchos paises se han preocupado por mejorar sus gasolinas 'y
esto por consecuencia directa afecta la demanda del metanol y sus derivados entre los

cuales encontramos al formaldehido que es uno de los principales que absorben la demanda
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de metanol junto con sus derivados secundarios y encontramos al tan ya mencionando
MTBE que es uno de los aditivos que usa para incrementar el nivel de octano en las
gasolinas. Lo anterior puede parecer demasiado repetitivo pero en realidad es muy digno de
fomarse en cuenta para reconocer que aumentar la produccion de metanol es necesaria y no
solo por el hecho de pretender cambiar la funcion de una planta petroquimica, haciendo por
otro lado una aclaracion igualmente importante la cual es no perjudicar la produccion de
amoniaco porque tampoco se trata de implementar algo perjudicando otra cosa razén por la

cual al inicio se hablo de conocer las plantas de amoniaco para elegir la adecuada.

3.1 SELECCION DE LA PLANTA DE AMONIACO

Actualmente México cuenta con 10 plantas y una capacidad total de 2,512,000 toneladas
de amoniaco por afio en tres estados del pais y son Ciudad Camargo Chihuahua,
Cosoleacaque Veracruz y Salamanca Guanajuato, las plantas de amoniaco se caracterizan
por ser de gran tamafo y complejidad y se encuentran integradas por mas de ocho areas
diferentes donde se llevan a cabo los distintos tipos de transformacion tanto fisica como
quimica. Debemos hacer de su conocimiento dos puntos que son de un valor muy
significativo uno de ellos es que de las diez plantas de amoniaco, siendo su principal
objetivo elaborarlo, tres de ellas ya no lo producen, dos se encuentran fuera de operacion
desde 1993 v la otra fue modificada para obtener hidrogeno. Y el otro punto de igual
importancia o tal vez mayor es lo que se esta haciendo actualmente Pemex y es un estudio
para la posible construccion de una planta de metanol de 825 mil toneladas al afio en el
complejo petroquimico Cosoleacaque Veracruz que para nuestros fines tomaremos en
cuenta como un factor mas para hacer la correcta seleccion de la planta en que se propone
cambiar su objetivo inicial. Contribuyendo de alguna manera en los planes de Pemex.

A continuacion presentamos dos tablas que incluye la planta de amoniaco, ubicacion,
capacidad, vy afio en que fue puesta en operacion. Y lo mismo para las dos plantas de

. ] y
metanol aunque ambas se encuentran en San Martin Texmelucan Puebla, 11!

' Idem 12
4% [dem 13
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Tabla 12 Plantas de amoniaco
| Nombre | Producto Cap.Ton/Afio | Afio de inicio | Tipo de Localizacion
| Operacion tecnologia
: Amoniaco! ' Hidrogeno 14,800 1962 Fluor Daniels | Cosoleacaque
l Veracruz
"Amoniaco2 | Amoniaco 300,000 1968 ABB Cosoleacaque
' t Lummus Veracruz
| Amoniaco3 |Amoniaco 300,000 1974 M.W, Cosoleacaque
- Kellogg Veracruz
| Amoniaco4 | Amoniaco 445,000 1677 M. W, Cosoleacaque
Kellogg Veracruz
Amoniaco5S | Amoniaco 445,000 1978 MW, Cosoleacaque
i , | Kellogg Veracruz
Amoniaco6 + Amoniaco  |445,000 1981 M. W. Cosoleacaque |
l & ! Kellogg Veracruz |
' Amoniaco7 ' Amoniaco 445,000 1981 MW, Cosolecaque |
! | ! Kellogg Veracruz
‘Amoniaco | Amoniaco 1 132,000 1967 Technip Cd. Camargo
i Chihuahua
Amoniacol | Amoniaco 79,000 1978 MW, Salamanca
i Kellogg Guanajuato
Amoniaco2 | Amoniaco 300.000 1978 M. W, Salamanca
i ' Kellogg Guanajuato

Las plantas que se dedican a la produccion de metanol localizadas en el pais como ya
se dijo son dos (solo se incluye las plantas de Pemex, ademas de que la produccion a
particulares tiene muy poco que fue abierta).

Tabla 13 Plantas de metanol
; Planta i Producto "Capacidad | Afio inicio de | Lugar
. Ton/dia l operacion L
'Metanol | | Metanol 1100 | 1969 | San Martin
! | ' | ' Texmelucan. P
"Metanol 2 500 1980 ' San Martin

t

| Metanol
|

|

| Texmelucan. P

Los factores que debemos tomar en cuenta para seleccionar la planta de amoniaco son

innumerables y por lo mismo resulta muy elaborado, estudiar detalladamente todos estos

puntos. razon por la cual se trato de disminuir un poco el trabajo aplicando algunos

criterios importantes como lo es la economia a escalas, y de acuerdo a esto no es muy

recomendable escoger la planta que tenga la menor capacidad, pues no resultaria rentable

elaborar un producto que sustituye a otro si sera producido en una cantidad reducida y el
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mercado no se satisface por completo, tomando en cuenta lo que hace falta es incrementar
ta produccion de metanol, por otro lado pareceria mejor opcidn la pianta de amoniaco de
mayor capacidad, sin embargo no lo es, porque entonces si afectariamos el mercado del
producto que se deja de elaborar, aunque, ya hemos mencionado que la fertilizacion del
campo con amoniaco o sus derivados que es uno de sus principales usos se realiza
dnicamente en una determinada época del afio y no durante todo este, por ese lado a simple
vista no parece ser afectado su mercado, pues segun datos estadisticos que han sido
publicados recientemente existe una sobrecapacidad mundial de amoniaco que excede los
requerimientos de este; todo esto resulta un tanto contradictorio, pues al hablar de afectar
el mercado y luego de un excedente, es complicado hacer la seleccion mas adecuada.

La ltima opcion y probablemente acertada es la planta que no tiene la mayor capacidad
pero en cambio es suficiente para cumplir con nuestro cometido y esta tiene una capacidad
media de tal forma que no se perjudica el mercado del amoniaco. De estas plantas existen
dos con capacidad de 300,000 toneladas por afio de amoniaco, una s la de Amoniaco 2 en
Salamanca Guanajuato y la de Amoniaco 3 en Cosoleacaque Veracruz, considerando que
son disefiadas ambas por la misma tecnologia, podria parecer indistinto elegir cualquiera de
las dos, pero si recordamos el estudio que Pemex esta haciendo para la posible construccion
de una planta de metanol con capacidad para 825 mil toneladas al afio en el complejo
petroquimico Cosoleacaque y que la planta de Amonico 3 se encuentra localizada en este
sitio: entonces lo mas adecuado es elegir el cambio en esta. contribuyendo de alguna
forma a la modernizacion de la planta, pues actualmente en el pais se cuenta con muy poca
tecnologia de punta y los costos de inversion en ella para la construccion de plantas nuevas
vy modernas son muy elevados representando un gran problema por eso cada vez es mas
dificil la construccion de plantas nuevas y con tecnologia de punta. Razon por la que se
propone realizar el cambio en esta planta aprovechando las intenciones de Pemex vy la
ventaja de tener varias plantas de amoniaco en este mismo lugar. Con base en esto la planta
seleccionada finalmente es la planta de Amoniaco 3 en el Complejo Petroquimico
Cosoleacaque.

Habiendo seleccionado la planta, nos daremos a la a tarea de dar una descripcion breve

del proceso de amoniaco.
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3.2. Breve descripcion del proceso de la planta ‘“Amoniaco 3” instalada en el
P P
Complejo Petroquimico Cosoleacaque Veracruz.
. . 7
El proceso de amoniaco se lleva a cabo en varias etapas las cuales son''’!
1.Gas de sintesis:

Desulfurizacion
Reformacion Primaria
Reformacion Secundaria
2.Purificacion de gas de sintesis:
Mutacion de Baja y Alta Temperatura
Absorcion de CO;
Metanacion
3.Compresion
4.Sintesis de amoniaco
Purificacion y ciclo de refrigeracion

1. Elaboracién de gas de sintesis

Lo mas importante de la seccion de gas de sintesis es lograr una mezcla de gas lo mas
puro posible de nitrogeno (N2) e hidrogeno (H,) en una mezcla estequiometrica 1:3 que es
llamada “gas de sintesis”, a partir de vapor de agua, aire y gas natural. La seccion se
subdivide en desulfurizacion, reformacion primaria y secundaria, mutacion de alta y baja
temperatura.

{.os componentes con alto contenido de azufre son reducidos de un S-15ppm. hasta
menos de 0.5ppm. Esta seccion consta del separador de gas de carga. separador de gas
combustible. torres de carbon, precalentador de carga y camaras de guarda.

El uas natural proveniente de los pozos petroleros, contiene COMPUESLOS altamente
corrosivos tales como H;S, el CO; y por esta razon no es posible utilizarlo en plantas de
proceso sin antes eliminar estos contaminantes.

Con el objeto de eliminarle H;S y el CO: al gas natural, se alimenta a las plantas
endulzadoras, después es alimentado a las plantas Criogénicas donde se eliminan los
hidrocarburos como etano. propano, butano etc. (las cuales no se encuentran integradas en
las plantas de amoniaco) finalmente la corriente de gas tratado se manda como carga a las
plantas de amoniaco a través del gasoducto Catus-Reinosa, que entra al separador de gas
de carga a 63 °F y 667 psia (17°C y 46 kg/cm’abs). donde se eliminan los hidrocarburos

liquidos. enseguida pasa al tambor separador de gas combustible que surte combustible a

Manual de Operacién de la planta de Amoniaco 3
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116 psia (8kg/cm’abs.) a los siguientes equipos: reformador primario, calentador de
arranque, precalentador de carga, caldera auxiliar. El gas natural de proceso €s desulfurado
antes de que reaccione con vapor y aire, ya que el catalizador de reformacion es
senciblemente envenenado por los compuestos de azufre.

El gas parcialmente desulfurado y con contenido de hidrogeno entra a los serpentines
del precalentador, donde la temperatura se eleva a 700°F (371°C), con el objeto de
favorecer la descomposicion térmica de los compuestos organicos de azufre a H,S ¢
hidrocarburos y es por ello que es suministrada la corriente rica en hidrogeno;
posteriormente el gas se envia a las camaras de guarda. La funcion de esta ultima es de
eliminar completamente los compuestos organicos de azufre, para esto, cuentan con dos
camas, la superior, con catalizador de cobalto molibdeno soportado en alumina, que
convierte los compuestos organicos de azufre a H;S que no se descompone térmicamente,
por medio de un cracking catalitico y la cama inferior con contenido de oxido de zinc que

elimina el H:$S por el siguiente mecanismo:

HzS + Zn0O ’ Zn§ + Hgo
El xido de zinc no se puede regenerar, por lo que se tiene que operar en relevo para su

remplazo.
Reformador primario: en este equipo el metano es convertido parcialmente a hidrogeno y
monoxido de carbono en un 63%, de acuerdo a la siguiente reaccion de reformacion:

CHy +H,0 —» CO+H;
Es altamente endotérmica, por el equilibrio quimico se ve favorecido hacia productos a

latas temperaturas, ademas la reaccion produce un aumento en volumen, por lo que a bajas
presiones se promueve una mayor conversion de metano y a una alta relacion de vapor-
hidrocarburo es favorecida la formacion de productos. Una reaccion de equilibrio agua-
monoxido de carbono simultanea a la de reformacion se lleva a cabo:

CO+H, 0O — — » CO; + Ha
Esta reaccion es muy rapida respecto a la de reformacion, por lo que practicamente

alcanza el equilibrio en el reformador, ademas de que se favorece a bajas temperaturas, por
lo que en la etapa de reformacion se lleva a cabo en pocas cantidades, segun el equilibrio lo
permita. Otras reacciones secundarias son las de los hidocarburos presentes en el gas
natural. (alrededor del 3% mol, del cual el etano se encuentra en mayor proporcién). Estos
hidrocarburos son crackeados y reaccionan rapidamente, por lo que a la saiida del

reformador han reaccionado practicamente todos. De acuerdo a lo expuesto, las
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condiciones optimas en la etapa de reformacion son altas temperaturas y medias presiones,
alrededor de 40 kg,/cm2 abs. , ya que se tienen algunas ventajas como son el requerir
recipientes mas pequefios ue ocupan menos espacio y tienen menor costo de inversion.
Ademas de facilitar la purificacion de gas de sintesis porque la absorcion del CO; se
favorece a altas presiones.

El reformador primario consta de cinco partes que son la zona de radiacion, zona de

conveccion caliente, zona de conveccién fria, zona de transicion y ventilador de tiro
inducido y la chimenea.
En la zona de radiacion del reformador primario se encuentran colocados los 504 tubos
empacados con catalizador de niquel, estos tubos se encuentran distribuidos en 12 bancos,
los cuales cuentan con un tubo colector o elevador, el cual sirve para que el gas
parcialmente reformado se colecte a la linea de transferencia, la cual desemboca el gas
hacia el reformador secundario.

El calor requerido para la reaccion es obtenido por calentamiento directo suministrado
por 260 quemadores de arco, los cuales estan distribuidos por 13 cabezales con 20
quemadores cada uno. A los quemadores se alimenta como combustible una mezcla de gas
natural pecalentado y el gas de purga de proceso proveniente de la seccion de sintesis. El
metano es mezclado con vapor de agua (razon de vapor -carbon de 3.5 mo! de agua por mol
de carbon) y precalentado hasta una temperatura de 950 °F (510°C), en la seccion de
conveccion. enseguida el gas de reaccion se introduce a los tubos con catalizador de niquel
donde reaccionan saliendo de los tubos a una temperatura de 1490 °F (810°C), una vez
colectados pasan a través de una linea de transferencia calentandose hasta una temperatura

de 851°C para enviarse al reformador secundario 103-D.

Zona de transicion.

Esta se localiza entre el hogar y la zona de conveccion caliente y por aqui en doce
tuneles es donde pasan los gases de combustion provenientes del hogar y se encuentran a
una temperatura de 1832°F (1000 °C).

Zona de conveccion caliente.

En esta zona se tiene una temperatura de 1564° (850°C) v se tienen tres serpentines,

calentador de vapor de alta Presion. calentador de aire de proceso, calentador de mezcla de

vapor-gas natural de proceso.
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Zona de conveccion fria.

Los gases de combustion de la caldera auxiliar se unen con los gases de la zona de
combustion caliente. En esta zona se encuentran el serpentin calentador de gas natural, el
calentador de vapor y e! de condensado.

Ventilador de tiro inducido y la chimenea.

En el reformador primario una pequefia cantidad de los gases de combustion es
eliminada por medio de un ventilador de tiro inducido, el cual es impulsado por una turbina
v enviados a la atmosfera a través de una chimenea.

Uno de los grandes problemas ingenieriles en el reformador primario, es que deben de
resistir las altas temperaturas y ser resistentes a la corrosion, no obstante los avances de la
metalurgia han logrado poner a disposicion materiales que satisfacen estos requerimientos,
ademas de lograr un aprovechamiento mas eficiente en la recuperacion de calor en los
hornos, aunque con un mayor costo de inversion. El material usado en el reformador es el
acero al carbon con alto contenido de cromo y niquel “HK-40.

Composicion de la aleacion HK-40 (Iixdrocarbon us alloy)

Cromo: 24-28 %
Niquel: 19-22%
Manganeso: 2%

Silicio; 2%
Carbono: 0 2%-0.6%
Fierro: 46-48%

El gas efluente del reformador primario sale a 1564°F (850°C) y es combinado con aire
a 480°C en un quemador especial en el domo del reformador autotérmico, donde ocurren

las reacciones de combustion,
O, + 2H;, 2H,0
0, +2C0 —» 2C0O;
O, + CHy ——» CcQO, + 2H.0

Estas reacciones son muy exotérmicas, asi que se generan temperaturas de flama muy
altas. hasta2012°F (1100°C). Las reacciones de combustion se llevan a cabo totalmente
hasta agotar practicamente todo el oxigeno y- proporcionando asi el calor para Ia
reformacion secundaria. La mezcla formada, tluye hacia abajo a traves de una cama
empacada de catalizador con un contenido de niquel; el recipiente cuente con el

recubrimiento refractario ya que la conversion de metano procede adibaticamente,
68




Capitulo Tres Comparacion de los procesos dc amomniaco 3 metanol

enfriandose a medida que proceden las reacciones que ocurren en el reformador hasta una
temperatura de 1004°C, las reacciones que ocurren en el reformador autotérmico son las
mismas que en el reformador primario obteniéndose asi un metano residual de 0.33% mol
base seca, Como se generan temperatutras muy altas en la parte superior del catalizador, se

utiliza una capa especial de catalizador de cromo-niquel, que resiste altas temperaturas.

2. Purificacion del gas de sintesis

Hasta aqui se tienen hidrogeno, nitrogeno, metano, dioxido de carbono, agua y una gran
cantidad de oxido de carbono y otros contaminantes para eso se llevan acabo las
mutaciones de baja y aita tempreratura en las que el monoxido es convertido a diéxido de
carbono que se elimina facilmente por adsorcion en una torre adsorbedora de donde se
obtiene hidrogeno adicional. Los oxidos deben eliminarse puesto que son un veneno para el
catalizador del reactor de sintesis. La constante de equilibrio para la reaccion de mutacion
es extremadamente dependiente de la temperatura y como la reaccion es exotérmica, su
valor aumenta al disminuir la temperatura y esto favorece la formacion de CO», no
obstante. existen limitaciones en la actividad de los catalizadores de bajas temperaturas.
Tradicionalmente existe un catalizador que opera solo a temperaturas altas, pero se han
desarrollado otros que operan a temperaturas mas bajas, sin embargo son muy COStos0s; €s
por ello que los procesos modernos se ocupan catalizadores de los dos tipos, en el mutador
de alta v baja temperatura respectivamente. logrando beneficios de inversidn y operacion,
El catalizador utilizado en el mutador de alta temperatura es oxido férrico (FeO3) con 5-
10% de oxido de cromo {(Cr:03) vy durante la operacion este es reducido
estequiométricamente a la composicion de magnetita (Fe;04). Este activado a una
temperatura de 300-500°C, siendo barato y resistente ya que soporia el envenenamiento
(entre 0.5-1 ppm). En este mutador es donde se logra la mayor conversion de monoxido. El
catalizador usado en el mutador de baja temperatura consiste de 25 a 40% en peso de cobre
con promotores de oxido de zinc v/0 oxido de aluminio como material promotor que es
muy susceptible a envenenamiento ademas de sser mas caro que el del mutador de alta

temperatura. Este catalizador es activo entre 230 530°C.
p y

La absorcion de CO; se lleva a cabo utilizando el proceso Catcatarb, dicho proceso usa
un catalizador en solucion acuosa  de carbonato de potasio, para eliminar el CO; hasta en
S0ppm. La absorcion de dioxido de carbono involucra una reaccion quimica donde el

69




Capitulo Tres Comparacion de los procesos de amoniaco ¥ metanol

carbonato de potasio en solucidn acuosa forma bicarbonato de potasio con desprendimiento
de calor. La fase final de la obtencion de gas de sintesis es la metanacion en la cual lo que
se quiere es reducir a menos de 10ppm la cantidad de monoxido y dioxico de carbono para
evitar la formacion de carbonato de amonio al reaccionar con el amoniaco en el cuarto paso

del compresor ademas de ser un veneno para el catalizador de sintesis.
3. Compresion del gas de sintesis

Por los requerimientos de presion impuestos por el reactor de sintesis, es necesario
comprimir el gas de sintesis, para ello el proceso Kellogg utiliza un compresor centrifugo

103-J de cuatro pasos accionado por una turbina de vapor.

El compresor cumple con dos funciones:
a) Comprimir el gas de sintesis hasta la presion del circuito del gas de sintesis.
b) Recircular el gas del circuito del gas de sintesis.

Es por lo anterior que la variable principal que afecta el diseo del circuito de gas de
sintesis es la presion, afectando a la construccion de todos los equipos y tuberias pero
ademas de todo. determina la econémia de la energia de toda la planta, por un lado las altas
presiones incrementan la rapidez de reaccion y favorece el equilibrio a altos contenidos de
amoniaco para una produccion dada, esto provoca una reduccion del flujo de recirculacion
en el circuito ademas de requerirse menos cantidades de catalizador, también la
licuefaccion del amoniaco es mas facil. Sin embargo por otro lado para alcanzar aitas
presiones los costos de inversion y operacion en el compresor se incrementan
considerablemente en la figura se muestran todos los trabajos de compresion para ¢l

circuito de recirculacion.

El compresor esta conformado por cuatro etapas de compresion, en la primera etapa el
gas de sintesis fresco se lleva hasta una presion de (80 kg/cm*abs.) y una temperatura de
230°F (110°C), condensando y eliminando agua en un tanque separador para
posteriormente alimentarlo a la segunda eatapa de compresion, en donde se comprime hasta
una presion de 99 kg/cmaabs. En este paso se comprime hasta 185-200 kg/cm® para asi
incorporaralo al circuito de sintesis. El efluente del tercer paso se une con el producto del

reactor y junto pasan al sistema de refrigeracion para separar el amoniaco de los gases que
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no reaccionaron. Los gases después de calentarse en el intercambiador a 15 °C entran al
cuarto paso de compresion donde se comprime hasta 200 kg/cmsabs.y es aliemtado al

reactor de sintesis.

4, Sintesis del amoniaco

Es muy importante que la relacion molar hidrogeno/nitrogeno de la corriente alimentada
al convertidor de sintesis este en relacion molar 1:3 y debe mantenerse y la temperatura en
la cama de catalizador debe controlarse. La reaccion de sintesis de amoniaco se lleva a cabo

en un catalizador de hierro y es la siguiente:

N, +3H, —» 2NH; AH eaee= - 21.8 kCal/gmol

Esta reaccion es exotérmica por que el equilibrio quimico para esta reaccion se favorece a

muy bajas temperaturas y a muy altas presiones.

El convertidor de gas de sintesis consta de tres camas siendo la superior la mas pequeiia
de las tres con el objeto de controlar el calor de reaccion, el reactor tiene en su interior un
intercambiador de calor donde se intercambia el calor del influente con el efluente del
reactor saliendo el gas a 306°C. La corriente que sale del reactor de sintesis pasa por una
seccion de refrigeracion mecanica de 4 etapas o niveles de refrigeracion donde se alcanza

una temperatura de 240 K (-27°F) para condensar totalmente el amoniaco.

En esta seccion de compresion y refrigeracion donde se observa un aumento en el flujo
del gas de purga, también se tiene un aumento en el contenido de hidrogeno, que se puede
recuperar y enviar a otro proceso para su aprovechamiento. El amoniaco liquido fluye por
esta seccion para enfriar las corrientes del gas de sintesis sin afectarse las cargas térmicas
de los equipos involucrados respecto al disefio. Y lo mismo para los enfriadores interetapa
del compresor. Finalmente el amoniaco producto se manda almacenar para su posterior
distribucion. En la figura 3.1 muestra el diagrama flujo simplificado de la planta de
amoniaco 3 en Cosoleacaque Veracruz.

Como podemos observar en fa descripcion del proceso de amoniaco la parte que presenta
mayor similitud con el proceso para obtener metanol, si recapitulamos un poco esta seria la
seccion para elaborar el gas sintesis que igualmente fue presentada en el proceso de

metanol descrito en el capitulo 1. A continuacion se presenta dos diagramas de

71




120-F

Tanque Separador

L

Gas
[Natural

101-E
Torre Absorbedora

101/102-D
Desulfurizadores

77

v 103-B

v Precalentador
//J de Carga

AN

v
"

Ml

108-DA/DB

Camaras de Guarda
—>

—»
+

102-E
Torre Agotadora

104-DA Mutador de Alta Temperatura

101-B
Reformador
Primario

104-DA
Mutador de Baja
Temperatura

————————— e ~ —— 4

| IV (RO T‘d
P

Reformador
Secundario

—

103-D

CO,

Condensado

106-D Metanador

| 105-D Reactor de Sintesis

105-]
Compresor de Sintesis

l Amoniaco para su

Almacenamiento

Universidad Nacional Autonoma de México

Dibujo:M.L.L.

Tesis Profesional

Fig. 3.1

Esc Sin Ago99

Diagrama de Flujo Simplificado de la Planta
de Amoniaco 3 Cosoleacague Veracruz |

72




Capitulo Tres Comparacién de los procesos de amoniaco v metanol

bloques con las secciones de proceso que corresponden para la obtencidén de amoniaco y
metanol. Finalmente uno tercero con las secciones las cuales serian ocupadas para producir
amoniaco v lo que se tendria que adicionar a este de tal forma que la planta de amoniaco

quede con las modificaciones adecuadas y se complete el proceso para elaborar metanol.

OBTENCION DEL AMONIACO OBTENCION DE METANOL
Gas Natural—p{ Desulfuracion Gas Natural——p Desulfuracion
h 4
Vapor Reformacion Primaria Vapor —{ Reformacion Primaria
Aire —® _Reformacion Secundaria Oxigeno — | Reformacién Secundaria
h 4 h 4
Gas de Sintesis Gas de Sintesis
h 4 h 4
Mutacion de Alta Temperatura Compresion
Mutacion de Baja Temperatura Sintesis del Metanol
Metanacion Purificacion
Compresion

I

Sintesis del Amoniaco

Como se puede observar se tienen que hacer algunos cambios 1mportantes que
requeriran de cierta inversion, pero es de suma importancia hacer notar que el
aprovechamiento de la seccion de produccion de gas de sintesis que incluyen la

desulfuracion y reformacion primaria y secundaria representan una gran ventaja.
13
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Por supuesto también habra que realizar algunos cambios en esta misma seccion tales

como la alimentacion de oxigeno en lugar de aire en el reformador secundario.

La seccion de compresion es reusada para la alternativa de producir metanol pero tal vez
solo se ocupara dos pasos de la seccion pues para el amoniaco se comprime hasta
ZOOI(g/cm2 y en el caso del metanol solo necesitamos comprimir hasta SSKg/cmz, sin
embargo la instalacion de una nueva seccion de sintesis y de un sistema de purificacion
(columnas de destilacion) para metanol si resulta indispensable. Siendo necesario el
dimensionamiento de las mismas, que habran de incorporarse a la planta junto con la

inversion que esto implica.

Producir metanol en vez de amoniaco es posible, aunque esta claro que solo con esto se
comprueba en parte la probabilidad técnica, pues en realidad es indispensable una idea mas
clara para lo cual se debe presentar con mayor precision los aspetos técnicos como son tal
vez las condiciones de operacion de los equipos asi mismo los que tendrian que ser
implementados tales como el reactor de sintesis y las torres de destilacion para realizar la

sintesis y purificacion de metanol.

Ahora marcaremos las diferencias que los procesos presentan y €stos Son que para la
produccion de metanol no hay mutacion ni tampoco metanacion por lo que estas etapas
deben ser suprimidas de la seccion de obtencion del gas de sintesis lo que indica que este al
salir del reformador secundario se alimenta directamente a un compresor multietapa del
cual se estudiara la posibilidad de su reutilizacion pero en este caso para comprimir el gas
de sintesis pero para elaborar metanol, que requiere una presion de descarga mucho menor
a la que comprime el gas de sintesis para obtener amoniaco, posteriormente se mezcla con
una recirculacion proveniente de un compresor multietapa de reciclo, que recircula lo que
no reacciona en el reactor, esta recirculacion es importante para aumentar el redimiento
global del proceso. El siguiente diagrama de bloques muestra las partes que no se utilizaran

y las nuevas par tes que habra de adicionarse.
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DIAGRAMA DE BLOQES MODIFICADO

Gas Natural Desulfuracion

'

Reformacion Primaria

Y
Oxigeno en lugar de Aire—® Reformacion Secundana

h 4
Gas de Sintesis —P

Mutacion de Alta Temperatura
Mutacion de Baja Temperatura

Metanacidon

i

— | Compresion

I

Sintesis del Metanol

'

Purificacion

Para completar el proceso para la produccion de metanol se deben retomar algunos
puntos del capitulo uno que implican la necesidad de un reactor de sintesis para metanol
nuevo asi mismo como de las columnas de destilacion y también se tomara apoyo de planta
de metanol instalada en San Martin Texmelucan Puebla asi como de la tecnologia Lurgi, y
otras tecnologias en las que se encuentran ICI, Kellogg. y Ammonia Casale que seran las
que juege un pape! muy importante en la elaboracion de este proyecto.

Las dos figuras que son presentadas a continuacion muestran también las similitudes de
los procesos de metanol y amoniaco, estos son diagramas de flujo simplificados en los que
se puede observar como en las primeras etapas de cada proceso e incluso los equipos son

parecidos, cabe hacer mencion que la tecnologia es diferente ya que el proceso de
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amoniaco presentado pertenece a la tecnologia Kellogg (figura 3.2) y el proceso de la figura
3.3 para metanol es tecnoogia ICI (Imperial Chemical Incorporated). Aun siendo
tecnologias diferentes, la forma de obtencion de gas de sintesis es parecida asi mismo la

etapa de compresion que también forma parte de ambos procesos.

3.3 Comparacion de la Rerformacién Convencional de Vapory la Reformacion
Combinada Lurgi

La tecnologia empleada para realizar el cambio con resultados muy prometedores es
Lurgi comprobando con ello que la conversion de una planta de amoniaco a metanol es
técnicamente posible de acuerdo a la literatura citada ya que al contar con La tecnologia
Lurgi v Mineraloeltechnik Gmbh quienes hacen una clara demostracion de la factibilidad
de realizar un cambio de este tipo. Lurgi realizo un estudio en el que evalua dos opciones
para realizar el cambio de la planta de amoniaco Tenneco Chemicals, en Pasadena, Texas,
la cual producia inicialmente 600 toneladas por dia de amoniaco convirtiendo esta
produccion en 1700 toneladas por dia de metanol. Para la primera opcion, el tamafio del
reformador y la capacidad de la planta presentan un cuello de botella para la reformacion
convencional de vapor, puesto que el reformador esta disefiado para la produccion de gas
de sintesis para obtener amoniaco y puede ser operado a la temperatura de salida del
catalizador de 790 C (1454 F) y una presion de 28.84 kg/cm2 (406.10 psia). Por esta razon
al ser alimentado el gas natural a las condiciones tipicas el porcentaje molar de
vapor/carbon es de 2.75, y el gas reformado obtenido aun contiene 16% en mol de metano
sin convertir v un numero estequiometrico (expresado como H2-CO2 /CO + CO2) de 3 96.
Este valor estequiometrico para el metano hace al gas de sintesis altamente inconveniente
para metanol. Esto quiere decir. que alto contenido de metano en el gas de sintesis lo
hace casi prohibitivo para la produccién de metanol.

Contrario a una produccion en linea de metanol, donde el gas reformado no es tan
acondicionado (solo por enfriamiento). lo que sucede en una produccion en linea de
amoniaco es una caida de presion considerable que se genera en el reformador secundario
por la conversion de CO pero ocurre una menor en la absorcion det CO2 y la metanacion
que son dos secciones que el gas reformado para la elaboracion de metanol no se requieren.
En el disefio hecho para esa planta, esta caida de presion es de 3.5 kg/ cm’ (50.76 psia), y
por lo tanto se decidié disminuir la presion de salida del reformador de vapor porque esa

diferencia en orden permite una temperatura de salida mas aita. El tamafio del equipo
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tampoco incrementa la temperatura por una reduccion en la presion, ya que la resistencia
del material de los tubos en el reformador de vapor disminuye rapidamente en altos niveles
de temperatura. Ademas bajo estas condiciones de operacion el reformador de vapor, el
metano debera reducirse a 12.7% en mol del valor estequiometrico anterior. Para lograr una
maxima conversion de oxidos de carbono en el ciclo de sintesis, con tal objeto fue
seleccionada una presion de reaccion de 100 bar (1450.37 psia), considerando
particularmente un alto contenido de CO2 en la composicion del gas reformado. Bajo las
condiciones de operacion standard aplicadas en los reactores tubulares de numerosas
plantas de metanol y usando el catalizador de cobre probado, puede esperarse un rango de
produccién diaria de 450 toneladas de metano. Aproximadamente fueron requenidas 1178
m’ de gas natural por tonelada de metanol como alimentacion de materia prima como de
gas combustible al reformador. La cantidad de vapor producido del calor residual excede
los requerimientos del vapor de proceso en el reformador y en la destilacion, asi como
también el manejado en la sintesis y el ciclo de compresion, por 10 tanto una cantidad
significativa de vapor tiene que ser exportada. También, debido al contenido alto de metano
en la purga del gas de sintesis, la energia disponible excede mas alla de los requerimientos
del reformador, y una buena parte del gas de purga también debe exportarse. Porque para
recircular y recuperar el metano del gas de purga a la salida del ciclo de sintesis, se
requeriria de una inversion adicional, por esta razon la opcion no es considerada. Para los
fines que se persiguen con este proyecto que son practicamente los mismos se lograron en
la planta de amoniaco en Pasadena con la tecnologia Lurgi se evalio esta posibilidad
realizando un balance de materiales con el que se obtuvo 20.137 kg de CO (44394.58 1b).
32615 kg de CO2 (72614.79 Ib) y 10288.59 kg (22682.45 ib), cantidades con las que
apenas se producirian 840 toneladas por dia de metanol.
En la segunda opcion se propone una reformacion combinada con !o cual el reformador
de vapor ya no representa mas un cuello de boteila. Los datos presentados en la figura 3.4
demuestran porque con esta tecnologia, puede ser alcanzada una produccion de metanol
mas alta, comparada con la reformacion convencional. En esta misma figura se comparan
los diagramas de bloques simplificados de las dos diferentes rutas mostrando algunos
parametros clave. Mientras que en la opcién numero uno todo el gas natural es alimentado
al reformador primario, en la segunda opcién solo se alimenta el 35% de la alimentacion

total, mientras que ¢l otro 65% es alimentado directamente a la corriente del reformador
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secundario. En este caso, el reformador secundario no es operado con aire, cOmMO cuando se
producia amoniaco, pero si con oxigeno. La energia requerida para la compresion del gas
de sintesis es 86% mas alta para la opcion uno. Como el metano a la salida del reformador
primario no tiene mayor importancia, el vapor reformado puede ser operado a un rango
reducido de vapor/carbon, la temperatura a la salida se puede disminuir y por consecuencia
la presion es incrementada. Cuando es usada la reformacion convencional, los 3710 m’ de
gas reformado por tonelada de metanol se tiene que comprimir de 23 kg/cm® (333.58 psia) a
100 kg/ cm® (1450.58 psia) aproximadamente, mientras que para la reformacion
combinada, solo 2444 m’ de gas se deben comprimir de 25 kg/ecm® (362.59 psia) a 80
kg/em® (1160 psia). Bajo las condiciones de la opcion No. 2, se logra una produccion arriba
de 1900 toneladas por dia de metanol. Esta gran capacidad incrementada puede ser lograda
por la existencia de un rehervidor con calor residual que ha sido disefiado con una
superficie sobrada, y con la ventaja de que carcaza del compresor del gas de sintesis ofrece
un espacio suficiente para acomodar un rotor nuevo mas grande. Otro aspecto benéfico es
que el oxigeno alimentado al reformador secundario promueve las reacciones de
combustion con las que se incrementa considerablemente la cantidad de oxidos de carbono
que enriquecen el gas de sintesis para la elaboracion de metanol.

Un beneficio mas de la segunda opcion es que las emisiones por tonelada metrica de
metanol son considerablemente mas bajas que las de la primera opcion. Las emisiones CO,
y NO, por tonelada de metanol son de 60% y 30% mas bajas. La reformacion de vapor
combinada es una tecnologia madura. En Malasia por ejemplo se encuentra una planta de
metanol de 2000 toneladas métricas por dia construida por Sabah Industries en 1982

usando Reformacion Combinada Lurgi. '™

8] AiChe 1992 Spring Meeting. Convertion of Ammomia Plants to methanol Production. Using Lurgi's
Combined Reforming Technotogy.
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Capitulo CUATRO

Diagrama de Flujo de
Proceso de Metanol

4.1 DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO MODIFICADO.

La planta de proceso de amoniaco modificada para la elaboracion de metanol con los
cambios propuestos se muestran en el diagrama de flujo de proceso que se presenta en la
figura (4.1) y el balance de materia y energia en las tablas (4.1).

El proceso esta dividido en tres secciones principales: Preparacion del gas de sintesis,
Sintesis del metanol y Purificacion.
4.1.1 Preparacion del gas de sintesis.

El gas natural proveniente de los pozos petroleros debe acondicionarse ligeramente,
contiene como impurezas compuestos de azufre que son muy COITosivos, razon por la cual
no es posible utilizarlo en las plantas de proceso sin antes eliminar estos contaminantes.
Con el objeto de eliminar H2S y CO2 el gas natural se alimenta primero a las plantas
endulzadoras de gas, posteriormente a las plantas criogenicas donde son eliminados los
hidrocarburos mas pesados como el etano, propano, butano, etc.

La corriente de alimentacién de gas natural que llega a la planta a traves del gasoducto
Cactus-Reynosa, entra al tanque separador de carga 120-F a 60.8 F y 651.42 psia para

eliminarle los hidrocarburos liquidos. El gas de carga puede contener sulfuro de hidrogeno
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v sulfuros de bajo punto de ebullicion (mercaptanos, disulfuros y tiofenos). [.os compuestos
de azufre deben ser totaimente eliminados de la carga debido a que el azufre provoca la
deactivacion de los catalizadores a partir de metales como el fierro, niquel, cromo. los
cuales son los principales componentes de los catalizadores empleados en la planta.

Asi los compuestos de azufre de la carga son removidos por absorcion sobre carbon
activado, dispuesto en lecho fijo en torres desulfurizadoras 101-D, 102-D que operan entre
293.15-301 K (68-82.4 °F) y 38-40 kg/cm? (540-568 psia).

Estos desulfurizadores operan en relevo para llevar a cabo la regeneracion del carbon
activado mediante inyeccion de vapor de baja presion. La cantidad de compuestos de
azufre debe ser eliminada hasta 0.5ppm como maximo que es la cantidad permitida a la
entrada del reformador primario.

El gas combustible es separado en el tanque 121-F que surte del gas combustible a 8
l~:g,/c:m2 al reformador primario 101-B y al precalentador de carga [03-B.

El gas parcialmente desulfurizado que sale de las torres {01-D y 102-D entra en los
serpentines del calentador (103-B), donde la temperatura se eleva a 371°C (700 F), con el
objeto de favorecer la descomposicion térmica de los compuestos organicos de azufre,
después pasa a las camaras de guarda 108-DA, 108-DB; donde son eliminados
completamente los compuestos de azufre que se puedan arrastrar de las torres de carbon,
para esto se cuenta con dos camas la inferior con un contenido de oxido de zinc que elimina
el H,S v la superior con catalizador de cobalto-molibdeno soportado sobre alumina, que
convierte los compuestos organicos de azufre a H,S para la posterior reaccion de este con la
cama inferior (ZnO), puesto que el H:S no se descompone térmicamente por medio de un
cracking catalitico. El catalizador de oxido de zinc no es regenerable por lo que se tiene que
operar en relevo para su remplazo y su tiempo de vida depende de la concentracion de
compuestos de azufre a la salida de las torres de carbon. Las reacciones que se llevan a
cabo en las camaras de guarda son las siguientes:

H.8 =+ ZnO —* Zn§ H,0
Suifuro Oxido de Zinc Sulfuro Agua
de Hidrogeno de Zinc

R-SH + Hy —— H)S -~ R
Mercaptano  Hidrogeno Sulfuro Hidrocarburo
de Hidrogeno

83




Capitulo Cuatro Diagrama de flujo de proceso Metanol

La temperatura se mantiene en 371°C (700 °F) y la cantidad de hidrocarburos de azufre a la
salida de las camaras de guarda es minima.

Es muy importante hacer mencion que en la parte de reformacion, la corriente de gas de
sintesis debe ser dividida con el objeto de aprovechar al maximo la capacidad del
reformador secundario 103-D, tomando en cuenta las consideraciones pertinentes como la
carga que debe ser tal, para que tenga la suficiente energia de proporcionar el calor de
reaccion de reformacion, de tal forma que sea satistecha por las reacciones de combustion,
por lo que la tecnologia Lurgi recomienda alimentar el 65% del gas de carga, y por
consecuencia la corriente alimentada al reformador primario 101-B lleva solo el 35% del
total de la corriente de salida de las camaras de guarda, la funcion del reformador primario
es convertir los hidrocarburos de carga en hidrogeno y oxidos de carbono, empleando un
catalizador de niquel en un medio de vapor de agua el cual se alimenta junto con el gas de
sintesis. Las reacciones que se llevan a cabo son altamente endotérmicas por lo que las
condiciones de equilibrio se ven favorecidas hacia productos a altas temperaturas ademas la
reaccion produce un aumento en volumen por lo que a bajas presiones se promueve una
mavor conversién de metano y una alta relacion de vapor hidrocarburo favoreciendo la
formacion de productos, las condiciones de operacion optimas de temperatura 820°C

(1508°F) y de presion 40 kg/cm’ (573.14 psia). La reaccion de reformacion es la siguiente:

CH, - HQO —* CO + 3 Hz
Metano Vapor de Agua  Monoxido Hidrogeno
de Carbono

Simultaneamente a la reaccion de reformacion se efectiia el equilibrio de agua y monoxido
de carbono. de acuerdo a la siguiente reaccion de mutacion:

cO + H, 0 —* CcO, + H;
Monoxido Vapor de Agua Bioxido de Hidrogeno
de Carbono Carbono

Esta reaccion es muy rapida respecto a la reaccion de reformacion y practicamente alcanza
el equilibrio en el reformador, ademas de que se favorece a bajas temperaturas, por lo que
en la etapa de reformacion primaria se lleva a cabo en pocas cantidades, segun el equilibrio

lo permita.
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Otras reacciones secundarias que toman lugar son las de hidrocarburos presentes en el
gas natural (alrededor de 3% en mol, del cual el etano esta en mayor proporcion), y son las
siguientes:

C,Hy + 2H,0 —» 2C0O + 5H»
CsHy + 3H O —* 3CO + 7H;
C4H10 + SHzo —_— 4CO + 9H2
Estos hidrocarburos son crackeados o reaccionan rapidamente de acuerdo a lo anterior,

por lo que a la salida del reformador primario, practicamente han reaccionado todos.

De acuerdo a lo expuesto anteriormente, las condiciones optimas en la ctapa de
reformacion son: altas temperaturas y bajas presiones, sin embargo se utilizan altas
temperaturas y medias presiones 40 kg./cm2 y esto es por que representa la ventaja de
requerir recipientes mas pequenos que ocupan menos espacio y tienen menor costo de
InVersion.

El reformador primario 101-B tiene como funcion calentar la de calentar diversas
corrientes a parte de hacer reaccionar el gas natural de proceso con el vapor de agua. Las
partes en que es dividido el reformador primario son:

Zona de radiacion

Zona de transicion

Seccion de conveccion caliente
Seccion de conveccion fria
Zona de radiacién

El gas de proceso que sale del reformador primario entra al reformador secundario 103-
D a una temperatura de 851 °C también es alimentado el gas natural de proceso (el otro
65%%) que es combinado con una corriente de oxigeno a una temperatura de 372.5 °C. El
oxigeno agregado tiene la finalidad de promover las reacciones de combustion de metano
generandose una mayor cantidad de agua y esto permite que la relacion de vapor /carbon de
alimentacion se reduzca. La variacion de esta afecta directamente a la carga de metano de
alimentacion y por tanto a la proporcion de alimentacion a este reformador, la relacion
determinada fue de 2.7 mol de vapor por mol carbon, con una relacion menor aumentaria la
fuga de metano a la salida del reformador secundario, lo que no es conveniente para la
seccion de sintesis de metanol. Sin embargo lo que si resulto muy apropiado fue separar la
corriente de gas de purga que sale de las camaras de guarda y alimentar la mayor cantidad
de este (dos terceras partes) al reformador secundario, pues se observa un incremento

considerable en la cantidad de oxidos de carbono obtenidos.
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El reformador secundario se divide en dos secciones, una de combustién y una de
reaccion en la primera se llevan a cabo las siguientes reacciones:

0, + 2H, — 2H,0

0, + 20— 2CO;

20, + CHy —— co, + 2H,O

Todas estas reacciones son exotérmicas asi que se generan temperaturas de flama muy

altas, hasta de 1100°C. Las reacciones de combustion se llevan a cabo totaimente hasta
agotar practicamente todo el oxigeno y proporcionando asi el calor necesario para la
reformacion secundaria. En la seccion de reaccion la mezcla formada, fluye hacia abajo a
través de una cama empacada con catalizador con contenido de niquel; el recipiente cuenta
con un recubrimiento refractario ya que la conversion de metano procede adiabaticamente,
enfriandose a medida que proceden las reacciones hasta una temperatura de 1004°C las
reacciones que ocurren en el reformador secundario son las mismas que para el primario:

CH, + H WO — CcO + 3H,
CcO + H.0 — CO, + H
Como se generan temperaturas muy altas en la parte superior del catalizador, se utiliza una

capa especial de catalizador de cromo-niquel, que resiste las altas temperaturas.
Hasta este punto el contenido del gas de sintesis es: monoxido de carbono, bioxido de

carbono, hidrogeno, agua y otros compuestos €n muy pocas cantidades.

4.1.2. Seccion de sintesis de metanol
Después de los reformadores la corriente pasa a un compresor centrifugo multietapa (cuatro
etapas) 103-J que al igual que la seccion completa de reformacion sera conservada y usado
con algunos cambios (la clave de este equipo la mantenemos igual para evitar confusiones,
aunque para la planta propuesta de metanol forme parte de la segunda seccion), donde el
pas se comprime hasta 1160 psia y 217°F, posteriormente se mezcla con una recirculacion
proveniente de un tanque separador 202 -FA y que contiene parte del gas que no reacciono
enviandolo nuevamente al reactor, de este mismo tanque se obtiene el metanol crudo. La
corriente de reciclo al reactor es muy importante para aumentar el rendimiento global del
proceso. El gas de sintesis mezclado con la corriente de recirculacion se hace pasar por un
intercambiador de calor 201-C utilizando como medio de calentamiento los gases
provenientes del reactor de sintesis.

Las reacciones que se efectian en el reactor 201-DC son exotérmicas y ocurren entre

200 y 300°C (392 a 572°F), razon que amerita mantener una temperatura de 250°C
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aproximadamente, por lo que es necesario implementar un sistema de enfriamiento que
parte de la alimentacion de agua de proceso caliente que llega de una caldera fuera de los
limite de bateria a un tanque 201-FA de donde se suministra al reactor, generandose vapor
de media presion que es enviado al mismo tanque y luego fuera de él.

El reactor que se emplea es un reactor de coraza y tubos empacados con catalizador de
cobre (Cu), soportado en oxido de zinc, en un primer paso como el 50% del gas de sintesis
es convertido en el reactor debido a que se alcanza el equilibrio quimico. Las reaciones que
se llevan a cabo en el reactor son exotérmicas entre 392 y 572 °F (200 y 300°C) razon que
obliga a mantener una temperatura de operacion aproximada de 482°F (250°C) para lo cual
se implementa un sistema de enfriamiento que consta de alimentar agua caliente de proceso
a un tanque donde se sumistra al reactor, generandose vapor de media presion que €s
enviado al mismo tanque. La corriente que sale del reactor se enfria en el mismo
intercambiador 201-C que precalienta la carga del reactor. solo que los gases de sintesis
enfrian a los gases provenientes del reactor con el objeto de condensar la corriente de
metanol crudo que se hace pasar por los cambiadores de calor 202-C y 203-C, de aqui el
metanol crudo se envia a un tanque separador del que ya se hizo mencion en la parte de
compresion, va que este tanque separa los gases aun disueltos, y parte de estos gases son
enviados como purga para combustible en la seccion de reformacion primaria y el restante
como ya se dijo se comprime en el reciclo para enriquecer la corriente de gas de sintesis. El
gas de purga es utilizado generalmente como gas combustible para el calentamiento de la
reformacion primaria.

4.1.3. Seccion de Purificacion

E} metano! crudo que proviene de la seccion de sintesis contiene agua v otras impurezas
que deben eliminarse. La cantidad y composicion de estas impurezas depende de las
condiciones de reaccion, del tipo gas alimentado y del tiempo de vida del catalizador. El
metanol crudo se hace ligeramente alcalino, por la adicion de pequefias cantidades de sosa
caustica para neutralizar y disminuir los acidos carboxilicos y parcialmente hidrolizar los
esteres. El metanol contiene compuestos de bajo y alto punto de ebullicion (ligeros y
pesados), los ligeros incluyen gases disueltos, dimetileter, formato de metilo y acetona; los
pesados incluyen hidrocarburos de cadena larga, alcoholes superiores. cetonas v esteres de
alcoholes inferiores con acido formico, acético y propionico. Los hidrocarburos superiores

(parafinicos), consisten en una mezcla de componentes de cadena lineal mayor Cgy Cy que
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son formados en pequefias cantidades; estos tienen baja volatilidad y los residuos en los
fondos de la destilacion pueden ser removidos debido a la baja solubilidad y densidad en el
agua. Las impurezas del metanol crudo, son separadas en dos etapas normalmente: primero,
la corriente que viene del tanque separador 202-FA se hace pasar por otro tanque
igualmente separador 301-FA que elimina algunas partes de gases disueltos que aun
permanecen en el metanol crudo, después pasa a una columna despuntadora de 40 platos
301-DA donde todos los compuestos de bajo punto de ebullicion son removidos,
posteriormente el metanol puro es destilado en una o mas columnas de destilacion
dependiendo del grado de pureza que se desee alcanzar teniendo columnas de 65 a 80
platos. Cuando la cantidad de gas reformado no genera la suficiente cantidad de calor, es
recomendable usar tres columnas de destilacion. Si las columnas operan a diferentes
presiones, el calor de condensacion de los vapores de la columna que opera a alta presion,
puede ser usado para calentar la columna que opera a baja presion. EI metanol que sale de
la torre despuntadora se envia a una coumna de purificacion 302-DA de “85" platos y a su
vez de esta a la torre de destilacion 303-DA de “40” platos donde finalmente se obtiene el
metanol puro

A continuacion se muestran las tablas del Balance de Materia y Energia con las
modificaciones en las alimentaciones de materia prima para la planta de metanol y el

diagrama de Flujo de la planta con los equipos que se conservan y los nuevos.
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4.1.4. Balance de materia y energia

Tablas 4.1 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

Corriente 1 2 3 4 5 6

T oF 160.8 699 .8 377.6 68 60.8 60.8

P psia | 65427 583.15 497 81 14.22 654.27 654.27
PM Ib/lbmel |16.5 18 32 32.03 16.5 16.5
V/F l 1 1 1 1 1

3 IbAbmol {2.11 0.9191 9527 3.74E-2  |8.05E-2 8.05E-2
Componente Ib/h

CH, 60808.25 5220505 18509.84
H,0 192912.06 1.055

CO

CO, 137.56 118.3 17.89
CH;OH 182182.605

0, 147598 .69

C;Hg 323907 278560  |453.47
C;Hs 76.01 65.37 10.13
CiHy? 6.26 5.70 0.8818
CHyo' 12.51 10.76 1.75
Total Ib/h 64270 67 |192912.06 | 147598 69 |182183.661|55280.80 |8993.97
Corriente 7 8 9 10 11 12

T oF 98.6 699 8 699.8 699.8 696.2 702.5
P psia | 65142 611.60 611.60 611.60 594 53 549.02
PM Ib/lbmol | 16.5 16.15 16.15 16.15 17.6 24 075
V/F | 1 1 1 1 1

5 Ib/lbmol |1.9140 0.7835 0.7835 0.7835 0.8815 04262
Componente Ib/h

CH, 5720505 152295.05 [18303.27 [33991.44 |18303.27 3399144
H,0 192912.06

CcO

CO, 118.3 118. 41.405 76.895 41.405 76.895
H.

0, 147598.69
C;Hs 2785.6 27856 975.22 1810.64  |975.22 1810.64
C;Hs 65.37 65.37 2287 42 49 2287 42 49
C,Hyo? 5.41 5.41 1 896 3.52 1.896 3.52
CiH.'! 10.76 10,76 3.766 6.99 3.766 6.99
Total Ib/h 35780 51 155280.51 |19348.44 [35932.32 |212760.5 1183530.35
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Corriente 13 14 15 16

T °F |1563.8 1839.2 100.04 216.968

P psia |497.81 47790  |448.03 1159.201

PM Ib/lbmol | 13 .65 15.74 15.74 13.81

V/F | | 1 I

& IbAbmol [0.3109 03028 }0.3028 0.1758

Componente 1b/h

CH, 267.57 182.19 122.79 121.08

H,0 161820.22 [250129.47 | 420.34 28.65

CO 15694 62 [137354.01[137354.01 | 135466.98

CO; 2557878 | 12222.38 |12222.38 | 12054.483

H, 8028.13 |67138.10 |67138.10 |66215.73

CH,0H 265.99

CHe 975.22 1379.65 |324.6 317.9

C3Hs 22.87 31.42 9.76 7.85

CiHyy’ 1.89 518 1.127 034

CHy' 3.76 5.40 1.142 056

Total Ib/h | 212393.1 ]468447.82|217594.24 |214478.75

Corriente 17 18 19 20 21 22

T oF |482.576 144338 |144.33 104 104 156.74
P psia 107258 [1065.32  [106532  [19.9] 19.9 22.04
PM Ib/lbmol {25 81 29 94 25.28 40.21 25.03 34.66
V/F [ 1 0 l 0 1
IbAbmol  10.2022 0.3496 0.3995 i 37E-2  10.1560 1.1827E-2
Componente 1b/h

CH,

H,0 1425259 |1283.68 1297111 {337.24 12633 86 |2.88E-2
CcO 118781  |3434 753.80 565.35 188.45 188.01
CO, 3514.94 288225  |632.69 47451 158.17 158.07
H, 32.89 26.98 921 6.911 2.30 2.29
CH;0H 184368.70 [ 264 18 184104.52 [1399.19 |18270532 |235.64
C;HsOH 4431 0.3280 43.98 8311 4318 43 01
C,H:O0 84.59 22.70 61.89 1.1697  160.72 60.72
Total Ib/h 1206485 86 |214400.02 | 198577.24 278522 195792 677 79
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Corriente 23 24 25 26

T oF 163.58 102.92 127.58 149.36

P psia |17.06 3.55 21.33 17.06

PM Ib/lbmol {24.9 18.41] 31.72 26.28

V/F 0 0 0 0

§ Ib/ibmol |3.81E-2 4.55E-2 3.74E-2 3.74E-2

Componente Ib/h

CH,

H,O 12633.83 |12359.91 273.92 272.86

CO 0.4367

CO; 9.61E-2

H, 5.61E-3

CH:OH 182479.67 [ 168.09 182311.58 | 128.97

C,H:OH 0.1074

C:HsO 4.43E-3

Total lb/h 195114.17 | 12528.01 | 182585.51 |401.83

Corriente 27 28 29 30 31 32

T °F |60.8 60.8 60.8 60.8 60.8 67.46
P psia 113.78 113.78 113.78 113.78 113.78 112.36
PM Ib/lbmol {16.5 16.5 16.5 16.5 1646 21.7
V/F I 1 | | i |

5 IbAbmol [0.3296 0.3296 0.3296 0.3296 0.3296 0.4852
Componente Ib/h

CH;, 851094 8234 66 276.28 1741.077 649358 22900.58
CO 1195.61
CO, 17.89 17.75 0.1655 4.0741 13.6560 5260.73
H; 313.82
0; 225391
C;H; 453 .46 437.46 16.004 06.2428 341.22

CsHg 10.13 9.7404 0.3902 2.1428 7.5975

C_;Hm'2 0.8818 0.8505 3. HE-2 01872 0.6635

CiHyo' 1.7517 1.6896 621E-2 [0.3716 1.3179

Total Ib/h 8995.07 8702.94 20232 1844 096 |6858.04 11314.74
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Corriente 33 34 35 36 37 38

T °F 1476.6 240 240 240 564.8 5972

P psia [ 109.51 1721.02 1721.02 1721.02 1721.02 1544.65

PM Ib/lbmol | 19.9 18 18 18 18 18

V/F 1 0 0 0 0 0

5 Ib/lbmol [0.2134 56.2544 56.2544 56.2544 41.3947 24.0376
Componente lb/h

CH, 8783.19

H,0 288583.51 |60603.02 [227980.48 288583351 5163576.29
cO 119567

CO; 5274.45

H: 313.82

0, 225391

C;Hq 341.22

C;Hy 7.5975

CHw* 0.6635

C.Hu' 1.3179

Total 1b/h 18171.87 |288583.51 |60603.02 |227980.48 288583.51 [5163576.29
Corriente 39 40 41 42 43 44

T F [597.2 5672 597.2 5972 5972 5972

P psia | 1544.65 154465 1544.65 1544 .65 1544 65 1544 65

PM 1bAbmol | 18 18 18 18 18 18

V/F 1 0 0 0 0 0

5 IbAbmol |[0.2154 56.2544 56.2544 56.2544 41.3947 38.8349
Componente Ib/h

H,0 286139 5163576.29(2530152.38(2633423.91 | 175653472 876889.18
Total Ib/h 286139 5163576.29(2530152.38(2633423.911756534.72 87688913
Corriente 45 46 47 48 49 50 51

T °F |5972 5972 5672 5972 597.2 5972 5972

P psia | 1544 65 1544 65 154465 |1544.65 1544 65 1544 65 1544 63
PM Ib/Ibmol |18 18 18 18 18 18 18

V/F 0 0 0 0 0.075 0.087 0.087
& Ib/bmol |38.8349 |388349 [38.8349 |38.8349 243498 240376 23.6037
Componente lb/h

H,O 876880 1 |879645.6 |610128.9 [269516.65 | 879645 61 17565347 26354239
Total Ib/h 876889.1 | 8796456 |610128.9 [269516.65|879645.61 1756534.7 126334239
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4.2 LISTA DE

LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE AMONIACO 3 QUE SE

CONSERVARAN Y SUS CARACTERISTICAS DE DISENO:

Clave

101-B

103-B
101-CA
101-CB
102-C
103-C
101-D
102-D
i03-D
108-DA
108-DB
101-F
120-F
121-F
103-]

Servicio

Reformador primario

Serpentin Calentador de gas de proceso
Serpentin Calentador de aire de proceso
Serpentin Supercalentador de vapor (Seccion de conveccion caliente)
Serpentin Supercalentador de vapor {Seccion de conveccion fria)
Serpentin Calentador de agua saturada
Serpentin calentador de combustible
Caldera auxiliar

Precalentador de gas carga

Generador de vapor

Generador de vapor

Generador de vapor

Generador de vapor

Desulfurador de gas de carga
Desulfurador de gas de carga
Reformador secundario

Camara de guarda

Camara de guarda

Tanque de vapor de aita presion

Tanque separador de gas de carga
Tanque separador de gas combustible
Compresor de gas de sintesis

Si observamos esta lista, se podria atirmar que practicamente toda la seccion de

reformacion sera

reutilizada, y efectivamente tal vez sea asi pero en realidad hay equipos de

los que no requerimos tal es el caso de los mutadores de baja y alta temperatura, pues los

fines que se persiguen son otros v para 1o cual no es necesario acondicionar tanto el gas de

sintesis que tenemos a la salida de los reformadores, si acaso solo enfriamiento de este.

Caracteristicas:

101-B Reformador Primario
"Temperatura de entrada: 1510  °C 1950  °F |
il'em@atura de salida: 851 °C o 11564 °F '
Presion de entrada 408 kg/em’ 580 psia !
[Carga Térmica '84.23 MMkal/h 1334.25 MMbtu/h l
"Caida de presion 58 keg/em’ 8249 psia }
"Conversion de metano 063 %% | !

"Fuga de metauo

10.5 % mol base seca

==
Eatallzador:

"Niquel soportado en almunia
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Serpentin calentador de gas de proceso

| Temperatura de entrada: 418 °C 17844 °F

| Temperatura de salida: 510 °C 950 °F
Presion de entrada 418 kg/em’ 59453 psia

Carga térmica 11.51 MMkcal/h 45.67 MMbtu/h

| Caida de presion 098 keg/cm’ 1393  psia )
Serpentin calentador de la corriente de oxigeno

. Temperatura de entrada; (192 °C 37176  °F

' Temperatura de salida: 482 °C 8996  °F

‘Presion de entrada 355 kg/em’ 50492 psia

| Carga térmica 491 MMkcal’h 11948 MMbtu/h )

_Caida de presion 090 keg/cm’ 112,80  psia !

Serpentin supercalentador de vapor de alta presion (Seccion de conveccion caliente)

“Temperatura de entrada: 482 °C 899 6 °F

Temperatura de salida: 498  °C 1928.4 °F

| Presion de entrada |108.6 kg/em® | 1544.65 psia

{T‘arga termica , 3.01 MMkcal/h 11.94  MMbtu/h B

Serpentin supercalentador de vapor de alta presion (Seccion de conveccion fria)

- Temperatura de entrada: |314 °C 5972  °F
Temperatura de salida: 482 °C 1899.6 °F
'Presion de entrada 108 6 ke/cm’” 154465  psia
[ Carga térmica 34036 MMkcal/h |135.06  MMbtu/h
Serpentin calentador de condensado
;Temperatura de entrada: 1115 °C 1 239 °F ;
_Temperatura de salida: 1300 °C 572 °F !
Presion de entrada 121 kglem® 1721.02 psia
_Carga térmica 115.66  MMkcal/h l62.14  Mmbtu/h !
Serpentin calentador de combustible
_Temperatura de entrada: 16 °C 0608  °F
| Temperatura de salida: 1482 °C |899.6  °F |
“Presion de entrada 8 kg/c/m’ '113.78 psia |
_Carga termica 547 MMkcal’h 121.70  Mmbtwh B
~Caida de presion 03 kg_/cm: 1426 kg/cm”

95




Capitulo Cuatro

Diagrama de flujo dc proceso de Metanol

Caldera auxiliar

 Temperatura de entrada: 314 °C 5972 °F
Temperatura de salida 314 °C 597.2 °F
| Presion de entrada 108.6 kg/cm’ 1544.65  psia
' Carga termica 23.8 MMkcal/h 94.44 MMbtu/h
. Fraccion vaporizada 0.3
103-B Precalenetador de gas de carga
| Temperatura de entrada: 34 °C 932 °F
' Temperatura de salida 371 °C 6998  °F
"Presion de entrada 434  ke/om’ 61729 psia |
Carga termica 6.48 MMkcal/h 125.71 MMbtu/h N
| Caida de presion 038 kg/em’ |5.40 kg/cm” ]
101-CA Generador de vapor
iTemperatura de entrada: 11004 °C 18392  °F
Temperatura de salida 5482 __°C 899.6 °F
| Presion de entrada 133.6 kg/em’ 4779 psia
'Carga térmica 128.98 MMikcal/h 115 MMbtu/h
| Caida de presion 0.9 kg/cm® [ 12.80 keg/cm” B
101-CB Generador de vapor
| Temperatura de entrada: 1004 *C 1839.2  °F .
Temperatura de salida 482 °C 8996 °F ;
| Presion de entrada 33.6  kgem’ 4779 psia .
| Carga termica 28.98 MMkcal’h 115 MMbtu/h B
Caida de presion 0.9 kg/cm’ 12,80 ke/em”
102-C Generador de vapor
 Temperatura de entrada: 1482  °C 8996  °F B
"Temperatura de salida 371 °C 6998 °F |
| Presion de entrada 32.7 kg,/cm2 1465.1 psia |
_Carga térmica _ 111.59  MMkcal’h 4599 MMbtwh
_Caida de presion 10.3 kg/em” 1 4.26 kg/cm” i
103-C Generador de vapor
:_]iemperatura de entrada:_ (441 °C 8258 °F B
ngperatura de salida 1342 °C 6476 °F y
Presion de entrada 1321 kg/em’ 1456.56  psia ’
Earga térmica 1044 MMkcal/h 141.42 MMbtu/h |
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| Caida de presion 014 kg/em’ [1.99 kg/cm’ |
101-D Desulfurador de gas de carga
| Temperatura de entrada: 6 °C 60.8 °F
| Temperatura de salida 37 °C 98.6 °F
 Presion de entrada 46 kg/cm” 65427 psia
- Caida de presion 0.18 kg/em’ 2.56 psia
 Medio adsorbente Oxido de Zinc
102-D Desulfurador de gas de carga
‘Temperatura de entrada; 16 °C 60.8 °F
i Temperatura de salida 37 °C 98.6 °F
: Presion de entrada | 46 kg/cm’ 65427  psia
_Caida de presion 0.18 kg/cm’ 2.56 psia
 Medio adsorbente ; Oxido de Zinc
103-D Reformador secundario
"'Temperatura de entrada: 791 °C ©]1455.8 °F
Temperatura de salida 1004 °C 18392 °F
' Presion de entrada 13452  kg/em® 490.9 psia
| Caida de presion | 0.92 kg/cm” 13.08 psia
_Caralizador ; Cr/Ni soportado en alumina
| Fuga de metano i %mol base seca B
. Conversion de metano I 98.31% con respecto del reformador primario |
108-DA/DB Camaras de guarda
'Temperatura de entrada: 1371 °C 1699 8 °F B
_Temperatura de salida 1371 °’C 1699.8 °F .
' Presion de entrada 418 kg/em’ 159453 _ psia |
 Caida de presion 10.31 kg/cm’ 1440 psia .
_Catalizador ) Co/Mo soportado en alimina ]
. Medio adsorbente ‘| Oxido de Zinc i
101-F Tanque de vapor de alta presion
TTemperatura de entrada; 314 °C +5972 °F B
[Temperatura de salida 1314 °C 1 597.2 °F _
'Presion de entrada H121 kg/cm” ©1721.02  psia 5
‘Presion de salida 108.6 kg/lem® 1154465 psia ‘
120-F Separador de gas de carga
mamperatura de entrada: 116 °C |60.8 °F |
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Temperatura de salida 16 °C 60.8 °F

_ Presion de entrada 46.5 kg/em’ 661.38 psia
121-F Tambor de gas combustible
Temperatura de entrada: 16 °C 60.8 °F
Temperatura de salida 16 °C 60.8 °F
Presion de entrada 46.5  keglem’ 66138 psia
Presion de salida 36.5 keg/em’ 519.15 psia
103-J Compresor de gas de sintesis
Temperatura de entrada; 38 °C 100.4 °F
Temperatura de salida 102.76  °C 21696  °F
Presion de entrada 31.5 kg/cm” 448.03  psia
Presion de salida 81.5 kg/cm’ 1159.2  psia
Potencia 1379082 HP 10283.8 KW
Eficiencia politropica 0.72

A cerca del compresor tendra que hablarse de forma mas detallada, debido a que en este

equipo se realizaron algunos cambios importantes en las condiciones de operacion de este,

sobretodo del aspecto termodinamico, de ahi la razén que obliga a presentar la justificacion

del cambio y esto corresponde al anexo.

La lista que se presenta a continuacion es la que toca a los equipos que son necesarios
para continuar y completar el proceso de obtencion de metanol que pertenecen a las

secciones de sintesis donde encontramos el corazon del proceso que es el convertidor de

sintesis y poteriormente la seccidn de purificacion del producto.

4.3 LISTA DE EQUIPO DE LA SECCION DE SINTESIS

Clave Servicio

201-C Cambiador de calor entre el gas de sintesis y el efluente del reactor.
202-C Enfriador del efluente del reactor

203-C Enfriador de metanol crudo

201-DC Reactor de sintesis de metanol

201-FA Tambor de vapor

202-FA Separador de metanol crudo

201-C Cambiador de carga efluente del reactor

Temperatura de entrada 102.7 °C 2169 °F
Temperatura de salida 250.32  °C 482.5 °F
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[Presion de salida

kg/cm2

81.5 1159.2  psia
' Carga termica 14.54 MMkcal/h ,18.03  MMBtu/h
| Area de transferencia 1545 m’ 168.72  #’
202-C Enfriador del efluente del reactor
Temperatura de entrada 250 °C 1482 °F
Temperatura de salida 187 °C 369.23 °F
Presion de salida 175.09 kg/em’ 1068.03  psia
Caida de presion 10.32 ke/em’ 4.55 psia
Carga térmica 10.3 MMkcal/h 40.83 MMBtu/h
Area de transferencia 20623 m 221989 f°
203-C Enfriador final de metanol crudo
| Temperatura de entrada 187.35  °C 36923 °F IR
Temperatura de salida 62.4 °C 14432 °F
Presion de salida 74.9 kg/cm® 1106532  psia
Caida de presion 0.19 kg/cm* 12.7 psia
"Carga térmica 1375 MMkea/h 1475 MMBuwth
| Area de transferencia 176.62 m- 182473 ft°
201-DC Reactor de sintesis de metanol
Temperatura 250 °C 1482 °F
Presion 17541 kg/cm’ 1072.58 psia
Carga térmica 139.47 Mmkcal/h I56 MMBtu/h
| Area de transferencia 112602 m* 135650  fi’
 Longitud de los tubos |6 m 197 ft
| Diametro externo de los tubos | 0.025 m | 1 In |
' Espesor de los tubos __]0.0027 m 0,109 in -
“Numero de tubos 26742 '
'Tipo i Vertical |
202-FA Separador de metanol crudo
“Longitud entre tangentes 19,10 m 29.8 fi ,
D interior 1237 m 1.77 fi |

Por las caracteristicas del reactor reportadas en esta seccion, se observo que este es de

gran tamafio, y por econdmia sera necesario un reactor mas pequefio o en su defecto. la

busqueda de otro tipo de reactor que lo sustituya.
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4.4 LISTA DE EQUIPO DE LA SECCION DE PURIFICACION

Clave Servicio

301-C Condensador de columna despuntadora

302-C Rehervidor de columna despuntadora

303-C Condensador de columna de metanol 1

304-C Rehervidor de columna de metanol 1

305-C Condensador de columna de metanol 11

306-C Rehervidor de columna de metanol I

307-C Enfriador de metanol puro

301-DA Columna despuntadora

302-DA Columna de metanol puro 1

303-DA Columna de metanol puro II

301-FA Recipiente de expansion

302-FB Recipiente de reflujo de columna despuntadora

303-FB Recipiente de reflujo de columna de metanol puro |

304-FB Recipiente de reflujo de columna de metanol puro 11

301-GA/GB Bomba de reflujo de la columna despuntadora

302-GA/GB Bomba de fondos de la columna despuntadora

303-GA/GB Bomba de reflujo de la columna de metanol |

301-C Condensador de columna despuntadora
| Temperatura 69.3 °C 1156.74 °F B
"Presion 1.55 kg/cm® 122.04 psia |
| Carga térmica 5.6 MMkcal/h 12222 MMBtu/h |
| Area de transferencia 295 48 m” 13180.52 fit”
| Tipo Horizontal !

302-C Rehervidor de columna despuntadora
"Carga termica 16.78 MMkcal/lh 2692 MMBtulh
 Area de transferencia | 126 m” . 1358.94 ft* .
fTipo ! Vertical

303-C Condensador de columna metanol |
' Temperatura 53.1 °C 1127.58 °F |
iliresion 1.55 ____kgjcm2 22.04 psia )

Carga termica 23 MMkcal/h 91.27 MMBtuwh
:érea de transferencia 1501.06 m" 5399.17 fi’ ;
“Tipo ' Horizontal )

304-C Rehervidor de columna de metanol 1
 Carga termica 130.25 MMkcal/h  + 12004 MMBubh
}érea de transferencia 351 m° '3779.4 ft’ ,

Tipo Vertical |
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305-C Condensador de columna de metanol I
| Temperatura 498 °C 121.64 F
Presion 1.55 kg/cm” 22.04 psia
Carga térmica 18.33 MMkcal/ h 72,76 MMBtu/h
Area de transferencia 179.5 m- 1932.33 ft*
Tipo Horizontal
306-C Rehervidor de columna de metanol 11
[Carga térmica [15.78 MMkcal/h 62.62 MMBtul/h
' Area de transterencia 184 m’ 1989 ft”
Tipo ' Vertical )
307-C Enfriador de metanol puro
| Temperatura |20 °C 68 °F
Presion | kg/cm” 1422 psia !
_Carga térmica 0.67 MMkcal/h [2.65 MMBw/h |
. Area de transferencia 11.8 m’ |127.87 ft* |
. Tipo Horizontal |
301- DA Columna despuntadora
. D interior 18 m i4.92 ft
 Longitud entre tangentes |55 m 1 180.44 ft !
' Numero de_platos ! 50 B
302- DA Columna de metanol |
. D interior 1275 m 18.85 ft B
_Longitud entre tangentes 155 m 18044 ft .
'Numero de platos | 85
503- DA Columna de metano! 11
D interior 1.20 m 13.93 ft
| Longitud entre tangentes |27 m 1 88.5 ft
Numero de_platos 40
301-FA Recipiente de expansion
:’fjmperatura ‘42 °C 104 °F
' Presion ‘1.4 kg/h 19 91 psia
"Diametro interior 3.91 m 1282 ft }
"Longitud entre tangentes 1138 m 145.25 fi
L-0ng g | | ;
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301-FB Recipiente de reflujo de columna despuntadora
Temperatura 149 8 °C 121.64 °F
Presion 11.55 kg/cm” 22.04 psia
i Diametro interior 11.59 m 521 fi
| Longitud entre tangentes 4 m 13.12 ft
302-FB Recipiente de reflujo de la columna 1
' Temperatura 153.1__°C 12758 °F
' Presion |15 kg/cm?2 2133 psia
LDiémetro interior 264 m 8.66 ft
ILLongitud entre tangentes 29 m 19.52 ft {
503-FB Recipiente de reflujo de la columna Il
{Diémetro interior 1,52 m 15.01 ft
' Longitud entre tangentes 2,66 m 8.72 fi
1 Tipo | Cilindro horizontal
301-GA/GB Bomba de reflujo de columna despuntadora
' Tipo: . Centrifuga
"Flujo: 1049 m/h 37045 fi'/h !
_Caida de Presion 2 kg/cm” {29 psia ]
302-GA/GB Bomba de fondos de columna despuntadora
“Tipo: Centrifuga !
Flujo: 14508 _ m'/h 512062 _ft'/h
~Caida de Presion s kg/cm” 7111 psia |
303-GA/GB Bomba de fondos de columna |
_Tipo: - Centrifuga |
'Flujo: 3762 m'/h 1963.24  f'/h !
“Caida de Presion 3 kg/cm” 143.51 psia |

45 BREVE EXPLICACION DEL CAMBIO DE REACTOR DE SINTESIS. "

En un principio se penso que el reactor isotérmico de coraza y tubos seleccionado de

acuerdo a la tecnologia Lurgi seria el adecuado pues estd compaiia fue quien lograra la

transformacion de una planta de amoniaco en la produccion de metanol y ellos emplean

este tipo de reactor ademas de que es el mas empleado actualmente, y este no rest..:6 ser el

" {Imberto Zardi. Review these developments in Ammeonia and methanol reactors, Hydrocarbon Procesane \ng.82
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idoneo, debido a que las dimensiones obtenidas para este son consideradas un tanto fuera
de la realidad y de las posibilidades de construccion y costo, razén que nos obliga a buscar
otro tipo de convertidor del cual se logre optimizar el tamafio a las condiciones requeridas
con un maximo de conversion, aumentando la capacidad de la planta que es uno de los
objetivos, que implica también el que este pueda ser construido y ademas de que el costo
total sea el menor.

Como es bien sabido, la reaccion de sintesis de metanol es exotermica, y este procede
més facilmente a bajas temperaturas debido a la reaccion de equilibrio y con la presion
parcial mas baja de metanol de acuerdo al principio de Le Chatelier. Por la aplicacion de
este principio basico, han sido desarrollados varios tipos de convertidores para la obtencion
de metanol. de los cuales el convertidor tipo adiabatico quench resulto una de las mejores
opciones, por ser considerado como el mas simple en su construccion y ha sido adoptado
por plantas de gran capacidad; ademas algunos de los criterios de seleccion que se tomaron
en cuenta desde el punto de vista de la ingenieria de disefio, son que la reacion isotérmica
que se lleva a cabo en el reactor de coraza y tubos aparentemente ofrece un volumen de
reactor mas pequefio comparado con el modelo adiabatico. Sin embargo, la longitud de los
tubos del tipo isotérmico multitubular que es el caso del reactor seleccionado inicialmente
tiende a ser fija y por lo tanto, lo unico que se puede incrementar es el diametro. pero no
de forma indefinida, ya que esto sucedio al dimensionar el reactor, resulto ser de gran
tamafio. por eso al escalar la produccion de una planta con un reactor como este resulta
muy complicado; ahora que de acuerdo a la informacion consultada desde el punto de vista
del diseiio mecanico la seleccion de los materiales de construccion de los tubos y de la
coraza es critica por el hecho de que el tamaiio de los tubos es fijo y sobretodo el disefio va
se encuentra requerido, y esto no asegura la expansion térmica por el lado de la coraza.
Normalmente, los procedimientos de operacion especial y el equipo de control son
necesarios para asegurar que el agua este siempre presente bajo presion por el lado de la
coraza mientras la reaccion toma lugar en los tubos. Por estas razones de disefio mecanico.
el remplazar un reactor adiabatico por uno isotérmico multitubular, es uno de los caminos
viables que se tienen para este caso.

Ahora el nuevo reactor tipo adiabatico que se presenta, no es tecnologia Lurgi, va que el
reactor adiabatico del cual se cuenta con la informacion para dar las dimensiones adecuadas

es el reactor ICI, que ofrece un convertidor de metanol con cuatro camas de catalizador,

103



Capitulo Cuatro Diagrama de flujo de proceso de Metanol

siendo la cama superior la mas pequefia, con el objeto de controlar el calor de reaccion. La
reaccion de equilibrio teoricamente se estanca. cuando el estado del sistema (concentracion
y temperatura) se aproximan a la linea de equilibrio, y el rango de reaccion mas bajo, y las
condiciones de reaccion llegarian a ser muy antieconomicas, de acuerdo al convertidor
quench, cuando las proximidades a la linea de equilibrio se extienden, el gas de reaccion es
extraido de la cama de catalizador y se inyecta gas de sintesis a temperaturas mas bajas asi
como a la més baja temperatura del sistema y la concentracion de metanol. Este proceso es
repetido tantas veces como camas de catalizador existan, en la cuarta cama del reactor, es
un proceso donde la temperatura del gas de sintesis se incrementa ligeramente por un
precalentador que a su vez recupera el calor de reaccion y enfria la corriente de salida del
reactor. El cambio de reactor trae consigo, algunos otros no de gran magnitud pero sin duda
importante, pues este tipo de convertidor tiene recuperadores de calor para aprovechar el
calor de reaccion, pues como ya se ha mencionado en repetidas ocasiones la reaccion de
sintesis es exotermica, y este calor se aprovecha para calentar la primera corriente de
entrada al reactor ya que la corriente que viene del compresor debe ser dividida para tener
dos corrientes adicionales de gas frio que son alimentadas entre las camas del catalizador y
esto sirve para controlar la temperatura entre ellas. .

El recuperador de calor que se encuentra después de la altima cama de catalizador
sustituye al inrecambiador de calor del efluente del reactor y carga al mismo, y
practicamente tiene la misma funcion que este.

Las camas del convertidor deben dimensionarse para ayudar en el control de la
reaccion exotérmica de la sintesis de metanol, esto es adicional a la inyeccion de gas frio
entre las camas. E} uso del equipo como el tambor de vapor ya no sera necesario.™"!

A continuacion se presentan las carateristicas del reactor junto con las del recuperador

de calor de la ultima cama de catalizador.

201-DC Reactor de sintesis adiabatico

Diamétro 4.2 m [13.7 ft

Longitud 112 m 139.37 fi
[ﬁmperatura Entrada 125045 °C 482.5 °F
"Temperatura Salida 27525 °C 7527.45 °F !
I;Eaida de presion 0.5 kg/m* 7725 P<ia
| Volumen de Catalizador 1133.5 m 147145 &

R E Smith.Opumize large methanol plants. Hydrocarbon Processing May 1984
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LTipo Vertical

| Catalizador Cu-Zn-Al (Base Cu)

201-C Recuperador de calor de la ultima cama de catalizador

Carga Térmica 3.03 MMkcal/h 12.02 MMBtu/h
Area de transferencia 13.06 m° 140.6 ft’
Temperatura de entrada 102.7 °C 216.9 °F
Temperatura salida 250.32 °C 482.5 °F

La nueva lista de equipo para seccion de sintesis incluye el reactor de sintesis tipo

adibatico y su correspondiente recuperador de calor, las dos tablas anteriores incluyen las

caracteristicas de estos dos equipos, a continuacion solo se enunciaran los equipos que

deberan quedar de forma definitiva en la seccion de sintesis excluyendo el tambor de vapor

y el reactor isotérmico se sustituye por el tipo adiabatico, los demas equipos que forman

patre de esta seccion conservan sus caracteristicas, por lo que solo se mencionaran, ya que

los detalles de estos ya fueron descritos en la lista preliminar.

Lista de equipo de la seccion de sintesis

Clave

201-C
202-C
203-C
201-DC
202-FA

La figura 4.2 mue

Servicio

Recuperador de calor de la ultima cama del reactor.
Enfriador del efluente del reactor

Enfriador de metanol crudo

Reactor de sintesis de metanol

Separador de metanol crudo

stra un esquema de los reactores adiabatico e isotérmico.
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Capitulo CINCO

Evaluacion Economica

En este capitulo se presentan los resultados del proyecto para demostrar su rentabilidad
y justificar su realizacion. Con la evaluaciéon economica se analiza la bondad o
incosteabilidad econdmica del proyecto.

Para efectuar los cambios requeridos en la planta es necesario hacer una evaluacion
economica con el fin de estimar la factibilidad al invertir cierta cantidad y recuperar lo
invertido en un tiempo corto. La inversion de recursos se puede agrupar en:

a) Los que se requieren para la adquisicion e instalacion de la planta, constituyendo la
inversion fijay

b) Los requeridos para la operacion misma.

Los puntos anteriores no integran el capital de trabajo

A continuacion se presenta el desglose del analisis de costos para determinar la
inversion del proyecto, la rentabilidad y el tiempo de recuperacion de la inversion, asi como
la estimacion del valor presente neto el cual es el principal indicador de los beneficios que
genera el cambio propuesto en el proyecto.

Determinar la inversion inicial de la planta, forma parte importante del proyecto para la
conversion de la planta y para llevar a cabo la estimacion se utilizo informacion del
capitulo anterior, donde se reportan datos minimos del dimensionamiento preliminar de los
equipos de proceso requeridos para obtener el costo de los mismos. Para la realizacion de

esto ultimo fue usado el método de escalamiento de las seis décimas. teniendo como
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referencia el precio de un equipo para cierta capacidad, corrigiendo luego los costos para el
aiio 1999 con los indices Marshall & Swift.

Finalmente, se hizo uso del método para la estimacion de la inversion total en
porcentajes, este tiene una incertidumbre de +/-25%. Y es la inversiéon que tendra que

hacerse para llevar a cabo la realizacién del proyecto.

5.1 ESTIMACION DE LA INVERSION

Para obtener la inversién, el costo de los equipos como los cambiadores de calor, torres
de destilacion, y recipientes tales como los tanques de vapor 'y separadores fueron
determinados con la siguiente ecuacion que es la que emplea el método de las seis décimas:

Costo A/ Costo B = [Capacidad A /Capacidad B¢

Costo A = Costo B [Capacidad A / Capacidad B]*®

Y la formula para actualizar el precio a 1999 con los indices Marshall & Swift.
Costo 1999 = COSto A 1995 [1060.1 1995/ 1055.6 1999]

Para demostrar como se obtuvo ¢l costo de los equipos ya mencionados se ilustrara con
un ejemplo y este corresponde al cambiador de calor 201-C que recupera el calor de la
ultima cama de catalizador del reactor de sintesis. El costo para un equipo como este con

4rea de transferencia de 76.1 m’ en 1998 fue de USDS$ 184,952.00.
Costo A = 184.952.00 [ 101.45 m*/ 76.1 m* ]*°

Costo A= USD $218.473.22

Costo yoe9 = 218.473.22 [ 1060.1 / 1055.6 ] = 219,404.56

Costo 1099 = USD $219.404.42

El costo del recuperador de calor con el escalamiento de las seis décimas y la
actualizacion del mismo con los indice Marshall & Swift es de § 219.404.56. Este
procedimiento se siguié para cada uno de los intercambiadores, asi como para los tanques
de separacion y los receptores del condensado. En algunos casos que se tenian equipos del
mismo tamafio de los cuales se contaba con el costo de este, no hubo necesidad de

escalarlo, tnicamente de actualizar el mismo con el indice correspondiente.
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Tabla 5.1. Estimacion del costo los equipos de poceso

Servicio Costo (SUSD 1999

201-C | Recuperador de calor de la ultima cama de catalizador 219,404 .42
202-C |Enfriador del efluente del reactor 262,257.29
203-C |Enfriador de metanol crudo 147.830.58
301-C | Condensador de columna despuntadora 403,559.20
302-C | Rehervidor de columna despuntadora 223,224 32
303-C |Condensador de columna de metanol | 619,867.69
304-C |Rehervidor de columna de metanol | 502,234.83
305-C | Condensador de columna de metanol 11 338,038.56
306-C | Rehervidor de columna de metanol 11 343,907.94
307-C |Enfriador de metanol puro : 703,12.92
201-DC |Reactor de sintesis de metanol 1,856,992.50

(1301-DA | Columna despuntadora 143,388.84
302-DA | Columna de metanol puro 1 601.748.11
303-DA | Columna de metanol puro 1l 114,711.06
202-FA | Separador de metanol crudo 115,062.62
301-FA |Recipiente de expansion ‘ 282.525.10
302-FB |Recipiente de reflujo de columna despuntadora i 37,081.13
303-FB | Recipiente de reflujo de columna de metanol puro I | 46,283.95
304-FB |Recipiente de reflujo de columna de metanol puro Il T 29.316.12
301- Bomba de reflujo de la columna despuntadora f 46,270.50
GA/GB l

302- | Bomba de fondos de la columna despuntadora 47.090.40
GA/GB !

303- Bomba de reflujo de la columna de metanol 1 ! 46,270.50

GA/GB
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Tabla 5.2 Estimacion de la inversion

ESTIMACION DE LA INVERSION

CONCEPTO $USD 1999

EQUIPO DE PROCESO 6,451,108.09

INSTALA CION DEL EQUIPO DE PROCESO 7.515.932.16
(39%) T

INSTRUMENTACION (INSTALADA 28%) 1.806.310.27

TUBERIA (31%) | 1,999,843 .51

INSTRUMENTACION ELECTRICA (10%) 645.110.81

CONSTRUCCION (INCLUYENDO SERVICIOS) 1.419.243.78

COSTOS TOTALES DE DIRECTOS DE LA

14,837,548.61
PLANTA

LICENCIA DE TECNOLOGIA (8%) 516,088.65

INGENIERIA Y SUPERVICION (32%) 2.064.354.59

COSTO TOTAL DIRECTO E INDIRECTO 17,417,991.84

INTEGRACION DE LA PLANTA (20%) 3483.598.37

CONTINGENCIAS (IMPREVISTOS 10%) 1741.799.18

INVERSION TOTAL 22.643,389.40
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5.2 ESTIMACION DE LOS COSTOS DE PRODUCCION Y COSTO UNITARIO

El precio promedio en pesos por tonelada de metanol para los nltimos afios se muestra
en la grafica siguiente.

Precios promedio por ton de metanol
2500
2000 _
ERAN
§ 1500 r‘_/ — ]
51000 B . R
S _ _ :
“ 500 w/ :
0
1988 1991 AROS 1994 1997 2000
COSTO DE MATERIA PRIMA
DESCRIPCION |UNIDAD JUNIDAD/DIA [SUSD/UNIDAD|[USD TOTAL/ANO [$USD TON/CH;0H
GAS NATURAL Ton 699.76 110.83 25,592.952.26 39.10
TOTAL 25,592,952.26 39.10
COSTO DE SERVICIOS AUXILIARES
DESCRIPCION JUNIDAD JUNIDAD/DIA [SUSD/UNIDAD|USD TOTAL/ANO 13USD TON/CH;OH
GAS m” 148,367.20 0.105 5,140,923.48 7.85
COMBUSTIBLE
AGUA DE ENF. m’ 126.296.07 0.039 1,625,430.42 2.48
VAPOR DE B.P. Ton 2100.08 1.64 1.136,520.00 1.74
ENERGIA KWh ] 92,206.20 0.035 1.064,981.61 1.63
ELECTRICA
TOTAL 8,967,855.51 13.70
COSTO DE SUSTANCIAS QUIMICAS
DESCRIPCION |[UNIDAD  JUNIDAD/DIA [SUSD/UNIDAD{USD TOTAL/ANO |$USD TON/CH,0H
Catalizador m’ 34.58 20.317.45 702.577.42 1.07
Oxigeno Ton 1.606.77 27.25 14.450.971.30 22.08
TOTAL 15,153,548.72 23.15

Los costos fijos se encuentran divididos en directos e indirectos. los directos son la

mano de obra. mantenimiento y supervisién técnica; y en los costos fijos indirectos

encontramos 10s gastos generales de la planta, de administracion, seguros € impuestos sobre

la propiedad.
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COSTOS F1JOS DIRECTOS E INDIRECTOS

DESCRIPCION ' $USD'99

Mano de obra directa M.O.D. 370,206.86

Mantenimiento (2% Costo equipo) 93,744.40
| Supervicion técnica (10% M.0.D) 37.020.68 !
' Operacion (M.0.D.+ 33%prestaciones) | 492.375.12 |
' Administracion y Ventas (15% M.0.D+SUP+MTO) | 186.296.11

Generales de la planta (65% MOD + SUP + MTO) | 371.399.54
'Impuestos sobre la propiedad y seguros (2% costo equipo) | 278,420.88

i TOTAL 1,829,463.59
COSTOS VARIABLES DE PRODUCCION $USD 49.714,356.79

(incluyen materias primas. servicios auxihiares y substancias quimicas)

COSTO EN EFECTIVO DE PRODUCCION TOTAL SUSD 51,543.820.38
(incluye costos variables, de operacion y gastos fijos)

CARGOS DE CAPITAL
Depreciacion (L.R. 10 afios) y amortizacion $USD 1,915,979.10

COSTO TOTAL DE PRODUCCION SUSD 53,459,799.48

El costo unitario de metanol, considerando USD $2.79 por tonelada de CH;OH por
costos de produccion fijos indirectos y directos mas un total de 75.95 por costos variables
se obtiene un COSTO UNITARIO DE SUSD  78.66 / TonCH3;OH.

5.3 EVALUACION ECONOMICA

Para concluir con la secuencia de analisis de factibilidad del provecto se realizara el
estudio de Evaluacion Economica. Habiendo va calculado la inversion necesaria para
llevar a cabo el proyecto se demostrara que la inversion propuesta sea econdomicamente
rentable.

Las premisas para la evaluacion economica se enuncian a continuacion.
a) Precios constantes de 1999, en dolares americanos.
b) Horizonte de planeacion de 15 afios

a) Eltiempo de duracion del proyecto de modificacion, se programa en 12 meses.
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b) Las materias primas y servicios auxiliares (energia eléctrica, vapor, agua de
enfriamiento, etc.) son los correspondientes al promedio de enero de 1999 de precios
interorganismos PEMEX.

¢) Para establecer la depreciacion lineal a 10 afios y los cargos anuales de amortizacion se
aplican conforme a lo que dicta la *Ley de Impuesto sobre la renta” LR.

f) Considerando 100% de la capacidad de produccion en el horizonte de planeacion.
5.3.1 Flujo neto de efectivo

De forma general, los flujos netos de efectivo para el proyecto son, el beneficio real de
operacion de la planta que se obtiene restando a los ingresos todos los costos en que incurra
la planta, ademas de que la determinacion del flujo neto de efectivo es que son cantidades
que se usan en la evaluacion economica y mieniras mayores sean estos valores de flujo neto

de efectivo. la rentabilidad economica del proyecto sera mejor.

FNE = Ingresos - Depreciacion - Amortizacion Costos de produccion

Los ingresos fueron tomados con base a las ventas por afio.

ﬂgresos de ventas por p!'oducto . _ _
"Descripcion | UNIDAD [UNIDAD/DIA [$USD/UNI | UNIDAD/ANO [SUSD/ANO

Metanol TON 11983.288 145.00 654,482 4 94,899,948.00

Ingresos por ventas $USD  94.899.948.00
Depreciacion y amortizacion ~ 2.264.338.94
Costos de produccion 51,543.820.38
FNE= 94.899.948 00 + 2,264,338 94 - 51,543.820.38 = $USD 45.620,466.56
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Tabla 5.3 Flujo Neto de Efectivo FNE

Ao Produccion Aprov, Cap. Ingresos FNE
1 654,482 40 100% 94,899,948.00 45,620,466.56
2 654,482 40 100% 94,899,948.00 45,620,466.56
3 654,482 40 100% 94 899 948.00 45,620,466.56
4 654,482 40 100% 94,899,948.00 45.620,466.56
5 654,482 .40 100% 94,899,948.00 45.620.466.56
6 654.482.40 100% 94,899,948 00 45,620,466.56
7 654,482 .40 100% 94,899 948.00 45,620,466.56
g 654,482 40 100% 94,899,948.00 45,620.466,56
9 654,482 .40 100% 94,899 948.00 45.620,466.56
10 654,482 .40 100% 94,899 948.00 45,620,466.56
11 654 482 40 100% 94,899 948 00 43356127 62
12 654,482 40 100% 94 899 948 00 43,356,127 62
13 654,482.40 100% 94,899 948.00 43,356,127 62
14 654,482 40 100% 94,899,948.00 43,356,127.62
13 654,482.40 100% 94.899,948.00 43.356,127.62

5.3.2 El valor presente neto

Es el valor monetario que resulta de restar la suma de los flujos netos de efectivo a la

inversion inicial.

La evaluacion del valor presente neto, es un indicador econdémico que

permite decidir si es conveniente efectuar la inversion estimada. Este resulta de restar a la

suma de los fijos netos de efectivo a la inversion inicial.

Al hacer uso del valor presente neto. se pueden realizar calculos de pasar de manera

equivalente, el dinero del presente al futuro, entonces se utiliza una / de interes o de

crecimiento del dinero: pero si lo que se desea es pasar cantidades futuras al presente. se

emplea una “tasa de descuento” llamada asi porque descuenta el valor del dinero en el

futuro a su equivalente en el presente, y a los flujos traidos al tiempo cero se les llaman

flujos descontados.

El calculo del valor presente neto para un determinado periodo de afios €s

VPN = INT=ENE ¢ i)

NI if

INE(L -

NI (]

n

1
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Tabla 3.3 Valor Presente Neto

Afios Factor VPN YPN
1/(1+i)"
] 0.9091 13,969,300.70
2 0.8264 12,699,364.27
3 0.7513 11,544,876.61
4 0.6830 10,495,342.37
5 0.6209 9,541,220.34
6 0.5645 8,673,836.67
7 0.5132 7,885,306.07
8 0.4665 7.168,460.06
9 0.4241 6,516,781.87
10 0.3855 5,924 347.16
11 0.3505 4.592.133.16
12 0.3186 4.174,666.51
13 0.2897 3,795,151.37
14 0.2633 3.450,137.61
15 0.2394 3,136,488.74

90,924,024.11

5.3.3 La tasa interna de retorno, es la tasa que iguala la suma de los flujos de efectivo a la
inversion.
El calculo de la TIR= Tasa de Interna de retorno para un determinado periodo de afios se

calcula de la siguiente manera

INU OFNE(] - i)t - FNE(L )7 FNE( -7 - FNE( - )

La tasa interna de retorno resulta de  TIR = 38.31%

5.3.4 Periodo de la recuperacion de la inversion, y porcentaje anual de recuperacion

de la inversion
El periodo de la recuperacion de la inversion PRIy el porcentaje anual de la

recuperacion de la inversion, son parametros ecénomicos, que permite evaluar a partir de

que aiio empieza a haber ganancia, pagando la inversion.
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Tabla 3.4 Periodo de recuperacion de la inversion.

PRI
222.643.389.40
-8.674.088.70
4.025275.57
15.570.152.19
76.065,494.56
35.606,714.90
44.280.551.57
52.165,857.64
59.334,317.70
65.851,099.57
71.775.,446.73
76.367,579.89
80,542,246.39
84.337,397.76
87.787,535.37
90.924,024.11

Afo

i
|
2
3
4
5
6
7
8
9

El periodo de recuperacion de la inversion PRI= 1.62 anos
Y el porcentaje anual de recuperacion desde el arranque de la planta como productora de

metanol es de 32.81 %

5.3.5 La relacion beneficio / costo

La relacion beneficio/costo se utiliza para ver que proporcion de beneficios tiene un
proyecto con respecto a sus costos. entonces si la relacion beneficio/costo es menor de 1 no
conviene el proyecto pero si, es mayor de 1 es rentable, esto significa que mientras mayor

sea la relacion beneficio/costo los ingresos que se perciben seran mayores.

Beneficio 90.924,024.1!
Costo 22.643,389.40
La relacion BENEFICIO/COSTO = 4.01
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RESULTADOS

A continuacion se presentan los resultados obtenidos y se mencionan de forma breve los

aspectos mas relevantes que se realizaron para efectuar ¢l cambio de produccion de

amoniaco a metanol.

Aspectos economicos

Precio de metanol 145.00 $USD’99
Exportaciones 1999 583.85 Toneladas
Importacines 1999 175,625 Toneladas
Demanda 1999 371,208 Toneladas
Demanda Nacional Proyectada al 2002 |435,566.62 Toneladas
Demanda Global Proyectada al 2005 132,438,000.00 Toneladas
Requerimientos para la transformacion
Descripcion Por Dia

Gas natural de proceso

699.76 Toneladas

Gas natural combustible

14836720 m’

Oxigeno

1606.77 Toneladas

BWF

3141.58 Toneladas

Vapor de proceso

2100.08 Toneladas

Energia Eléctrica

92.206.20 kWh

Cambios minimos realizados en la seccion de reformacién del gas de sintesis

e La seccion de reformacion con sus equipos se conserva, aunque si hay algunos cambios.

e Dividir Ia corriente de alimentacion de gas natural proceso en dos, una con 35% y la

otra de 65%.

o Alimentar el 35% de gas de proceso al reformador primario.

e F165% es enviado al reformador secundario.

Se cambia el uso de aire para el reformador secundario por oxigeno.
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Cambios realizados en las secciones de reaccion de sintesis y purificacién y la
incorporacion de equipos nuevos
e En el compresor de gas de sintesis se hace una evaluacion termodindmica simple, con
lo cual se verificé que puede ser reutilizado.
e Se incorpora un reactor nuevo de reaccion de sintesis, un tanque separador de gas, un
separador de metanol crudo y dos enfriadores de metanol crudo.
e La seccion de purificacién es completamente nueva con tres columnas, una

despuntadora, dos de purificacion y un enfriador de metanol puro.

Con los cambios realizados se obtiene:

Gas de sintesis 2368.77 Ton/dia |5,222,261.76 Ib/dia
Metanol Crudo 2,00420 Ton/dia [4,418,508.48 Ib/dia
Metanol Puro 1,983.27 Ton/dia [4,372,382.52 Ib/dia

Resultados de la evaluacion econémica

Costo de los equipos $USD 6,451,108.09

Costo de produccidn unitario $USD 78.66 / TonCH;OH
Costo de produccion $USD 53,459,799.48

Inversion total $USD 22,643,389.40
Parametros Econémicos

Tasa interna de retorno TIR 3831 %

Periodo de recuperacion de la inversion PRI 1.62 aiios
Porcentaje anual de recuperacion de la inversion {32.81 %

Relacion Beneficio/costo 4.01

Valor Presente Neto VPN SUSD 90,924,024.11
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ANALISIS DE RESULTADOS

Con respecto a la recopilacion estadistica economica del metanol y por lo que toca al
mercado nacional, la demanda del metanol para 2002 sera de 435,566.62 toneladas, por lo
que si, solo se mantiene con la produccion existente del valor promedio de 200,000
toneladas anuales, es obvio que no quedard satisfecha, y las necesidades de importar
tendran que aumentar, en cambio, con la propuesta realizada la demanda nacional seria
cubierta v con la ventaja de exportar, ya que unicamente con la capacidad de esta planta se
estaria produciendo 654,482.4 toneladas por afio adicional al valor promedio actual, ademas
no se puede olvidar que la demanda internacional de metanol también crece y esta, segun
los pronasticos realizados por las diferentes compaiiias como Dewitt y CMAI para 2005
tendra un valor aproximado promedio de 30 millones de toneladas, esto, junto con la
planeacion de los diferentes paises productores de metanol para construir mas plantas y las
ya establecidas; son puntos que fueron considerados. Ahora que al tener un mercado tan
productivo, también debe ser competitivo por las exigencias que se tienen que cumplir al
participar en un mercado internacional como es la globalizacién y que es necesario ofrecer

calidad v precio.

Como se puede observar los aspectos economicos son tan importantes como la parte
técnica. pues de eso, mucho depende que se lleve a cabo la realizacion de un proyecto como
este. debido al papel que juega en el mercado el producto que se pretende elaborar, a la
oferta v la demanda del metanol, asi como también del tipo de mercado con el que se quiere
competir. Es por eso que al tener un mercado en continuo crecimiento como es el caso del

metanol. requiere ser también incrementada su produccion.

Con base a los resultados obtenidos de los cambios propuestos en las diferentes
secciones del proceso para elaborar metanol en lugar de amoniaco v el balance de materia y
energia, se tiene que es posible hacer la modificacion de la planta, ademas de que la
capacidad de esta se ve notablemente incrementada con respecto al producto onginal;
puesto que la produccion de amoniaco es de 909 Ton/dia y de metanol se produce 1.983.27
Ton/dia esto se vio favorecido porque al usar la segunda seccion de reformacion como

reformacion combinada Lurgi, que consiste en ser alimentado solo un 35% de gas natural
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de proceso en el reformador primario y la mayor parte, es decir el 65% en el reformador
secundario, ademas aqui también es inyectada una corriente de oxigeno que ayuda a
promover las reacciones de combustion que a su vez proporcionan el calor para las
reacciones de reformacion lograndose una mayor cantidad de gas de sintesis, esto
corresponde a uno de los cambios realizados en la seccion, antes de pasar a la siguiente
etapa del proceso es conveniente hacer mencién del cambio realizado en el compresor de
sintesis ya que al ser uno de los equipos que se conservan del proceso de amoniaco y en €l
que se realizo una evaluacion termodinamica simple, con el objetivo de verificar que si
puede ser reusado para comprimir el gas de sintesis para la obtencién de metanol en la que

2 como en amoniaco; Otros

solo se comprime a 80 kg/em® y no hasta 200 kg/cm
requerimientos de la planta fue la necesidad de una nueva seccion de sintesis, donde se
incorporo un reactor adiabatico en lugar del reactor isotermico que fue el tipo seleccionado
en un inicio ya que este convertidor es el que usa en la tecnologia Lurgi y es quien realizd
la transformacion que aqui se propone, pero al ser dimensionado, este resulto de gran
tamafio € incosteable, por esa razén se opto por la busqueda de otro tipo de reactor que fue
el adiabatico, el cual necesita de un recuperador de calor. En la seccién de purificacion se
usaron tres columnas de purificacién para metanol crudo, la razon de utilizar tres es por el
grado de pureza AA de metanol que se requiere para que pueda ser utilizado en sintesis
quimica. Las secciones de sintesis y de purificacién son totalmente nuevas porque al ser
productos diferentes no puede usarse el mismo reactor y las misma etapa de purificacion ya
que sus necesidades también son diferentes aunque las caracteristicas de sus procesos sean
similares.

Por lo que toca a la evaluacion econdmica, los costos de produccion podria pensarse que
son un tanto elevados siendo de $USD 53,459,799.48 por afio. pero sin embargo
corresponden a la capacidad de produccién de metanol de 654,482 .4 toneladas por afio.

La inversion total de la planta asciende a USD §$ 22,643,389.40 y una tasa interna de
retorno de 38.31%. con un porciento de recuperacion anual de 32.81%, y la inversion es
recuperada en 1.62 afios, lo cual se presenta bastante atractivo.

Esto quiere decir que la recuperacién de la inversion es en un tiempo corto y se recupera
con un porcentaje anual muy bueno, ademés de que la tasa interna de retorno es muy

atractiva al ser comparada con la tasa de interes bancario que es del 5%.
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CONCLUSIONES

Finalmente se concluye de acuerdo a los resultados obtenidos del andlisis técnico, que el
cambio propuesto es viable porque casi con la misma cantidad de materia prima que es
destinada a la produccién de amoniaco, es decir que con 649.08 toneladas de gas natural
por dia se producen 909 Ton/dia de amoniaco, en cambio con la propuesta realizada en este
trabajo para la elaboracién de metanol se requiere 699.76 Ton/dia de gas natural un poco
més que para amoniaco pero, se logra duplicar la produccion de metanol con respecto a la
original, siendo la nueva capacidad de la planta transformada de 1983.27 Ton/dia de
metanol, una razén mas que nos confirma la factibilidad es el uso de reformacion
combinada, donde se adiciona oxigeno en lugar de aire en el reformador secundario lo que
favorece notablemente la cantidad de gas de sintesis obtenida. Ademés la cantidad de
energia que se consume para la produccién de metanol es de 18.9 MMBtu/ton CH3OH que
es menor, comparada con la cantidad de energia que se requiere para producir una tonelada
de amoniaco que es 29.3 MMBtu.

Por lo que se refiere a los aspectos econémicos, resulta mas rentable producir metanol
ya que la produccion de amoniaco queda fuera de competencia por la economia a escalas,
ademas de que en México existen siete plantas que lo elaboran localizadas en tres diferentes
estados como son Veracruz, Chihuahua y Guanajuato, pero con la desventaja de que su uso
o los de sus derivados para fertilizacion se realiza solo en una época determinada del afio;
contrario a lo que sucede con el metanol ya que su empleo aumenta cada vez mas por las
necesidades de oxigenados para aditivos en gasolinas que por normas ambientales son
requeridas para mejorar sus formulaciones y por lo que toca al formaldehido otro de sus
derivados principales en los que su uso final es la construccion de viviendas que también se
incrementa.

Por estos factores v a la necesidad nacional de importar metanol es que se recomienda la
transformacion de la planta de amoniaco a metanol y se beneficiaria por el lado de los
centros de distribucion del producto que sea realizada en Veracruz pues en ese lugar no se
elabora metanol.

Ahora por lo que toca la inversion para la transformacion de la planta que resulto de

$USD 22.643,389.40, de acuerdo con lo cual no es un costo alto, debido a que no es
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necesario invertir en los compresores que son de los equipos més caros y poderse utilizar
con sus cambios correspondientes de alguna manera representan un ahorro en la compra del
equipo, esto, junto con de las secciones de sintesis y purificacién que son equipos de
fabricacién nacional hacen que los costos totales del equipo no sean tan elevados y por
supuesto también se refleja en la inversion.

La inversion de la planta se recupera en 1.62 afios una vez iniciado el arranque de la
misma, ademas de que se obtiene un porcentaje de recuperacion anual de 32.81% que es
bastante aceptable y una tasa interna de retorno de 38.31% que es muy atractiva.

Continuando con los pardmetros econémicos la relacion beneficio/costo de 4.01, nos
indica que los ingresos percibidos son mayores que el costo, el valor presente neto de
$USD 90,724,029.11, por todo lo anterior reiteramos se lleve a cabo la realizacién del
proyecto.

En otro rubro y como una ventaja mas tenemos que la construccion de las secciones de
sintesis y purificacion necesarias para la transformacion de la planta, puede hacerse en
paralelo con la produccién de amoniaco, es decir que su operacién se suspenderia en el
momento de acabar con la construccién de las secciones para conectarse a las del
reformado y compresion e inmediatamente iniciarse el arranque para metanol, esto se puede
hacer por la ventaja de espacio que se tiene para incorporar los nuevos equipos, sin la
necesidad de quitar los equipos de la planta de amoniaco que ya no seran utilizados. En la
parte final del anexo se muestra un plano de localizacién de equipo y un diagrama de
servicios auxiliares de la Planta de Amoniaco 3 de Cosoleacaque Veracruz.

Las condiciones presentadas para realizar el cambio de produccién son recomendables de

acuerdo a lo expuesto técnica y econdmicamente.
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ANEXO

Adaptacion del Compresor de Gas de Sintesis de la Planta de Amoniaco 3

Caracteristicas del Compresor de Gas de Sintesis 103-J

Marca: Clark Bros

Modelo: 289-2B9-8

Tipo: GAS. Centrifugo Radial

No. de etapas: 4

Capacidad: 99226 Ib/h

Velocidad: 10850 RPM

PMgas: 8.69 Ib/lbmol

Presién de Succion: 372 psia 26.154 kg/em’
Presion de la Descarga: 3010 psia 207 kg/cm2
Temperatura de Succion: 100 °F 37.77 °C
Temperatura de la Descarga: 342 °F 172.22 °C
Accionador

Marca: De Laval Turbine Inc
Modelo: GIMV

Turbina: Vapor

Potencia: 13.960 HP

Sistema de lubricacion de 22 GPM a 110 psia 7.66 kg/c:m2
Sistema de H2O de enfriamiento de 32 Galones a 90°F y 50psia

El compresor de gas de sintesis es un de los equipos que seran usados de la planta de
Amoniaco 3 por lo que haremos una aclaracion para este equipo ya que la clave del mismo
seguird conservandose por fines practicos. pues en realidad para la nueva planta de
metanol formara parte de la segunda seccién que corresponde a la de sintesis.

Un compresor puede ser adecuado para un servicio diferente. sin hacer cambios en los
componentes principales. Ademas para adaptar un compresor se debe tomar en cuenta la
capacidad. la potencia del accionador. la presion y la velocidad.

El procedimiento que se aplico para evaluar las posibilidades de que el compresor pueda
ser util para el nuevo servicio. en el que el gas difiere en el peso molecular. razén de los
calores especiticos, temperatura y presion en la admision. Basicamente lo que se realizo.
comprende un analisis termodindmico simple, en el que se usaron los datos de la aplicacion
original en este caso para la compresion del gas de sintesis del amomaco.

A continuacion se presenta el procedimiento que va de acuerdo con el criterio de
rendimiento equivalente que se ha utilizado como base para relacionar los datos de prueba
del compresor en los codigos para pruebas de rendimiento. Todo esto consisie en
transformar las curvas globales dadas del funcionamiento del compresor 4 etapas
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multiples para un conjunto de condiciones en la entrada, 1o que comprende la composicion
del gas. temperatura y presion en nuevas curvas para un conjunto diferente de esas
condiciones.

El grado de aplicabilidad de un compresor a las nuevas condiciones depende del grado
en el que las curvas de rendimiento transformadas se ajusten a los limites de
funcionamiento deseados.

La correlacion consiste en que para cada punto seleccionado de rendimiento del gas
original hay un punto correspondiente del nuevo gas.

Los datos que se necesitan para realizar la evaluacion en un punto de funcionamiento
son los siguientes:

N= 10.850  rpm
PCMS= 25910  ft*/min
Hooo=  18.464.42 fi-lb/lb
HPG= 13.960 HP

Y las ecuaciones que seran utilizadas comprenden el calculo del trabajo de compresion.,
W. la eficiencia politropica. npon, €l exponente politropico de presion-volumen y la relacion
de las presiones. p2/pi.

W= 33000(HPG)Vel (PCMS) (1)
Npoi= Hpoti /W (2)
n-1/n = (k-1 K1 /Mpon) (3)
pa/pi= {1+ [ [(n-1/n} Hypo/ 144p;Vel1}En/(n-1) (4)

Relacion de presiones. la cual es calculada con la relacion de volumenes.
Q) Q= Vel/Ve2 = (p/m)El/n

De donde:

D= Diametro del impulsor (rueda). ft
HPG= Potencia para comprimir el gas.  HP
Hpoi= Carga politropica. ft-1b/1b
PCMS= Flujo en volumen en la succion. ft*/min
N= Velocidad. rpm
p= Presion. psia
Q= Caudal. ft’/min
T= Temperatura absoluta R

Ve= Volumen especifico. f11b
W= Trabajo. ft-1b/lb

neow= Eficiencia politropica
R= Constante de los gases = 1545 / peso molecular. ft/R
n= Exponente politdpico de presion volumen

126




ANEXO

K= Exponente isoentropico de presion volumen (por lo comun la razdn de los calores
especificos)
Subindice: 1 entrada 2 salida

Sustituyendo los valores numéricos correspondientes en las ecuaciones se obtiene:

W= 33000 (13960)(1.4423)/(25910.44)= 25645.03

Npol= Hpoti /W pero como Mo = 0.72
entonces queda como Hyop = Wnp0|l=(0.72)(25645.03)= 18464 .42

Si, n=1337yk=12117
n-1/n = [(1.217-1(1 21 D][(1/0.72)]= 0.2472
po/pi= {1+ [ [(0.2472-1)/0.2472] / [144(26.154)(1.4426)] } E+4.0361

W=25.645.03 ft-1b/1b
Vpoli = 0.72

Hpon= 18.464.42  ft-ib/lb
n-1/n=10.72

n/n-1=4.0361

p2/p1= 11.7685

Con la relacion de presiones. se calcula la relacion de volumenes quedando como:
Qi Q2 = Vel/Ve2 = (pa/p)E(1/n) = (11.7685)E(1/1.337) = 6.3217

El coeficiente de flujo Q/N D’ y el coefiente de carga. Hpo;i/N?‘Dz se puede reducir
Q,1/N v Hpoli/N2. porque no cambia el didametro de la rueda. El valor del coeficiente de
flujo que se requerird es:

Qu/N=25910.44 / 10850 = 2.38 ft'/rpm

Si. el valor del coeﬁcientg de carga se conserva €s:
Hpon/N*= 1846-4.42 /(10850) *= 1.5684E-4 ft/(rpm)*

Ahora a las condiciones de entrada del nuevo servicio: CO, COx. Ha. en tugar de la mezcla
de gases anterior Hz, N2, tenemos que:

Auna T=100.04 °F y P=448.03 psia conk=1.347; R=53.3 fi-Ib/°F {lb)

Pero ademas lo que también se conserva es la relacion de volumenes entonces MNpoi = 0.72

v para calcular el exponente presion volumen para el nuevo gas { mezcla CO. COa, Ha), que
es (6.3217)' ¥7 = 17.6562, sustituyendo en la ecuacion 4 tenemos que:

Hoo={[(33.3)(69)/(1.557-1)/1.557][(17.6362)E(1.557-1)/1.557 ~11}

Hpoi= 18432.29 ft-1b/1b
Para tener semejanza dinamica debe ser de
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Hpo|1/N2= 1.5684E-4 ft/(rpm), Q1/N=2.38 ft’/rpm por lo tanto  N=10840rpm
Q= (2.38)(10840) = 25801.09 fi’/min
Fstos serian lo nuevos valores de flujo. carga y velocidad para el punto equivalente con el

gas nuevo que es la mezcla de CO. CO,. Hy,
La potencia y la T; de la descarga. son otros valores importantes.

HPG= (144 P! / RT])(Q|H poli ! 33000np01i)

HPG= 13.790.82 HP

T2="T + Hpaii (k-1) / Rnpoii

Tr=96.8 + (18432.29)(0.347) / (33.3)(0.72)(1.347)
T,=22053 °F 104 °C

Datos para el nuevo servicio:

Hpoi = 18,432.29 ft-1b/lb

HPG = 13,790.82 HP

T, = 38 °C 100.04 °F

T, = 10673 °C 224.13 °F

La siguiente grafica es la transformada y las curvas punteadas son las reproducidas.
25

Carga Politropica.
Hpoli. miles de ft

Potencia del gas .
HPG. miles deHP

| |
| |
15 20 05

Caudal Q miles de ft /min
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