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CAPITULO UNO

ANTECEDENTES

1.1 GENERALIDADES

EL PETROLEQO PRINCIPALMENTE SE ENCUENTRA FORMADO POR CAR
BONO E HIDROGENO, ADEMAS DE ALGUNOS OTROS ELEMENTOS TA-
LES COMO: AZUFRE(8% MAX), NITROGGENO (1.6% MAX,) OXIGE-
No (1.8% MAX), NIQUEL Y VANADIOG (1000 PPM MAX): ELEMEN-
TOS QUE SE COMBINAN PARA FORMAR UNA MEZCLA COMPLEJA DE-
COMPUESTOS ORGANICOS DE CARACTERISTICAS MUY DIVERSAS, -
DEPENDIENDO DE SU YACIMIENTO DE ORIGEN,

SIN EMBARGO EL PETROLEO COMO TAL, TIENE MUY POCAS APLI-
CACIONES, REQUIERE DE PROCESOS DE REFINACION CONSISTEN-
TES EN AISLAR Y SEPARAR LAS GRANDES CADENAS DE HIDROCAR
BUROS DE LAS CUALES ESTA FORMADO EL PETROLEO, HASTA LLE
GAR A COMPUESTOS DE UTILIZACION PRACTICA COMO SON LOS -
COMBUSTIBLES, .LOS PRODUCTOS PETROQUIMICOS, Y LOS LUBRI-
CANTES EN MENOR PROPORCION,

LOS COMBUSTIBLES DERIVADOS DEL PETROLEO, OBTENIDOS A -
PARTIR DE LA REFINACION PRIMARIA, SON PRODUCTOS DE GRAN
IMPORTANCIA A NIVEL MUNDIAL YA QUE REPRESENTAN LA PRIN-
CIPAL FUENTE DE ENERGETICOS QUE REQUIERE EL HOMBRE PARA
CONTINUAR SU DESARROLLO CIENTIFICO Y TECNOLOGICO, INCRE
MENTANDO CONTINUAMENTE SU BIENESTAR SOCIAL. TALES COM-
BUSTIBLES SON: GASOLINA, TURBOSINA, KEROSINA, DIESEL,-
COMBUSTOLEO Y LPG,

SIN EMBARGO LOS COMBUSTIBLES DERIVADOS DEL PETROLEO NO -
SON EL UNICO SATISFACTOR QUE SE PUEDE EXTRAER DE ESTE, -
EXISTE UN CAMPO POTENCIALMENTE ENORME ;LA PETROQUIMICA,
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LA PETROQUIMICA BASA SUS FUNDAMENTOS EN LA TRANSFORMA-
CION DIRECTA O INDIRECTA DE LOS DERIVADOS DEL PETROGLEO
PARA OBTENER PRODUCTOS CON CARACTER[STICAS Y APLICACIQ
NES DISTINTAS A LOS ENERGETICOS POR MEDIO DE REACCIONES
QUIMICAS CONTROLADAS.

DENTRO DE LOS PRODUCTOS PETROQUIMICOS LA MAYOR PARTE -
SE ENCUENTRA COMO COMPUESTOS ORGANICOS., OBTENIENDOSE -
ADEMAS ALGUNOS INORGANICOS COMO LO SON:HIDRGGENO, AMQ
NIACO, PERGXIDO DE HIDRGGENO Y OTROS. A PARTIR DE --
L0OS COMPUESTOS ORGANICOS QUE REPRESENTAN LA PETROQUIMI
CA BASICA SE PUEDEN OBTENER GRAN CANTIDAD DE PRODUCTOS
CON APLICACIONES MUY DIVERSAS, TAL ES EL CASO DE LOS -
ACIDOS, ALCOHOLES, RESINAS, PLASTICOS, FIBRAS TEXTILES
ETC. COMO SE PUEDE ADVERTIR, LA UTILIZACION DE LOS --
PRODUCTOS PETROQUIMICOS ES ILIMITADA, LA INDUSTRIA PE
TROQUIMICA COMENZO A SURGIR A PRINCIPIOS DE ESTE SIGLO
CON LA PRODUCCION DE ALCOHOL ISOPROPILICO A PARTIR DEL
PROPILENO. UNA VEZ EFECTUADO ESTE SUCESO LA PETROQUI-
MICA COMENZG A COBRAR IMPORTANCIA DENTRO DE LA INDUS-

TRIA PETROLERA. EN 1974 EL 6.5Z DE UN BARRIL DE CRUDO
SE DESTINABA AL CAMPO DE LA PETROQUIMICA MIENTRAS EL -
13.8% SE UTILIZABA EN LA PRODUCCION DE GASOLINA, SE -
CALCULA QUE PARA 1990 ESTOS PORCENTAJES SEAN DEL 11,6-
vy 12.6% RESPECTIVAMENTE. ESTO SIGNIFICA QUE LA PETRO-
" QUIMICA OCUPARA UN LUGAR QUIZA MAS IMPORTANTE QUE LOS~-
COMBUSTIBLES EN EL FUTURO YA QUE LAS DIVERSAS FUENTES-
ENERGETICAS DISTINTAS DEL PETROLEO ACTUALMENTE EXISTEN
TES, PROBABLEMENTE HABRAN ALCANZADO SU COMPLETO DESA--
RROLLO SUSTITUYENDO AL PETROLEO COMO FUENTE DE ENERGE~
TICOS, MAS NO COMO FUENTE CREADORA DE SATISFACTORES, -
DENTRO DE ESTOS SATISFACTORES SE PODRIAN MENCIONAR LAS
FIBRAS SINTETICAS COMO LO SON: LOS POLIESTERES, LOS =
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ACRILICOS, POLIOLEFINAS Y PRINCIPALMENTE EL NYLON,

EL NYLON ES UMA DE LAS FIBRAS SINTETICAS DE MAS UTILI-
ZACION YA QUE SE PUEDEN OBTENER DIVERSOS TIPOS DE Fl~-
BRAS CON CARACTERISTICAS Y PROPIEDADES DISTINTAS,

LOS PRINCIPALES SON EL NYLON 6 Y EL NYLON 6,6 LOS CUA
LES REPRESENTAN LA MATERIA PRIMA EN LA FABRICACIGN DE-
TEXTILES, ALFOMBRAS, REDES DE PESCA, EN LA MANUFACTURA
DE CORDONES PARA LLANTAS Y EN TODA CLASE DE FIBRAS EN-
GENERAL: DE AQUT LA IMPORTANCIA QUE TIENE LA PRODUCCIGH
DE ESTOS DOS POLIMEROS, EN LA FIGURA I.1 SE PUEDEN OB-
SERVAR LAS RUTAS DE OBTENCION DEL NYLON 6 Y DEL NYLON -
6.6 .

EXISTEN VARIOS CAMINOS PARA LA OBTENCION DE ESTOS POLT
MEROS PLASTICOS, SIN EMBARGO, TODAS LAS V{AS PARTEN DEL
CICLOHEXANO COMO MATERIA PRIMA, POR LO CUAL EL CICLOHE-
XANO ES UN COMPUESTO VITAL PARA LA OBTENCIGN DEL NYLON,

EL CICLOHEXANO SE OBTIENE A PARTIR DEL BENCENQ, COMO -
SE PUEDE OBSERVAR EN LA FIGURA 1.2,

EL BENCENO ES UN COMPUESTO AROMATICO, DERIVADO DEL PE-
TROLEO Y PRODUCTO PETROQUIMICO BASICO. ESTE REACCIONA
RA CON EL HIDROGENO PARA DAR CICLOHEXANO DE LA SIGUIEN
TE FORMA!

©+H2-—CLT-¢>O

A ESTA REACCION SE LE CONOCE COMO HIDROGENACION CATALITI-
CA, HIDROGENACIGN YA QUE SE REQUIERE DE HIDROGENO DE AL
TA PUREZA (90% MOL) PARA COMPLETAR LA MOLECULA UNA VEZ
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ROTOS LOS DOBLES ENLACES QUE EL BENCENO POSEE Y CATALITI-
CA PORQUE REQUIERE DE LA PRESENCIA DE UN CATALIZADOR, GE-
NERALMENTE DE PLATINO PARA QUE SE LLEVE A CABO LA REACCIGN,
EL HIDROGENO QUE SE REQUIERE EN EL SENO DE LA REACCIOM DEBE
SER PURIFICADO PUES GENERALMENTE EL HIDROGENO DE PROCESO --
PRESENTA IMPUREZAS GASEOSAS DE DIVERSOS TIPOS DEPENDIENDO -
DEL ORIGEN DE LA CORRIENTE. MUCHAS DE ESTAS IMPUREZAS, NO
PRESENTAN PROBLEMA ALGUNO (HIDROCARBUROS), SIN EMBARGO EXIS-
TEN OTRAS QUE PUEDEN REPRESENTAR GRAVES PROBLEMAS DE CORRO-
SIGN EN TODOS LOS EQUIPOS O PUEDEN ENVENENAR LOS CATALIZADO
RES EMPLEADOS. TAL ES EL CASO DEL MONUXIDO Y EL BIOXIDO DE
CARBONO, EL AZUFRE., EL AGUA, ETC,

ESTA SITUACION ES ANTIECONOMICA PUES EN CUALQUIERA DE LOS
DOS CASOS, REPRESENTA UNA PERDIDA MUY VALIOSA, YA SEA EL -
DETERIORO PREMATURO DE LOS EQUIPOS O LA REPOSICION CONTINUA
DEL CATALIZADOR, SIENDO ESTE MUY COSTOSO Y EN LA MAYORIA DE
LAS OCASIONES OBJETO DE IMPORTACION,

CONSIDERANDO LO ANTERIOR SE PUEDE OBSERVAR LA IMPORTANCIA -
QUE TIENE EL HIDROGENO PURIFICADO, PODR{A DECIRSE QUE INTER
VIENE EN TAN -SOLO UN ESCALON EN EL PROCESO DE OBTENCION DEL
NYLON, PERO DICHO ESCALON £S UNICO EN EL PROCESO Y SIN EL -
ESTE SE VERIA DESCONTINUADO,

EN LAS FiGurAas 1,3 v I.4 SE MUESTRAN LAS DIVERSAS FUENTES -
DE OBTENCION DEL HIDROGENO, SIENDO LAS PRINCIPALES:

1.- GAsES DE REFORMACION,

LAS CORRIENTES EFLUENTES DE LAS REFORMADORAS CONTIENEN PRIN
CIPALMENTE H2' Co, C02 E HIDROCARBUROS LIGEROS.

2.- Ox1DAcION PARCIAL DE HIDROCARBUROS PESADOS,

L0S GASES PRODUCTOS DE ESTAS CORRIENTES CONTIENEN PRINCIPAL-
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MENTE Hy, CO, CO, . H)S v COS

3.- DESHIDROGENACION TERMICA DE HIDROCARBUROS LIGEROS.

LOS GASES EFLUENTES DE LAS PLANTAS DE ETILENO CONTIENEN
PRINCIPALMENTE H2' Co v CHq.

EL HIDROGENO PRESENTA DIFERENTES SISTEMAS DE PURIFICA--
CION, Y SON EN FUNCIGN DE LA FUENTE GENERADORA Y DE SU-
APLICACION POSTERIOR, CONSTITUYENDO EL SISTEMA DE PURI-
FICACION UN ESLABON ENTRE AMBAS PARTES. LA PURIFICACION
DEL HIDRGGENO ES VITAL EN LA INDUSTRIA PETROLERA, PUES-
DE 1GUAL FORMA EN LAS GRAFICAS [.3 v |.4 SE PUEDE AD--
VERTIR LA GRAN UTILIZACION QUE TIENE TANTO A NIVEL ENER
GETICO COMO A NIVEL PETROQUiMICO,

ADEMAS DE LA GRAN UTIL1ZACION QUE REPRESENTA EL HIDRGGENO
PURIFICADO EN LA INDUSTRIA PETROLERA. EN LA [NDUSTRIA EN
GENERAL ES DE GRAN UTILIZACIGN, COMO SE PUEDE VERIFICAR
EN LA FIGURA 1.5, LA MAYOR PARTE LA TIENE LA INDUSTRIA
METALGRGICA. CONTANDO CON UN 407, EL CUAL SE UTILIZA EN
LA REDUCCIGN DIRECTA DE MATERIALES CON BAJOS [NDICES DE
CONTAMINACIOGN,

EL SEGUNDO LUGAR LO OCUPA LA INDUSTRIA ALIMENTICIA CON UN
20% UTIL1ZANDOSE ENTRE GTRAS COSAS, PARA PRODUCIR PROTES
NAS A PARTIR DE BACTERIAS, LAS CUALES SE ALIMENTAN DE HI-
DROGENO EN UNA ATMOSFERA DE C02 Y N2. EL TERCER LUGAR LO
ocura LA InpusTria Quimica v FARMACEUTICA CON UN 18%,

Usos MENORES SE REPORTAN EN LA INDUSTRIA ELECTRONIcA (12%)
Y EN LA INDUSTRIA DEL VIDRIO (10%).

CoMO SE PUEDE OBSERVAR, LA UTILIZACION PRACTICA DEL HIDRO
GENO PURIFICADO ES MUY EXTENSA EN LA ACTUALIDAD Y CABE --
MENCIONAR QUE SERA DE MAYOR IMPORTANCIA EN EL FUTURC EN -
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EL AMBITO ENERGETICO.

ESTA PERSPECTIVA SE VISUALIZA DE GRAN VALOR, AL REDUCIR-
SE LA PRINCIPAL FUENTE DE ENERGETICOS Y DE PRODUCTOS PE-
TROQUIMICOS COMO LO ES EL PETROLEO., LOS PRIMEROS SE TEN
DRIAN QUE RESOLVER MEDIANTE COMBUSTIBLES SINTETICOS A BA
SE DE CARBON Y EN ALGUNOS CASOS SE REEMPLAZARIAN POR --
ENERGIA ELECTRICA PROVEMNIENTE DE REACTORES ATOMICOS Y DE
FUSIGN, SIN EMBARGC, ESTOS SISTEMAS NO HAN SIDO RESUEL-
TOS TECNOLOGICAMENTE A PLENA SATISFACCIGN Y TIENEN AUN -
SERIOS PROBLEMAS ECONOMICOS Y DE CONTAMINACION AMBIENTAL,

EN EL CASO DE LOS PRODUCTOS PETROQUIMICOS, ESTOS SE CON-
VERTIRAN EN MATERIA PRIORITARIA PARA EL USO RACIONAL DE -
LOS HIDROCARBUROS, YA QUE NO PUEDEN SER SUSTITUIDGS POR -
OTRAS FUENTES.

POR LO ANTERIOR, SE ESTIMA QUE AL FUTURO SE REQUERIRA DE
UNA FUENTE DE ENERGIA CAPAZ DE SUPLIR LOS HIDROCARBUROS,
Y ESTA ES EL HIDROGENO.

CONSIDERANDO SU UTILIZACION EN EL FUTURO Y CONOCIENDO EL
POTENCIAL QUE ESTEPOSEE, SERA NECESARIO DOMINAR LAS TECNL
CAS DE PURIFICACION DEL HIDROGENO CON EL OBJETIVO FUNDA-
MENTAL DE LOGRAR LA MAXIMA EFICIENCIA EN SU EMPLEO, CU--
BRIENDO ASI LA INCESANTE BUSQUEDA DEL HOMBRE POR OBTENER
UNA MEJOR CONDICION DE VIDA,
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2 OBJETIVO,

EL PRESENTE TRABAJO TIENE COMO OBJETIVO LA SELECCION
TECMICO-ECONGMICA DE UN SISTEMA DE PURIFICACION DE -
HIDROGEMO PARA SER UTILIZADO EM EL PROCESO DE OBTEN-
CION DE CICLOHEXANO. DICHO PROCESO REQUIERE DE HIDRG
GENO DE ALTA PUREZA, YA QUE LA PRESENCIA DE CONTAMI-~-
NANTES CAUSA GRAVES PROBLEMAS DE OPERACION., PARA ES-
TE ESTUDIO SE CONSIDERG UNA CORRIENTE DE HIDROGENO --
PROCEDENTE DE UNA PLANTA DE ETILENO LA CUAL, AL IGUAL
QUE LA DE CICLOHEXANO, DEBE ESTAR COMPRENDIDA DENTRO-
DE UM COMPLEJO PETROQUIMICO A FIN DE OBTENER, DE MANE
RA DIRECTA, LAS MATERIAS PRIMAS INVOLUCRADAS EN EL -~
PROCESO, COMO LO SON EL BENCENO Y EL HIDROGENO, AS{ -
COMO LOS SERVICIOS AUXILIARES NECESARIOS PARA SU FUN-
CIONAMIENTO,

DICHA CORRIEMTE ESTA COMPUESTA PRINCIPALMENTE DE HI--
DROGENG, UN PEQUEFI0O PORCENTAJE DE HIDROCARBUROS Y --
UNAS TRAZAS DE MONOXIDO DE CARBONO. SE REQUIERE PURIF]
CARLA DEBIDO A QUE EL MONOGXIDO DE CARBOMO "ENVENEMA"-
AL CATALIZADOR DE PLATINO ES DECIR, FORMA CON ESTE EN
LACES CO-PT DE TiPO LINEAL CON LA MOLECULA DE CARBQ
NO DEBIDO A QUE EL MONOXIDO ES DIATOMICO Y MO SE EN--
CUENTRA DISOCIADO; ESO HACE QUE LA QUIMISORCION SUCE-
DA CON FACILIDAD ., AL FORMAR DICHOS ENLACES LA ACTI-
VIDAD DEL PLATINO SE VE AFECTADA INCLUSIVE EN SU TOTA
LIDAD, POR L.O QUE EL PROCESO DE CICLOHEXANO REQUIERE-
DE UNA CORRIENTE DE HIDROGENQ PURIFICADO, LA CUAL DE-
BE CONTENER UNA PARTE POR MILLON EN PESO (MAXIMO) DE-
MONGXIDO DE CARBONO, CON EL FIN DE EVITAR QUE SE AFEC
TE LA VIDA UTIL DEL CATALIZADOR,

PARA LOGRAR DICHQ OBJETIVO, SE LLEVA A CABO UNA CLAS]L
FICACION DE LOS DIVERSOS TIPOS DE PROCESO DE PURIFICA
CION DE HIDROGENO DISPONIBLES EM LA INDUSTRIA - - -
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CONSIDERANDO COMO BASE LA ELIMINACION DE MOMGXIDO DE
CARBONO, SEGUIDA DE UNA DESCRIPCIGN DE LOS PROCES0S-
QUE REPRESENTAN A CADA UNA DE LAS CLASIFICACIONES,

LA SELECCION TECNICA DE LOS PROCESOS MAS VIABLES SE
HACE EN FUNCICN DE LAS CARACTERISTICAS PRINCIPALES -
DE CADA UNO DE ELLOS, EVALUANDO LAS VENTAJAS Y DES--
VENTAJAS QUE TIENEN ENTRE SI, ASI COMO LA DISPONIBILJ
DAD DE LA TECNOLOGIA, TOMANDO COMO CRITERIO LA MAXI-
MA INTEGRACION NACIONAL DE LOS EQUIPOS.

LA SELECCIGN ECONGMICA SE LLEVA A CABO EN BASE A LOS
COSTOS DE INVERSION Y OPERACION DE LAS ALTERNATIVAS,
SUPONIENDO UN HORIZONTE DE 10 ANOS Y EMPLEANDO UNA -
TASA DE DESCUENTO DEL 10%, LOS COSTOS DE INVERSION-
SE ESTIMAN EN BASE AL PREDIMEMSIONAMIENTO DE EQUIPODE
PROCESO; LOS COSTOS DE OPERACION CONSIDERANDO LOS --
COSTOS DE SERVICIOS AUXILIARES EN BASE A LOS CONSU--
MOS DE CADA ALTERNATIVA Y LOS COSTOS POR MANO DE --
OBRA OBTENIDOS DE LOS COSTOS UNITARIOS DE LA TRIPULA
CION DE LAS PLANTAS EN BASE AL TABULADOR DE PEMEX.

UNA VEZ SELECCIONADA LA ALTERNATIVA TECNICO-ECOMOMICA
MAS ATRACTIVA., SE LLEVA A cABo EL DisEfi0 DEL PROCESO-
EN BASE AL BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA, AST cOMO AL-
PREDIMENSIONAMIENTO DEL EQUIPO PRESENTADOS DURANTE LA
EVALUACION ECONOMICA, SE LLEVA A CABO LA DESCRIPCIGN
DETALLADA DEL PROCESO., ASI COMO DE LAS BASES DE DISE-
f0 Y VARIABLES DE CONTROL DEL SISTEMA, [DE IGUAL FOR-
MA SE PRESENTAN LAS HOJAS DE DATO5 DE LOS EQUIPOS AST
COMO EL CONSUMO DE LOS SERVICIOS AUXILIARES., AGENTES

QUIMICOS ¥ CATALIZADORES, FINALMENTE SE PRESENTAN --
LAS CONCLUSIONES DEL PRESENTE TRABAJO,
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CAPITULO DOS
PLANTEAMIENTO DE ALTERNATIVAS

INTRODUCCION

LA PURIFICACION DE GASES VARIA DESDE UN SIMPLE LAVA
DO HASTA SISTEMAS MUY COMPLEJOS Y SE ENCUENTRA COM-
PRENDIDA EN ALGUNO DE LOS SIGUIENTES PROCESOS:

1.- ABSORCION EN LIQUIDOS
2,- ADSORCIGN EN SOLIDOS
3.~ (ONVERSION QUIMICA

4,- SISTEMAS CRIOGENICOS
5.- SISTEMA DE MEMBRANAS

ABSORCION EN LIQUIDOS

LA ABSORCION DE GASES EN LIQUIDOS ES UN PROCESO EN-
DONDE UNO 0 MAS COMPONENTES SOLUBLES DE UNA MEZCLA-
DE GASES SE DISUELVE EN UN LIQUIDO. LA ABSORCION -
PUEDE SER FISICA O PUEDE INVOLUCRAR LA DISOLUCION -
DEL MATERIAL EN EL LIQUIDO SEGUIDA DE UNA REACCION,
CON UNO O MAS DE LOS CONSTITUYENTES DE LA SOLUCION-

LIQUIDA,

EN LA ACTUALIDAD LOS PROCESOS PARA ELIMINAR GASES A
CIDOS DE CORRIENTES GASEOSAS SON MUY NUMEROSOS, SIN
EMBARGO LA MAYORIA OPERAN MEDIANTE LA ABSORCION Fi-
SICA Y/0 QUIMICA DE DICHOS GASES POR MEDIO DE PRO--
DUCTOS QUIMICOS, ALGUNOS DE ESTOS PROCESOS A NIVEL
INDUSTRIAL SE EXPLICAN A CONTINUACIGN:
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2,2.1 ABSORCION EN SOLUCIONES SALINAS DE COBRE Y -
AMONIO.

2.2.2 CONDENSACION Y ABSORCION EN NITROGENO LIQUIDO
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REMOCION DE MONEXIDO DE CARBONO MEDIANTE ABSORCION -

EN SOLUCIONES SALINAS DQJEE@E I_AMONEE

ESTE PROCESO CONSISTE EN LA ELIMINACION DE HMONOXIDO -

DE CARBONO PRESENTE EN LA CORRIENTE DE GAS A PURIFICAR
MEDIANTE LA ABSORCION DE ESTE CON SALES DE COBRE Y AMQ
NIO, EL AMONIACO AUMENTA LA SOLUBILIDAD DEL COBRE,AS{
COMO LA EFECTIVIDAD DEL 10N CUPROSO, EL CUAL ES EL IN-
GREDIENTE ACTIVO EN LA ABSORCION DE (0. EL ION COPRI-
CO ES INACTIVO EN LA ABSORCION DE CO, SIN EMBARGO ES -
UN COMPONENTE NECESARIO, YA QUE PREVIENE LA PRECIPITA-
CION DE COBRE.

LA SOLUCION ES NORMALMENTE PREPARADA DISOLVIENDO COBRE
METALICO EN UNA MEZCLA DE AMONIACO, ACIDO Y AGUA, Es-
NECESARIO INTRODUCIR AIRE PARA OXIDAR EL COBRE A UNA -
FORMA SOLUBLE, EL OXIGENO DEL AIRE DE IGUAL FORMA OXI-
DA EL COBRE DISUELTO A SU ESTADO CUPRICO; UNA VEZ FOR
MADO ESTE, ES CAPAZ DE DISOLVER EL COBRE ADICIONAL,

LA coMPOSICION GPTIMA DE LA SOLUCION ES DETERMINADA POR
UN BALANCE GENERAL, INCLUYENDO LA CANTIDAD DE CO, ESTA
BILIDAD Y €OSTO, SIENDO EL ION CUPROSO EL INGREDIENTE
ACTIVO, ES  PREFERIBLE MANEJAR UNA SOLUCION CONCEN
TRADA DE ESTE.

DESCRIPCION DEL PROCESO

FL PROCESO SE BASA EM LA ABSORCION REGENERATIVA DE SO-
LUCIONES SALINAS DE COBRE Y AMOWIO POR MEDIO DE CALOR,
EL MONGXIDO DE CARBONO CONTENIDO EM EL GAS DE CARGA SE
PONE EN CONTACTO CON LA SOLUCION ANTES MENCIONADA EN UN
ABSORBEDOR A CONTRACORRIENTE, OPERANDO A 1500 PsiG Y -
TEMPERATURA AMBIENTE, FORMANDOSE UN COMPLEJO MONGXIDO-



_19_

DE CARBONO-COBRE-AMONIO. C(oOMO PRODUCTO DE DOMOS -
SE OBTIENE EL HIDROGENO CON UN GCONTENIDD MAXIMO DE
5 ppM DE CO, POR EL FONDO SE EXTRAE LA SOLUCION -
RICA, LA CUAL SE REGENERA EN UNA COLUMNA MEDIANTE
LA APLICACION DE CALOR, YA QUE ESTE DESTRUYE EL -
COMPLEJO FORMADO CON LAS SALES DE COBRE Y AMONIO -
LIBERANDO EL MONGX1DO DE CARBONO ABSORBIDO DURANTE
EL PROCESO, DEBIDO A SU NATURALEZA ALCALINA. LA -
SOLUCION TAMBIEN ABSORBE BIUX1DO DE CARBONO. EL -
CUAL ES IGUALMENTE LIBERADO DURANTE LA REGENERACION.

LA TEMPERATURA DE REGENERACIGN DEBE SER INFERIOR A
82°C (180°F) coN EL FIN DE MINIMIZAR LA VAPORIZA--
CIGN DE AMONIACO EVITANDO REACCIONES SECUNDARIAS,

LA PRES1GN DE REGENERACIGN DEBE SER TAN BAJA COMO

SEA POSIBLE, SIENDO UNA ATMOSFERA LA MAS COMUN,

LA SOLUCIGN RICA SE CALIENTA HASTA 65°C (149°F) --
POR MEDIO DEL PRECALENTADOR DEL REGENERADOR., POSTE
RIORMENTE PASA A TRAVES DEL CALENTADOR, ELEVANDO -
SU TEMPERATURA HASTA 77°C (171°F), ESTE eauiPo --
FUNCIONA COMO EVAPORADOR A FIN DE DESORBER EL MONG
X1DO DE CARBONO DE LA SOLUCION, LOS VAPORES PASAN
A TRAVES DE UN PLATO CHIMENEA A LA ZONA DE LAVADO
PARA SALIR FINALMENTE POR EL DOMO, LA soLucion -
POBRE SE EXTRAE DE LA COLUMNA Y SE ENVIA A UN TAN-
QUE ACUMULADOR, EN DONDE SE LLEVA A CABO LA REMO--
CIGN DE LAS (LTIMAS TRAZAS DE CO MEDIANTE SU OXIDA
CIGN CON 1ONES CUPRICOS. FINALMENTE. LA SOLUCION
REGENERADA SE ENFRIA A TEMPERATURA AMBIENTE MEDIAN
TE 2 INTERCAMBIADORES DE CALOR, UNO CON AGUA Y EL
OTRO CON AMONIACO., PARA SER RECICLADOS AL ABSORBE-
DOR.



FERS

Dulce

Solucign
Gas 4.__(\ Pobre

L] oL e re

v

CO (Con algo CO2)

\

LAVADOR
DE AMONIA

4———-Vupor

A\

GAS e

EVAPORADOR

TANQUE N
ACUMULADOR

Mol

Flu10 dgla <%
solucion

AE.
-~ Vapor

PRECALENTADOR

e

Amargo

ABSORBEDOR

NH3

Mk

B0OMBA
. REGE NERALOR

’
Sofucion Ricg

UNIVERSIDAU NACIONAL A1JTONOMA DE MEXICO

SISTEMA DE ABSORCION EN SOLUCIONES FACULTAD DE MEXICO
SALINAS DE COBRE Y AMONIO TESIS PROFE SIONAL

FERNANDO MANZAMNILLA NEGRETE
N? de Cta 8054432-4 Fign? 2



- 91 -
2.2.2

ABSORC 16N EN NITROGENO LIauiDo.

EL PROCESO CONSISTE EN PASOS SUCESIVOS DE ENFRIA--
MIENTO DEL GAS CON CONDENSACION PARCIAL DE LAS IM-
PUREZAS SEGUIDA DE LA ABSCRCION EN NITROGENO Lfquil
DO DEL MONOXI1DO DE CARBONO Y METANO PRESENTES EN -
LA CORRIENTE DE GAS.

DESCRIPCION DEL PROCESO.

LAS PLANTAS DE PURIFICACION DE GAS A BAJA TEMPERA
TURA CONSISTEN ESENCIALMENTE DE DOS SISTEMAS COM-
PLEJOS DE INTERCAMBIO TERMICO.

EL HIDROGENO DE ALIMENTACION, EL CUAL SE ENCUENTRA
USUALMENTE DENTRO DEL RANGO DE 10,5 A 21 KG/CMZ——-
MAN (150 A 300 PSIG)., ES PARCIALMENTE ENFRIADO UTI
LIZANDO LOS GASES DE RETORNO. EL NITROGENO DE AL-
TA PUREZA ES COMPRIMIDO APROX IMADAMENTE HASTA 211-
KG/CM2 MAN, (3,000 PSIG.,) Y ENFRIADO JUNTO CON EL
GAS HASTA - 45,5 ° C (-50°F),

EL GAS ENFRIADO PASA PRIMERAMENTE A TRAVES DE 3 IN
TERCAMBIADORES DE CALOR EN DONDE ES ENFRIADO CON -
L.0S PRODUCTOS: METANC EVAPORADO, MONOXIDO DE CARBO-
NO Y NITRGGENO DE LOS FONDOS DE LA COLUMNA DE LAVA
DO DE WITROGENO LiQuIDO. EN EL PRIMER ENFRIADOR, -
DONDE LA TEMPERATURA DEL GAS DESCIENDE HASTA -101°C
(- 150° F), PEQUENAS CANTIDADES DE HIDROCARBUROS LI
QUIDOS SE CONDENSAN Y DESCARGAN PERIGDICAMENTE., LA
TEMPERATURA DEL GAS ES REDUCIDA HASTA -145,5°C - -
(-230°F) cON EL SEGUNDO ENFRIADOR, CONDENSANDOSE EL
ETILENO CONTENIDO EN EL GAS, LOS HIDROCARBUROS PESA
DOS REMANENTES Y PEQUENAS CANTIDADES DE METANO. LA
FRACCION DE ETILENO ES VAPORIZADA Y UTILIZADA PARA-
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ENFRIAR UNA PARTE DEL NITROGENO DE CARGA.  EN EL
TERCER ENFRIADOR EL GAS ES ENFRIADO APROXIMADAMEN-
TE HASTA - 178,9°C (-290°F) CONDENSANDO EL METANO-
Y EL ETILENO ADICIONALES LLEVANDO A CABO UNA EVAPQ
RACIGN DE METANO Y LA MEZCLA DE MONOXIDO DE CARBO-
NO Y NITROGENO.

DESPUES DE PASAR POR LOS TRES ENFRIADORES, EL GAS-
ENTRA AL CONDENSADOR DE METANO DONDE ES ENFRIADO -
HASTA - 184.5°C (-300°F) HACIENDO HERVIR Np LlQul
DO A PRESION ATHOSFERICA.

EL GAS EFLUENTE DEL CONDENSADOR, CONSISTENTE DE HI-
DROGENO PRINCIPALMENTE, MONOXIDO DE CARBONO Y PEQUE
fIAS CANTIDADES DE METANO., SE INTRODUCE A CONTRACO--
RRIENTE EN UNA TORRE DE PLATOS CON NITROGENO LIQul-
DO A - 184°C (-300°F) Y A UNA PRESTON COMPRENDIDA -
ENTRE 10.5 v 21 KG/CH¢ MAN (150 vy 300 Psic). PRAC-
TICANENTE TODO EL MOHNOXIDO DE CARBONO Y EL METANO -
RESTANTE SON REMOVIDOS DEL GAS (H,) EN ESTA OPERA--
CION., LA CORRIE.TE DE DOMOS CONTIENE 85 A 95% DE -
HIDROGENO, DE 5 A 15% DE NITROGENO Y TAN SOLO UNAS-
CUANTAS P p M DE CO Y METANO. EL LIQUIDO DE FON-
DOS, EL CUAL CONTIENE CO., NITROGENO Y ALGUNAS TRA--
ZAS DE METANO ES VAPORIZADO Y UTILIZADO PARA ENFRIAR
EL GAS DE ALIMENTACION,

EL N2 ENFRIADO A ALTA PRESION SE ALIMENTA A LA UNI--
DAD DE BAJA TEMPERATURA DE -45.,5°C (-50°F) DONDE ES-
POSTERIORMENTE ENFRIADO POR MEDIO DE UN INTERCAMBIO-
TERIMICO EFECTUADO CON VARIAS CORRIENTES DE SALIDA, Y
UTILIZADO PARA TRES DIFERENTES PROPOSITOS: UNA PAR-
TE DEL NITROGENG FRIO SE EXPANDE A PRESION ATHOSFERI
CA, SE LICUA Y SE UTILIZA COMO REFRIGERANTE EN EL --
CONDEiiSADOR DE METANO., LA SEGUNDA PARTE SE VAPORIZA
SOBITAMENTE (FLASH) A LA PRESION DE OPERACION DE LA-
COLUMNA DE LAVADO DE N, , SE LICUA EN LOS SERPENTINES
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DEL CONDENSADOR DE METANO Y SE ALIMENTA EN EL DOMO
DE LA COLUMNA DE LAVADO,

LA PARTE RESTANTE ES REDUCIDA EN PRESIGN Y ALIMENTA
DA A LA CORRIENTE DE LA COLUMNA DE LAVADO CON EL OB
JETO DE ESTABLECER LA RELACIGN H2/N2 DEL PRODUCTO -
FINAL .
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ADSORCION EM SOL1DOS.

EL PROCESO DE ADSORCION CONSISTE EN LA FIJACION DE
MOLECULAS DE GAS EN LA SUPERFICIE ACTIVA DE UN S0~
LIDO, ESTE FENOMENO SE LLEVA A CABO DEBIDO A UN DES
BALANCE DE LAS FUERZAS DE ATRACCION ENTRE LOS ATO--
MOS O MOLECULAS DE LA SUPERFICIE SOLIDA; A LOS SOLI
DOS CON ESTAS CARACTERISTICAS SELES CONOCE COMO AD-
SORBENTES Y A CADA UNA DE LAS FASES DEPOSITADAS S$O-~
BRE LA SUPERFICIE DEL SGLIDO ADSORBATOS,

DENTRO DE L.0S ADSORBENTES i4AS COMUNES SE ENCUENTRAN:

- CARBON ACTIVADO:; SE OBTIENE PRINCIPALMENTE A PAR-
TIR DE MADERA., CARBON, CASCARAS DE CACAHUATE Y --
HUESOS DE FRUTAS, LOS QUE SON CARBONIZADOS HASTA-
TEMPERATURAS DE 600 A 700°C Y REACTIVADOS POR UN-
PROCESO DE OXIDACIGN PARCIAL USANDO AIRE CALIENTE
0 VAPOR,

- SfLicA GEL; SE OBTIENE DE LA REACCION DEL SILICATO
DE soDIO Y ACIDO SULFORICO, LA SfLicA GEL ES UN -
SOLIDO POROSO AMORFO MUY RESISTENTE TERMICA Y MECA
NICAMENTE,

- ALUMINA ACTIVADA; SU NOMBRE COMUN ES EL DE OXIDO -
DE ALUMINIO HIDRATADO, SE OBTIENE POR LA ACTIVA---
CI6N DE LA BAUXITA POR UN PROCESO TERMICO QUE PRO-
DUCE OXIDO DE ALUMINIO AMORFO ALTAMENTE POROSO,

- MALLAS MOLECULARES; SON ALUMINO-SILICATOS METALICOS
HIDRATADOS DE FORMA CRISTALINA CON UNA ESTRUCTURA -
EN FORMA DE RED TRIDIMENSIONAL INTERCONECTADA DE Sf
LICE Y ALUMINIO. LA TRIVALENCIA DEL ALUMINIO CAUSA-
QUE SUS TETRAEDROS ESTEN CARGADOS NEGATIVAMENTE POR LO
QUE REQUIERE DE UN CATIGN ADICIONAL DEL TIPO DEL SobIo
PoTAs10 0 CALCIO.PARA DEFINIR EL TAMANO DEL PORO, LA SELECCION
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DEL TAMANO DEL PORO ESTA EN FUNCION DEL PESO MOLECY
LAR DE LOS PRODUCTOS QUE SE VAN A SEPARAR., SIENDO -
EL RANGO DE 3 A 8 AMSTRONGS.

DENTRO DE LOS PROCESOS DE ADSORCION EN SGLIDOS EL -

USO MAS COMUN A NIVEL INDUSTRIAL ES EL QUE A CONTI-
NUACION SE EXPLICA:

2.3.1

SISTEMA DE_ADSORCION con MaLLAs MoLECULARES

(PRESSURE SwING ADSORPTION)
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lell

SISTEMA DE ADSORCION cON MALLAS MOLECULARES.

ESTE PROCESQ CONSISTE EN LA PURIFICACION DE LA CO--
RRIENTE DE GAS DE PROCESO MEDIANTE LA ADSORCION SE
LECTIVA DE LOS CONTAMINANTES EN LECHOS EMPACADOS --
CON MALLAS MOLECULARES, LA ALTA SELECTIVIDAD QUE -
PRESENTAN LAS MALLAS MOLECULARES EN ESTA APLICACIOH
PERMITE OBTENER UNA PUREZA DE 99.998%7 PARA EL GAS -
DE PROCESO ELIMINANDO, AL MISMO TIEMPO, EL RESTO DE
LOS COMPONENTES QUE SE ENCUENTRAN PRESENTES EN LA -
CARGA, MIENTRAS QUE EL HIDRGGENG PASA A TRAVES DEL-
LECHO SIN SER RETENIDO, EL HIDROGEND PRODUCTC PUE-
DE TENER HASTA 1 PPM DE IMPUREZAS.

DESCRIPCION DEL PROCESO

LA CORRIENTE DE HIDROGENO CONTAMINADO PASA A TRAVES
DE UNO DE LOS RECIPIENTES EMPACADOS CON MALLA MOLE-
CULAR, EN EL CUAL SE LLEVA A CABO LA ADSORCION DE--
LOS CONTAMINANTES, MIENTRAS QUE LOS RESTANTES SE EN
CUENTRAN EN ETAPA DE REGENERACION, YA SEA DEPRESIO-
NAMIENTO, PURGA O PRESIONAMIENTO, DESPUES DE CIER-
TG TIEMPO, EL LECHO DE MALLA MOLECULAR QUE SE EN---
CUENTRA EN ETAPA DE ADSORCION SE SATURA DE CONTAMI-
NANTES, POR LO QUE DEBE SER SOMETIDO A LA ETAPA DE-
REGENERACION, LA CUAL SE LLEVA A CABO POR CAMBIO DE
PRESION (PRESSURE SWING ADSORPTION) POR LO QUE SE-

HACE [NNECESARIO EL USO DE EQUIPO AUXILIAR DE CALEN
TAMIENTG,

EL RANGO ECONOMICO DE PRESION DE OPERACION PARA EL-
PROCESO ESTA COMPRENDIDO ENTRE 14KG/CMZ MAN (200 --
PSIG) Y 42 ke/cMZ MAN (600 PSIG), LA DEPRESURIZA--
CION SE LLEVA A CABO A PRESION ATMOSFERICA.
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2.4 CoNVERSION QuiMica

LA CONVERSIGN QUIMICA, COMO SU NOMBRE LO INDICA, IN
VOLUCRA CAMBIOS QUIMICOS DE UNA O MAS SUSTANCIAS -
ES DECIR, LAS IMPUREZAS CONTENIDAS EN LOS GASES --
REACCIONAN PARA DAR COMPUESTOS IMERTES O FACILMEN
TE REMOVIBLES; GENERALMENTE DICHA CONVERSIGN SE LLE
VA A CABO POR MEDIO DE UNA CATALISIS HETEROGEMEA U-
TILIZANDO CATALIZADORES SOLIDOS DE MUY DIVERSOS TI-
POS.,

PARA LOGRAR LA PURIFICACION DESEADA DEL GAS ES NE--
CESARIO LA TRANSFERENCIA DE LA CORRIEWTE GASEQOSA -
HACIA LA SUPERFICIE DEL CATALIZADOR, DONDE SE REAL]
ZA LA ADSORCION DE LOS CONTAIMINANTES DE LA CORRIEN-
TE GASEOSA, LOS CUALES REACCIO{AN PARA DAR LUGAR A~
UN PRODUCTO ADSORBIDO, EL CUAL SE DESORBE DEL CATA-
LIZADOR Y SE TRANSFIERE NUEVAMENTE AL SENO DE LA CC
RRIENTE GASEQOSA,

EXISTEN VARIOS PROCESOS DE CONVERSION QUIMICA DEN--
TRO DE LOS CUALES LOS MAS IMPORTANTES SON:

2.4.1 PROCESO DE METANACION

2.4.2 PROCESO DE CONVERSION PorR DESPLAZAMIENTO
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2.4,1

PROCESO DE METANACION

LA METANACION SE BASA EN LA ELIMINACION DE PEQUERNAS
CANT IDADES DE MonOX1DO Y Bi10xXino> DE CARBONO PRESEN-
TES EN LAS CORRIENTES DE GAS DE PROCESO., MENIANTE -
LA HIDROGENACION CATALITICA DE ESTOS OXIDOS CONVIR
TIENDOLOS A METANO., LAS REACCIONES INVOLUCRADAS EN
EL PROCESO SE REPRESENTAN POR LAS SIGUIENTES REACCIO
NES:

o+ SHZ—L&CHL‘ + Hy0

: ~LAT,
C02 + 4 H2 CHq + 2H20

ADICIONALMENTE EL ETILENO PRESENTE EN LA CARGA SE -
SATURA FORMANDO ETANO, DE ACUERDO A LA SIGUIENTE --
REACCION:

COMO SE OBSERVA EN LAS REACCIONES, SE CONSUME HIDRG-
GENQ, SIN EMBARGO., EL CONSUMO ES RELATIVAMENTE BAJO-
Y EL PRODUCTO OBTEMIDO SIGUE CUMPLIENDO CON LA PURE~-
ZA REQUERIDA,

LA NATURALEZA FUERTEMENTE EXOTERMICA DE LA REACCION,
HACE QUE SE GENERE UNA GRAN CANTIDAD DE CALOR, SIEN-

DO ESTA UNA DE LAS PRINCIPALES RAZONES POR LAS CUA--
LLES EL PROCESO SE CONSIDERA INDESEABLE PARA EL TRATA
MIENTO DE GASES QUE CONTENGAN MAS DEL 2.5% EN MoL -
DE OXIDOS DE CARBONG (CO v €0,
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BAJO CONDICIONES APROPIADAS DE OPERACION, LA REAC--
CI0N SE EFECTUA CAST EN SU TOTALIDAD, OBTEMIENDOSE-
GASES DE SALIDA CON CONCENTRACIONES DE OX1DOS DE -
CARBOND TAN PEQUERIAS COMO SE REQUIERAN,

AUNQUE YARIOS TIPOS DE CATALIZADORES HAN SIDO INVES
TIGADOS PARA LA HIDROGENACION DE GXIDOS DE CARRONG-
A METANO, SIN EMBARGO., LOS CATALIZADORES CON UN ALTO
CONTENIDO DE NIQUEL SON LOS MAS COMUNMENTE UTILIZA-
DOS EN PURIFICACION DE GAS. LAS COMPOSICIONES COMER
CIALES TIPICAS CONTIENEN DE 25 A 30% DE NiQUEL,

DESCRIPCION DEL PROCESO

EN EL PROCESO DE METANACIGN SE LLEYA A CABO LA REDUC
CION PROPIAMENTE DICHA DEL CO Y 002 CONTENIDOS EN EL
GAS, MEDIANTE (A REACCION CATALITICA UTILIZANDO EL-
HIDRGGENO PRESENTE. HASTA OBTENER METANO,

EL MIDROGENO DE CARGA INTERCAMBIA CALOR CON LA CQ ===
RRIENTE EFLUENTE DEL REACTOR METANADOR, ALCANZANDO LA
TEMPERATURA DE 288° C(550° F), POSTERIORMENTE SE EN-
vIA AL METANADOR EN DONDE SE LLEVAN A CABO LAS REAC--
CIONES ANTES MENCIDNADAS PRODUCIENDOSE METANO, EL --
GAS DE SALIDA DEL REACTOR PUEDE CONTENER HASTA 1 PPM-
MAXIMA DE OXIDOS DE CARBONO, ESTA CORRIENTE., DESPUES
DE INTERCAMBIAR CALOR CON LA CARGA, SE ENVIA A LA SEC
C16N DE DESHIDRATACION CON EL FIN DE ELIMINAR EL AGUA
FORMADA EN LAS REACCIONES DE METANACION, ESTO SE HA-
CE CON EL OBJETO DE EVITAR QUE SE DISMINUYA EL CARAC-
TER ACIDO DE LOS CATALIZADORES YA QUE EL AGUA ACTOA -
COMO UN DILUENTE.

EL SISTEMA DE DESHIDRATACION CONSISTE DE DOS DESHIDRA
TADORES PARA LOGRAR UNA OPERACION CONTINUA; LA REGENE
RACION DE ESTOS SE LLEVA A CABO MEDIANTE CALENTAMIENTO
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DE LOS LECHOS CON UNA FRACCIGN DEL HIDROGGENO PRO-

DUCTO, PREVIAMENTE CALENTADA CON VAPOR, SEGUIDA DE
UN PERTODO DE ENFRIAMIENTO PARA RESTABLECER LAS --
CONDICIONES REQUERIDAS PARA LA ABSORCION. EL GAS-
DE REGENERACION SE ENVIA A LA RED DE GAS COMBUSTI-
BLE.
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2.4,2

PROCESD DE CONVERSION POR DESPLAZAMIANTO

EL SISTEMA DE CONVERSION POR DESPLAZAMIENTO (SHIFT
CONVERSION) ELIMINA EL MONGXIDO DE CARBONO CONTENI
DO EN EL GAS DE CARGA COMVIRTIENDOLO A BIOXIDO DE-
CARBONO EL CUAL ES REMOVIDO MEDIANTE ABSORCION CON
ETANOLAMINA O CARBONATO DE POTASIO,

EL MONOXIDO DE CARBONO REACCIONA EXOTERMICAMENTE -
CON EL VAPOR DE AGUA A ELEVADAS TEMPERATURAS DE A-
CUERDO A LA SIGUIENTE REACCION:

0+ H0 LALe €0y + Hy

Dos TIPOS DE CATALIZADORES SON EMPLEADOS EN EL PRO
CESO DEPENDIENDO DE LA TEMPERATURA DE OPERACION., -
EL CATALIZADOR DE ALTA TEMPERATURA, EL CUAL OPERA-
EN UN RANGO DE 343° A 593°C (650° a 1100°F), ES DE
OXID0O DE PLOMO CON CROMO., EL CATALIZADOR DE BAJA-
TEMPERATURA, ES EFECTIVO EN UN RANGO DE 177° A 371°
C (350° A 700°F) Y sSU MANUFACTURA ES DE COBRE CON-
ZINC,

SIENDO EL EQUILIBRIO DE LA REACCION FAVORABLE A BA
JAS TEMPERATURAS, OBTENIENDOSE UNA CONVERSION DEL~
99%, ES POSIBLE UTILIZAR CATALIZADORES DE BAJA TEM
PERATURA, ALGUNAS OTRAS VENTAJAS QUE PRESENTA EL-
UTILIZAR UN CATALIZADOR DE BAJA TEMPERATURA SON:

MENOR CANTIDAD DE VAPOR REQUERIDA, EQUIPD MAS COM-
PACTO Y UNA PLANTA MENOS COMPLEJA., LA DESVENTAJA-
PRINCIPAL ES QUE EL CATALIZADOR DE BAJA TEMPERATU-
RA ES MUCHO MAS COSTOSO QUE EL DE ALTA TEMPERATURA.
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EL HIDROGENO DE CARGA, CONTENIENDO MONGX1DO DE CAR
BOND COMO IMPUREZA SE CALIENTA HAsTA 371°C (700°F)
MEDIANTE LA ADICION DE VAPOR Y SE ENV{A AL PRIMER
converTIDorR DE €O, Der 90 aL 95% per CO Es coNveR
TiD0 A C0p v una PEQUERA PARTE DE Hy ES PRODUCIDA.
EL GAS ABANDONA EL CONVERTIDOR Y ES ENFRIADO HASTA
38°C (100°F) POoR MEDIO DE AGUA, PARA ENVIARLO AL -
ABSORBEDOR, EN DONDE SE ELIMINA EL (0) PRESENTE EN
EL GAS., MEDIANTE UN SISTEMA DE LIQUIDO REGENERATIVO,
EL 6As LiBRE DE (0p ES RECALENTADO EN UN CALENTA--
DOR A FUEGO DIRECTO Y DESPUES DE ANADIRLE VAPOR, -
PASA AL SEGUNDO CONVERTIDOR, EL CUAL CONVIERTE LAS
Gurimas TrRazas DE (O EN €Oy Finaumente €L C0p FOR
MADO ES ABSORBIDO POR LA SOLUCION EN EL SEGUNDO -
ABSORBEDOR., SI SE REQUIERE DE HIDRGGENO DE MUy -~
ALTA PUREZA, UN TERCER PASO DE CONVERSION PUEDE -
SER AGREGADO AL SISTEMA, CON TRES PASOS DE CONVER
SION SE PUEDEN OBTENER GASES DE SALIDA CON MENOS -
pe 20 ppm De CO.
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SisTeMAs CRIOGENICOS

LAS SEPARACIONES CRIOGENICAS SON METODOS ESTABLEC]
DOS PARA LA RECUPERACIGN Y PURIFICACION DE HIDROGE
NO EN PLANTAS QUIMICAS Y PETROQUIMICAS, ESTOS PRO-
CESOS SE CARACTERIZAN POR LOS BAJOS REQUERIMIENTOS
DE ENERGI{A Y BAJOS COSTOS DE INVERSION., EN LA MAYQ
RTA DE LOS CAS0S, TODOS LOS REQUERIMIENTOS DE RE--
FRIGERANTE SE AUTOGENERAN POR EL EFECTO JOULE-THOM
SON. EL HIDROGENG PRODUCIDO SE RECUPERA A PRESIO--
NES CERCANAS A LA PRESION DE ALIMENTACION, CON BA-
JOS REQUERIMIENTOS DE ENERGIA Y ALTA EFICIENCIA --
TERMODINAMICA,

EL PROCESOD REPRESENTATIVO DE ESTOS SISTEMAS SE CON
SIDERA A CONTINUACION:

2.5.1, Proceso JouLe-THomson
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2.5.1

PROCESO JOULE-THOMSON

ESTE PROCESO, COMO SU NOMBRE LO INDICA, SE REFIERE
EXCLUSIVAMENTE A _A REFRIGERACION GENERADA POR LA

EXPANSION ISOENTALPICA DE LOS HIDROCARBUROS PRE--

SENTES EN LA CARGA, DEBIDO A SU TOTAL DEPENDENCIA
DE REFRIGERACION, EL PROCESO REQUIERE DE ALTAS PRO-
PORCIONES DE HIDROCARBUROS LIGEROS EN LA CARGA (RE
LACION HIDROGENO/METANO 60/40) YA QUE ESTOS AL EX-
PANDERSE, PROPORCIONAN EL NIVEL DE REFRIGERACION -
REQUERIDO PARA LA CONDENSACIGN Y SEPARACION DE LOS
MISMOS OBTENIENDOSE COMO PRODUCTO PRINCIPAL UNA CO
RRIENTE DE HIDROGENO DE MUY ALTA PUREZA,

DEScRiPCION DEL PROCESO

EL GAS DE CARGA SE ALIMENTA A LA CAJA ENFRIADORA -

EN DONDE INTERCAMBIA CALOR CON LAS CORRIENTES E --

FLUENTES DEL TANQUE SEPARADOR., ENFRIANDOSE HASTA -

-151°C (-24D°F) TEMPERATURA SUFICIENTEMENTE BAJA -

PARA CONDENSAR LA MAYOR PARTE DE LOS HIDROCARBUROS

LIGEROS, OBTENIENDOSE LA PUREZA DE HIDROGENO REQUE

RIDA, EL LIQUIDO CONDENSADO, EFLUENTE DE LA CAJA-

ENFRIADORA, SE SEPARA DEL HIDROGENO GAS EN EL TAN-

QUE SEPARADOR, EL CUAL OPERA A BAJA PRESIGN A FIN

DE RECUPERAR EL NIVEL DE REFRIGERACION. EL HIDRO-

GENO PURIFICADO INTERCAMBIA CALOR EN LA CAJA ENFRIA
DORA, AUMENTANDO SU TEMPERATURA PARA SALIR FINALMEN
TE COMO PRODUCTO CONTENIENDO HASTA 1 PPM DE MONOXI-
DO DE CARBONO., EL CONDENSADO EFLUENTE DEL TAMQUE -
SEPARADOR SE ENVIA A LA CAJA ENFRIADORA EN DONDE SE
VAPORIZA ENFRIANDO A LA CORRIENTE DE CARGA PARA SA-
LIR FINALMENTE COMO GAS RESIDUAL,
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CUANDO NO SE PUEDE LLEVAR A CABO EL EFECTO JOULE-
THOMSON DEBIDO A LA COMPOSICIGN O TEMPERATURA DE-
LA CARGA, SE REQUIERE DE UN PREENFRIAMIENTO ADI--
CIONAL. EN CASO DE QUE LAS CONDICIONES SEAN EX--
TREMAS (RELACION HIDROGENO/METANO 80/20) SE RE --
QUIERE ADEMAS DE UN SISTEMA DE INTERENFRIAMIENTO,
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2.6, SisTemA DE MeMBRANAS

LA UTIL1ZACION DE MEMBRANAS SE CONSIDERA UN PROCESO
ATRACTIVO DESDE EL PUNTC DE VISTA OPERACIONAL CON -
RESPECTO A METODOS CONVENCIONALES DE PURIFICACION.,

EL PROCESO ESTA BASADO EN EL PRINCIPIO DE QUE ALGU-
NOS GASES PASAN A TRAVES DE UNA MEMBRANA MAS RAPIDA
MENTE QUE OTROS (FENGMENO DE PERMEABILIDAD). ESTA
DESIGUALDAD SE DEBE A LA CONBINACION DE LAS DIFEREN
CIAS ENTRE DIFUSION Y SOLUBILIDAD, POR LO CUAL UNA
MEZCLA DE DOS O MAS GASES DE PERMEABILIDAD DIFERENTE
PUEDEN SEPARARSE EN DOS CORRIENTES, UNA ENRIQUECIDA
POR EL COMPONENTE MAS PERMEABLE Y OTRA POR EL COMPQ
NENTE MENOS PERMEABLE,

ESTOS SISTEMAS SE ENCUENTRAN EN SU MAYOR PARTE A -
NIVEL EXPERIMENTAL., POR LO QUE NO SE CUENTA CON IN-
FORMACIGN DE PLANTAS INDUSTRIALES EN OPERACION,
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CAPITULQ TRES

ESTUDIO TECNICO ECONOMICO
3.1 GENERALIDADES

Con EL PROPGSITO DE SELECCIONAR LAS ALTERNATIVAS TEC
NICAMENTE FACTIBLES PARA LA PURIFICACIGN DE HIDROGE-
MO, SE LLEVA A CABO UN ANALISIS BAJO LAS MISMAS BA--
SES DE DISEFQ PARA CADA ALTERNATIVA ENCONTRANDO AST,
DESDE UN PUNTO DE VISTA TECNICO LAS ALTERNATIVAS --
PLAUSIBLES. POSTERIORMENTE SE LLEVA A CABO LA SELEC
CION ECONOGMICA DE DICHAS ALTERNATIVAS HACIENDO USO -
DE LOS METODOS MECANIZADOS DE CALCULO MAS AVANZADOS,
DESARROLLADOS EN EL INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO
PARA:

- CARACTERIZACION DE CORRIENTES DE HIDROCARBUROS.,
- BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.
- DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO,

(CAMBIADORES DE CALOR, REACTORES, TORRES, ETC)
- EVALUACION DE COSTOS DE EQUIPO,
~ EVALUACION ECONGMICA DE PLANTAS NE PROCESO,

3,1.1 CRITERIOS GENERALES PARA EL ANALISIS TECNICO.
1. LAS PLANTAS DEBEN SER CAPACES DE PROCESAR 492 MM3
ESTANDAR POR DA,

2, N0 SE CONSIDERAM SOBREDISERNOS EN NINGUNO DE LOS - -
EQUIPOS,

%, SE CONSIDERAN DISENOS DE EQUIPO Y SISTEMAS QUE PER
MITAN EL MAXIMO AHORRO ENERGETICO Y LA MAXIMA IN--
TEGRACION NACIONAL.
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LA SELECCIGN DEL O DE LOS PROCESOS TECMICAMEMTE FAC-
TIBLES SE HACE EN FORMA PARTICULAR PARA CADA PROCESO
SEFNALANDC EN CADA CASO LAS VENTAJAS Y LIMITACIONES -
QUE PRESENTEN CONSIDERANDO LO SIGUIENTE:

- NATURALEZA DEL MEDIO DE SEPARACIGN: SELECTIVIDAD -
DE MONOXIDO DE CARBONO., CAPACIDAD DE REGENERACION,
ESTABILIDAD QUIMICA, GRADO DE CORROSION.

- NATURALEZA DEL GAS A TRATAR
CoMPOSICION :
PRESION Y TEMPERATURA

- PUREZA REQUERIDA DEL GAS PRODUCTO
ComposIcCION
PRESIGN Y TEMPERATURA

- REQUERIMIENTOS DE DisEfo

GAS AMARGO GAS DuLcE
% MoL
H2 90.96 00,0 MIN,
Co 0.95 1 PPM EN PESO MAX
€1 7.96 4.0
€2 0.13

3.1.2 CRITERIOS GENERALES PARA EL ANALISIS EconOmico

l L}

SE REALIZA EL ANALISIS ECONOMICO EN BASE A LOS COS
TOS DE INVERSION Y OPERACION DE LAS ALTERNATIVAS -
SUPONIENDO UN HORIZONTE DE 10 ANOS Y EMPLEANDO UNA
TASA DE DESCUENTO DEL 10%.

FECHA BASE DEL ANALISIS: AGOSTO DE 1986,

COSTO ESTIMADO DE INVERSION.



5.

- 46 -

SE ESTIMAN LOS COSTOS DE INVERSION POR ALTERMATIVA,
EMN BASE AL DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO DE PROCESO, -
UTILIZANDO EL SISTEMA MECANIZADO DE EVALUACIONES DE

INVERSIOGN, DESARROLLADO EN EL 1.M.P,

CosTo ESTIMADO DE OPERACIGN,

PARA ESTIMAR LOS COSTOS DE OPERACIGN
SIGUIENTES PUNTOS.

- SERVICIOS AUXILIARES,

SE INCLUYEN LOS

SE ESTIMA EL COSTO DE OPERACION DE SERVICIOS AUXI--
LTARES EN BASE A LOS CONSUMOS DE CADA ALTERNATIVA,

- MANO DE OBRA DE OPERACIOGN,

LA TRIPULACION DE LA PLANTA SE INCLUYE PARA CADA CA
SO, LOS COSTOS UNITARIOS SON OBTENIDOS EN BASE AL -

TABULADOR DE PEMEX,

- MANTENIMIENTO.

PARA EL CALCULO DEL MANTENIMIENTO SE ESTIMA UN 3% -

SOBRE LA INVERSION,

CosT1os

Los COSTOS UTILIZADOS EN EL ANALISIS ECONOMICO SON:

CosTOS DE INSUMOS (COSTOS UNITARIOS,

SERVICIOS AUXILIARES UNIDAD
AcuA DE REPOSICION M
VAPOR DE ALTA ToN
ENERGIA ELECTRICA Kw-H
AGuA DE ENFRIAMIENTO M3

* Rer. EscaLapos A AGOSTO DE 1986,

MARZO 1984) *
CosTo
24,0

862,08
6.0

3,83
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3,2 SELECCION TEcHIicA

3.2.1 ABSORCION EN SOLUCIONES SALINAS DE COBRE Y AMO-
NIO,

EL PROCESO UTILIZA COMO MEDIO ABSORBENTE UNA SO-
LUCIGN ACUOSA DE COBRE-AMONIO, CON COMCENTRACIO-
NES DE COBRE DE 160 A 210 GRAMOS POR LITRO EN SO
LUCION CON ACIDO FORMICO.

COMPOSICIONES RECOMENDADAS
DE SOLUCION CoBRE-AMONIO

COMPONENTE CONCENTRACION GR/LITRO
Cu 170 - 175
cut 25 - 40

HCOOH 110 - 120
NH3 140 - 150

EN ESTE PROCESO, UN EXCESO DE AMONIO EN LA SOLU-
CION LA TORNA ALTAMENTE CORROSIVA; POR OTRO LADO
BAJAS CONCENTRACIONES DE ESTE PROVOCAN LA PRECI-
PITACION DEL COBRE, DISMINUYENDOSE DE ESTA FORMA
LA EFECTIVIDAD DE LA SOLUCIOGN,

EL PROCESO OPERA EFICIENTEMENTE CON CONCENTRACIQ
CIONES ALTAS DE MONOXIDO DE CARBONO (HASTA 10% -
MOL) A PRESIONES DE 105 a 127 KG/CMZMAN (1500 A
1800 Psi1G) Y TEMPERATURAS DEL ORDEN DE 0°a U45°C-
(32°A 110°F) ELIMINANDO SUSTANCIALMENTE EL MONO-
X1DO DE CARBONO HASTA OBTENER UN GAS DULCE QUE -
CONTIENE HASTA 5 PPM EN PESO MAXIMAS, BAJO LAS -
MISMAS CONDICIONES DE OPERACION,

LA SOLUCION SE REGENERA POR CALENTAMIENTO A UMNA
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PRESIGN CERCANA A LA ATMOSFERICA, CON EL OBJETO
DE DESORBER LOS GASES ACIDOS MAS FACILNENTE.

DEBIDO A LA PROBABILIDAD DE CORROSIOGN DE LA SOLU
CION ABSORBEDORA., SE REQUIERE DE MATERIALES ESPE
CIALES,

ESTA TECNOLOGIA ES DEL DOMINIO PUBLICO, POR LO -
CUAL MO SE REQUIERE DE PAGO DE REGALIAS,

DE ACUERDO A LOS REQUERIMIENTOS DE DISERNO, ESTE-
PROCESO NO CUMPLE CON LA ESPECIFICACION DE 1 PPM
MAXIMA DE MONOGXIDO DE CARBONC, DEBiDO A QUE SOLO
ELIMINA GRANDES CANTIDADES DE MONOXIDO DE CARBO-
NO Y NO REALIZA OPERACIONES DE PULIDO.

ABSORCION EN NITROGENO LiQuibo,

EL PROCESO CONSISTE EN EFRIAR LA MEZCLA DE GASES
HASTA CONDENSAR PARCIALMENTE LAS IMPUREZAS, ABSOR
BIENDO ESTAS EN NITROGENO LIQUIDO.

EL SISTEMA SE UTILIZA PRINCIPALMENTE PARA PURIFI-
CAR HIDROGENO EMPLEADO EN LA SINTESIS DE AMONIACO
EN DONDE SE REQUIERE UMA RELACION H2/NZ2 CONTROLA-
DA, LAS PLANTAS DE PURIFICACION DE GAS POR MEDIO
DE LA ABSORCION CON NITROGENO LIQUIDO, CONSISTEN~
ESENCIALMENTE DE SISTEMAS COMPLEJOS DE REFRIGERA~
CIOGN E INTERCAMBIADORES DE CALOR QUE OPERAN HASTA
UNA PRESION DE 211.0 KG/CM2 MAN (3000 PSIG) Y TEM
PERATURAS DEL ORDEN DE -184°C (-300°F). EL EN--
FRIAMIENTO ES OBTENIDO POR EL NITRGGENO LfQUIDO -
AST COMO POR EL METANO PRESENTE EN LA CARGA (20%-
MOL MIN.) L0S EQUIPOS INVOLUCRADOS EN EL PROCESO
SON MUY COSTOSOS DEBIDO A LAS ALEACIONES ESPECIA-
LES QUE DEBEN TENER POR MANEJAR !UY BAJAS TEMPERATURAS
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Y ALTAS PRESIONES.

LA PUREZA OBTENIDA EN EL PROCESOC ALCANZA HASTA -
95% DE HIDROGENO Y UNAS CUANTAS PPM DE MONOXIDO-
DE CARBONO. LA PATENTE DE ESTA TECNOLOGIA LA --
TIENE LA COMPARIA ALEMANA GERMAN-LINDE POR LO --
CUAL REQUIERE DEL PAGO DE REGALIAS,

DEBIDO A LA CANTIDAD DE METANO PRESENTE EN LA CAR
GA (7.96 % MOL) POR MEDIOQ DEL EFECTO JOULE - -
THOMSON NO SE PUEDE ALCANZAR LA TEMPERATURA DE --
CONDENSACION DEL MONOXIDO DE CARBONO, LA CUAL ES-
DE -140°C ( 220°F) POR LO CUAL, ESTE SISTEMA NO -
CUMPLE CON LOS REQUIRIMIENTOS DE DISEfO,

ADSORC16N CON MALLAS MOLECULARES,

EL sisTEMA PSA “PRESSURE SWING ADSORPTION”  ESTA-

BASADO EN EL PRINCIPIO DE REDUCCION DE PRESION --

CON EL OBJETO DE REMOVER LOS COMPONENTES ADSORBI-

D0OS EM LAS MALLAS MOLECULARES. LAS MALLAS MOLECU

LARES SOM ALOMINO-SILICATOS DE FORMA CRISTALINA -

CARGADQOS NEGATIVAMENTE, LOS CUALES FIJAN LAS MOLECU
LAS MEDIANTE FUERZAS DE ATRACCION ENTRE LOS ATOMOS
0 MOLECULAS,

EL SISTEMA PUEDE MANEJAR GRAN VARIEDAD DE IMPURE--
ZAS EN DIVERSAS COMBIMACIONES. ESTO NO SO6LO INCLU-
YE HIDROCARBUROS PESADOS SINO AGUA, MONOXIDO Y BI§
XI1DO DE CARBONO., ARGON, ACIDO SULFHIDRICO. NITROGE
NO, ETC.

LA PRINCIPAL VENTAJA DE ESTE SISTEMA ES LA PUREZA-
QUE ALCANZA (99,999%) ELIMINANDO PRACTICAMENTE TO-
DAS LAS IMPUREZAS DEL GAS A TRATAR., OBTENIENDO --
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HASTA 1 PPM COMO MAXIMO DE [1ONOXIDO DE CARBOMO,

LAS UNIDADES PUEDEN OPERAR DE 7 A 46 KG/CMZMAN -
{100 A 650 PSIG) Y EM UN AMPLIO RANGO DE TEMPERA-
TURA; SIN EMBARGO, LOS COSTOS ESTAN EN FUNCIGN -
DE LAS CONDICIONES DE OPERACION ASI COMO DE LA-
COMPOSICION DEL GAS DE CARGA Y DE LA CAPACIDAD -
DE LA UNIDAD.

DEBIDO A SU CARACTERISTICA DE REGENERACION POR -
CAMBIO DE PRESION, NO REQUIERE DE CALENTAMIENTO-
ADICIONAL, ESTE PROCESO ESTA PATENTADO POR -~ -
UNTON CARBIDE POR LO CUAL EXIGE PAGO DE REGALIAS.
EL SISTEMA PSA SI CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE
DISENO PREVIAMENTE ESTABLECIDOS,



- 5] -
3,24 PROCESG DE METANACIGN,

LA METANACION CONSISTE EN LA ELIMINACION DE OXIDOS
DE CARBONO CONVIRTIENDOLOS A METANO, HIDROCARBURO-
LIGERO INERTE A LOS CATALIZADORES.

LA PRESION DE OPERACION DEL METANADOR OSCILA ENTRE
LA PRESION ATMOSFERICA Y 844 KG/CMZMAN (12 000 ~--
PS1G). LA TEMPERATURA DE OPERACIGN VARIA EN EL --
RANGO DE 194 A 371°C (350 A 700°F), ESTO ES DEBIDO
A QUE CADA MOL DE MONOXIDO .DE CARBONOD ELEVA LA TEM
PERATURA 72°C (162°F) POR LO CUAL NO ES RECOMENDA-
BLE OPERAR ARRIBA DE L0S 371°C (700°F)

DURANTE LAS REACCIONES DE METANACION SE PRODUCE -

AGUA, LA CUAL DEBE SER ELIMINADA PUES REPRESENTA -

UN "“VENENO" PARA LOS CATALIZADORES DE PROCESO, POR

LO CUAL SE UTILIZAN DESHIDRATADORES EMPACADOS CON-

MATERITAL DESECANTE PARA ELIMINAR LAS TRAZAS DE AGUA
FORMADAS. LA REGENERACION DE LOS DESHIDRATADORES -
SE LLEVA A CABO POR MEDIO DE CALOR, POR LO CUAL SE-
REQUIERE DE UN MEDIO DE CALENTAMIENTO CON VAPOR.

LA MAYORIA DE LOS EQUIPOS INVOLUCRADOS EN EL PROCESO
SON DE ACERO AL CARBON EXCEPTO LOS QUE MANEJAN AL--

TAS TEMPERATURAS, LOS CUALES DEBEN SER DE ALEACIOD-

NES CR-Mo. LA NATURALEZA FUERTEMENTE EXOTERMICA DE

LAS REACCIONES DE METANACION, HACE QUE ESTE PROCESO

SEA IDEAL EN LA PURIFICACION DE CORRIENTES DE HIDRO

GENO QUE NO CONTENGAN MAS DE 2.5% MOL DE MONOGXIDO -

DE CARBONO, REALIZANDO OPERACIONES DE PULIDO UNICA-

MENTE. LA PUREZA OBTENIDA ES DEL 90 AL 987 CONTE--

NIENDO HASTA 1 PPM DE MOMOXIDO DE CARBONO,
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LA PATENTE DEL PROCESO DE METANACION ES DEL DOMI

NIO PUBLICO., POR LO CUAL NO EXIGE PAGO DE REGA--

.IAS, PRESENTANDO INTEGRACION NACIONAL EN SU TOTA
LIDAD EXCEPTUANDO EL CATALIZADOR, EL CUAL ES OBJE
TO DE [MPORTACION,

ESTE SISTEMA ST CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE
DISERNO,
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3,2.,5 Proceso DE CONVERSION (SHIFT CONVERSION)

ESTE SISTEMA ELIMINA EL MONOXIDO DE CARBONO PRE-

SENTE EN LA CARGA TRANSFORMANDOLO A BIOXIDO DE -

CARBONO, EL CUAL ES ABSORBIDO EN UNA SOLUCIGN DE

MONOETANOLAMINA O SIMILAR., EL PROCESO SE USA EX

TENSAMENTE EN PURIFICACION Y PRODUCCIGN DE HIDRG

GENO PRODUCIDO EN GENERADORES DE VAPOR, PLANTAS-

REFORMADORAS, OXIDACION PARCIAL, ETC.,; SE UTILIZA
DE IGUAL FORMA EN LA RELACION H2/CO QUE DEBE EXIS
TIR EN LA SINTESIS DE GASES,

LAS VARIABLES IMPORTANTES DE DISEfl0 SON LA TEMPE-
RATURA, PRESION, ESPACIO-VELOCIDAD, RELACIGN GAS/
VAPOR Y EL CONTENIDO DE MONOXIDO DE CARBONO PRE-
SENTE EN LA CARGA, EL SISTEMA OPERA CON GRANDES
CANTIDADES DE MONGXIDO DE CARBONO, DEL ORDEN DEL
50% HASTA PEQUENAS CANTIDADES, LA PRESIGN DE OPE
RACIGN VARIA DESDE 2 HASTA 24.6 KG/CMQMAN (30 A -
350 PSIG) Y LA TEMPERATURA EN UN RANGO DE 315 A -
482°C (600 A 900°F). FEL HIDROGENO OBTENIDO ALCAN
ZA UNA PUREZA DEL ORDEN DE 9G,7% CONTENIENDO HAS-
TA 200 PPM DE MONOXIDO DE CARBONO.

SIENDO ESTE UN SISTEMA PRODUCTOR DE HIDROGENO PRIN
CIPALMENTE, NO REALIZA OPERACIOMES DE PULIDO POR -
LO CUAL NO CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE DISENO,

3.2.6 PROCESO JOULE-THOMSON

LA PURIFICACION DEL HIDROGENO EN SISTEMAS CRIOGENL
CO0S EN SU FORMA MAS SIMPLE, UTILIZA LA CONDENSACIGN
PARCTAL PARA REMOVER HIDROCARBUROS LIGEROS, MONGXI-
DO DE CARBONO Y OTRAS IMPUREZAS.
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ESTE PROCESO ES POSIBLE DEBIDO A LA ALTA VOLATILI
DAD DEL HIDROGENO; COMO RESULTADO DE ESTA ALTA VQ
LATILIDAD ,UNA SEPARACION CRIOGENICA PUEDE FACIL-
MENTE ALCANZAR CONCENTRACIONES DE HIDROGENO DEL RAN -
G0 DE 90 AL 96% MOL O MAYORES,

EL SISTEMA CRIOGENICO PARA LA PURIFICACION DE HI-
DROGENO PUEDE SER DISENADO PARA MANEJAR UN GRAN -
RANGO DE COMPOSICIONES EN LA CARGA, ASI COMO DIFE
RENTES RANGOS DE PRESION Y TEMPERATURA, DEPENDIEN
DO DEL CONTEMIDO DE METAMO PRESENTE EM LA CARGA
YA QUE ESTE COMPONENTE ES EL QUE PROPORCIONA EL
MEDIO DE REFRIGERACION POR EL EFECTO DE JOULE -
THOMSON ,

DEBIDO A QUE SE MANEJAN TEMPERATURAS MUY BAJAS SE
REQUIEREN DE MATERIALES ESPECIALES AS{ COMO DE E-
QUIPO DE REFRIGERACION ADICIONAL S! EL MISMO SISTE
MA NO PUEDE PROPORCIQNARLO,

EL PROCESO JOULE-THOMSON NO CUMPLE CON LOS REQUER]

MIENTOS DE DISERNO EN CUANTO A LA CANTIDAD DE MONOXI
DO EN EL GAS DE SALIDA (1 PPM MAX) YA QUE LA CANT]

DAD DE METANO EN LA CARGA (7.967 MOL) ES INSUFICIEN
TE PARA LLEVAR A CABO EL EFECTO JOULE-THOMSON Y CON
DENSAR EL MONOXIDO DE CARBONO PRESENTE EN EL GAS.
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3.2.7 SISTEMA DE [MEMBRANAS

ESTE PROCESC UTILIZA COMO MEDIO DE SEPARACION -
MEMBRANAS DE POLIMEROS MO POR0OSOS, QUE SE SABE-
TIENEN UNA GRAN PERMEABILIDAD HACIA ALGUNOS GA-
SES., ESTAS MEMBRAMAS SE ARREGLAN ENRROLLADAS -
0 EN PLACAS SEGUN SU APLICACION; LOS ELEMENTOS-
ENRROLLADOS SE INCORPORAN A TUBOS PRESURIZADOS-
QUE SE MONTAMN EN PATINES Y SE PUEDEM ARREGLAR -
EN SERIE O EN PARALELO.

EL PROCESO PUEDE UTILIZARSE PARA CORRIENTES DE-
HIDROGENO Y GASES DE DESECHO QUE REQUIEREN PURL
FICARSE ; RESULTANDO UNA EXCELENTE OPCION PARA-
GASES QUE CONTIENEN HIDRGGENO/MONOXIDO DE CARBQ
NO E HIDROCARBUROS Y/0 NITROGENO, DEBIDO A LA -
ALTA VELOCIDAD DE PERMEABILIDAD DEL HIDROGENO -
Y SU ALTA SELECTIVIDAD COM RESPECTO A LOS OTROS
GASES,

LA EFICIENCIA DE SEPARACION, UTILIZANZDO UNA MEM
BRANA DADA PARA UNA MEZCLA DE GASES DEPENDE DE:

- COMPOSICION DEL GAS.,

- RELACION ENTRE LA PRESION DEL GAS DE CARGA Y
LA PRESIGN DEL GAS PRODUCTO.

-~ FACTOR DE SEPARACION ENTRE LOS DOS COMPONEN--
TES DEL GAS,

UNA APLICACION TIPICA PARA MEMBRANAS SE ENCUENTRA
EM MEZCLAS DE GASES, QUE CONTIENEN RELACIONES DE-
HIDRGGENO/MONGXIDO DE CARBONO DE 75/25 %MOL, OBTE
NIENDOSE CORRIENTES DE HIDROGENO HASTA CON UNA PU
REZA DEL 98% MOL., CONTENIENDO TAN SOLO UNAS CUAN~-
TAS PPM EN PESO DE MONOXIDO DE CARBOMO. LAS - -
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CONDICIONES DE PRESION SE CONSIDERAN EN FUNCIGN
DE LA PUREZA DEL HIDROGENO REQUERIDO.

EXISTEN MEMBRANAS EN EL MERCADO PARA DIFERENTES
APLICACIONES, PERO PARA MUCHAS OTRAS SE REQUIE-
REN HACER PRUEBAS EN PLANTA PILOTO.

ESTE PROCESO ESTA PATENTADO POR DUPONT v REQUIERE
POR LO TANTO EL PAGO DE REGALIAS,

LoS REQUERIMIENTOS DE DISENO INDICAN LA CANTIDAD

DE 0.95% MOL DE MONGXIDO DE CARBONG CONTENIDO EN

LA CARGA, EL CUAL ES MUCHO MENOR AL 257 MANEJADO

EN ESTOS SISTEMAS, RESULTANDO EQUIPOS DE GRANDES

DIMENSIONES., YA QUE LA CANTIDAD DE H{DROGGEMO ES

MAYOR. POR ESTA RAZON Y DEBIDO A QUE £STOS SISTE
MAS REQUIEREN DE UNA PREVIA EXPERIMENTACION , NO

CUMPLEN LOS REQUERIMIENTOS DE DISEF0 ANTES DESCRI
T0S.
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3,3 SELECCION ECONOMICA.

3,5.1 GENERALIDADES

LAS ALTERNATIVAS FACTIBLES RESULTANTES DEL ANALISIS
TECNICO SON: EL SISTEMA DE ADSORCION CON MALLAS Mo
LECULARES (PSA) Y EL SISTEMA DE METANACION Y SECADO.
SE PROCEDE A EFECTUAR UNA EVALUACION DE AMBOS SISTE
MAS CON EL FIN DE OBTENER LA ALTERNATIVA ECONGMICA-
MENTE OPTIMA, OBJETIVO DEL PRESENTE TRABAJO., EL --
PROCESO DE EVALUACION SE LLEVA A CABO HACIENDO USO
DE LA INFORMACION DISPONIBLE PARA AMBOS SISTEMAS,
SIN EMBARGO DICHA INFORMACION ES DE CARACTER DISTIN
TO, YA QUE EL SISTEMA DE METANACION Y SECADO ES DEL
DOMINIO POUBLICO Y PRESENTA INTEGRACION 1007 NAcIO-
NAL, POR LO CUAL SE PUEDE LLEVAR A CABO EL PREDIMEN
STONAMIENTO DE TODOS LOS EQUIPOS INVOLUCRADOS, ASf
COMO EL CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES DEL MISMO -
PARA EFECTOS DE COSTO, MIENTRAS QUE EL SISTEMA DE -
ADSORCION CON MALLAS MOLECULARES (PSA), SE ENCUEN-
TRA BAJO LA LICENCIA DE UNION CARBIDE, RAZON POR LA
CUAL SU COTIZACION SE PRESENTA EN FORMA DE PAQUETE.

ANALIZANDO LO ANTERIOR, SE LLEVA A CABO EL PREDIMEN
SIONAMIENTO DEL SISTEMA DE METANACION BASANDOSE EN
EL ESQUEMA DE PROCESO 3,1, AST COMO EN EL BALANCE -
DE MATERIA Y ENERGIA, POSTERIORMENTE SE EFECTUA SU
COSTEO UTILIZANDO LAS BASES DE DISENO DESCRITAS AL
INICIO DEL PRESENTE CAPITULO. LA EVALUACION DEL --
SISTEMA DE ADSORCICN CON MALLAS MOLECULARES {(PSA) -
SE LLEVA A CABO EN BASE A UNA PROPUESTA COMERCIAL
OBTENIENDO DE MANERA DIRECTA LA INVERSION, ASI coMmo
LOS COSTOS FIJOS Y OPERACIONALES,
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UNA VEZ OBTENIDAS AMBAS EVALUACIONES SE PRESENTARAN
EN UN CUADRO COMPARATIVO CON LA FINALIDAD DE SELEC
CIONAR LA ALTERNATIVA GPTIMA BAJO EL PUNTO DE VISTA
TECNICO Y ECONGMICO.



LISTA DE EQUIPO

CLAVE SERVICIO

cc-1 FRECALENTADOR DE CARGA AL
mnncmamoon CARGA-EFLUENTE

DEL METANADOR

ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL
METANADOR
POST- ENFRIADOR DEL COMPRESOR

cc-1 CALENTADOR DE HIDROGENO DE
REGENERACION

cC-€ ENFRIADOR DE NIDROGENO 0E
REGENERACIO

CH~ COMPRESOR

OH-1 A, B DESHIDRATADORES

FH-| FILTRO DE HIDRNGBENO

ME -1 METANADOR.

SH-1I PRIM PARADOR DE HIDRNGENG
BE Tk

8H-2 SEDx%WSPARADON DE HIDROGENO

SEPARADOR 0f HIDROGEMNO DE
REGENERACION.

PUREA DE
HIOROGENQ A
OAS COMB

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO |8
FACULTAD DE QUIMICA

I TESIS PROFESIONAL ',,

L FERNANDO MANZ ANILLA NEGRETE J

[ve do cta. BO54432-4 |[eyq. N2 3.1




WNIVEARS IDAD AUTONORA BL REXICO

TESES PROFESLONNL
MILICO Pofs

SALANCE 5 BATERIA Y ENERGIA

CORRIENTE MO, (PASE)

COCONENTE
HibWO6LRG
RONOX CARD OB
nEY Mo
(32904 1)
1740
[${3Y LIsTTT ]
AU A

IOTAL K &~AOL LN
AUJO TOTAL KEJB o LB/

TERPERATURL F s €
PRESION PEISoRGSCTH2 MAR.
(r. ATH =
P50 NOLECULARSE VATSON
sLuS AELATIVA A 40 Pear]
B A0S

MISP 20 C,1X6095C,3ATR
BINS & PYT LBJITISKG/A)
nI/BE6 AP Y Y

CALOW £ A PYT CAL/E-C
iy

VISCOIIOAD CEMTEPOISE
COND TEMI(A KCAL/N~N=C
IACTOR COMPREZIDILIBAD
ENTALPIA (3P, CALSG-ROL
INTALPIA MICAL/E

FACULYAD DE SUIRLICA
FESUAKDO MARIAWILLA N

APa A ANATA DURAND

4 var

K&=ROL/YU X AOL

CTAe BO3&4I-4

FECHA 12 as6. B4

6 VAP

Ke~RoL /U T oL

T YAP

KE-ROLZM L rot

65393
«89
082
«000
«000

824 .03}
2813,

100.00
308,15

3770
27904

1.0332 K& /CR2 A23)

Jub 1) 33348
«104001229.080
4006 4
468347

3«70

471,418

2310

211

2.0837

1.3918

0103

1218

1.015¢
110429
1767.0

3 var

KE=—HOL/ N I moL
178987  T1.049
«000 «000
6T.093 24.978
=000 =000
769 309
1.013 «407
«836 =336

240.498 100.000
13et.

Te.1E 25,48
135.00

6275 26,243
«JOTAG 7T L3398
14082
141,407

2.40

14.370
1823

T99.381
2072

100.00
324,99

904483
=000
9.183
=000
o134
-000
=000

100.000
5890.

aAr.78
36012

749,558
T.028
63.393
+9B9
«082
.000
<000

824 .033
2813,

330.00
34697

90 960
«930
Tef60
«120
010
000
000

100 .000
6201,

287.78
F{RN 124

T49.558
T.828
654595
989
082
000
~000

824.053
1813 .

$30.00
33s.00

90.%40
«930
V960
«120
=010
=000
=000

100.000
6201,

7.7
13.09%

3342 36707
«100871271,243
40028
454.43)

4.7

4T7.018
- e294)3
-157

2.3401
1.390%

«0103

«1220

1.0204
2133.49
172t

Jed13 3% e300
«104001229 080
4084 .6
(68 547

T.01

491.418

o112

«4)2

2.171%

1.3847

0143

«3833

1.0092
3956.19
326042

JA13 33.366
«104001229.000
4086.6
488.547

Te78

497.418
«1098



FACRALTAD DK QUINICA
FERRANDO PANIAMILLA B
APe A AMATA DPURAND

UNIVERS IPAD AUTENORA DE MEXXCO
TESIS PROFESIONML
PEX1EO Puf.

- CThe BOS4432-4
ECHA 12 AGOD. 86

BALANCE 9E RATERZA ¥V LREREIA

CORRIENTE MO. €PASE) 8 var 9 uar 10 var 11 ar 13 vAr
COPONINTE I:—CDL;: I NoL K;;ﬂo;ll ::SL ' KG-O;OL:I 3 l:t KE-MOLIN X ML KE-ROL /N X noL
R0 WEEND 25.0 89.804 S5.084 80,004 125.084 69.2 T23.004  90.412 725.084 9#0.412
AON OX CARBOW <000 «000 «000 +000 «000 -000 000 000 «000 000
NET W0 13-:;3 O.g;t n.;:: O:g;t 73,423 O-U:: 73.423  9.158 732423 9,153
ETILEN . ~000 -0oo o ~000 =0 aoo 008 -000 000
ETaw 1,078 133 1,071 .13) t.o7s L1838 1011 o134 9070 .asa
CICLONEXAND =000 o000 -000  .000 -000  .000 .000  .000 .000  .000
ASUA T-828 o970 T-028 78 1.028 970 2.403 2300 2040} 300
T0TAL K G-MOL/M 807407 100.000 807.407 100.000 807 .407 100.000 801 .982 00,000 501.982 $00.000
ILUJO TOTAL K&/ = LB/N 2013, 6201, 2013, o201 2813. 4204 2T1%. 5986, 2715, T
TERPERATURA J o € 680,00 360.00 230.8% 110.49 100,00 37.78 100.00 37.78 240.20 115.87
PAESION PEICOKESCA2 RAN. 32099 22.9%% 316.99 22.208 304,99 21.583 306.99  23.58% 559.90 39.373
(e ATn = 10332 XbJCR2 “”! 484 35391 Ja404 3%.39% JebBA 35.391% Y384 36,350 3.388 36,350
$0 MOLECULRASX WATSON . - - . . . . . .
ias RELATIVS & 60 FeaP1 L108e31208-027 S108431208.027 105831208.027 Te02141298 154 1302381281 154
aPb A 6O 7 40234 4023.4 4023.4 4008 .4 4008 o4
MIS 20 C,TNE*TSLLIATR 431,887 439.082 481487 459.082 A8%.487 439.082 ATB.ASY 455,908  ATB.4SY 455.998
PENS A VY LR/JFYISKE/RY w0944 1.5% «1343 247 « 1845 2.08 « 1792 2.87 <234 407
AI/SEE AP T Y =303 . -264 2263 .85
CALOR L3P A PYT CAL/6- 2.1807 2.07¢0 2.0304 2.107% 2.1308
(<434 1.0327 13800 13099 1.3899 1.3792
VISCOSTDAD CLANIPOISE <0179 -0122 -0103 .010% 0123
COND .TE ARICA KCAL M-A-L w1093 «1389 -1193 1204 L1423
PACTOR CORPRESINILINAD :;gg’:’ ;:g;"z‘ ;;g(‘:';o 1.0118 ;;I‘);N.J,
ALSG-A - . . 146,99 -
EMTALPIA ESP. CALJE-AOL a4 tais 3e0% 1s.9 nLy

INTALPI A RICAL/R



FACULTAD bE GUIRICA
FERMAMDO RANZANILLA B
APs A ARAYA DURAND

\MIYERS TRAD AUTONOAR BE MEXICO
YES1S PROFEIIOMAL
REXICO Pofe

. CTA. 8034432-4
FLCRA 1Z AGD. 84

SALANCE B RATERIA V¥ UNIRGIA

CORBIINTE u0, (PASE) - 15 17 var 18 vap LT
(OMPORENTE K-/ N T ROL KE~ROL/M X
KE-mOL/N X mOL xg-AOL/N 1 AOL reL K&-AOLZN R ROL
:;::;:::'“ 1 00t 9011 Satat oo.agy  tovesz rzams 108402 69,668 101482 $9.04%
. e iee -08s 90327 000  «000 -000 000 L0080 .008
Lo ol e ned Wy 38.040 27.053 38.000 264113 38.040 26,113
er1uce e oo i 0o .00 000 -000 000 <000  .00Q
1€ LONENAND 1071 W134 1071 L3 e ':;2 et A 1 A
O ahe QT . . o373 W34 573 o304
aua 2oy 300 1S an 080 <037 3,131 3.822 S.331  3.512
YOTAL KG-MOL/N 140.614 100.000 145.664 100.000 145.664 100.000
fLyso TOTAL K6/R o LB/ ";;‘:f ‘9‘;’—22‘: '°‘l’;;’:f '°‘°;E2‘2 Bre. 1938, 249, 2136. $4%. 2134
TERPEAATURA [ = C $30.00 287.78 $50.00 287.78 100.00  37.78
bl eixestrz RAK 100,00 3778 100400  37.78 : 4 " :
P ion :u'.“:;u“’"; rasy siro08 3tLT Jog-an 31T Ttaces 12.968 169,80 11.930 140268 13,298
PSS ROLICULBR K WATSON ' 4262 260304 $.650  26.730 4,450 24.730
::: -:xo;:uu A 6D Iears 3::;:"";:::;2 ,:ignu;::::: S16633 719,233 C18046 432,822 18044 32882
m35s 20 CotEGeTIC, TATA 4008.4 4003 .4 83088 T sesar Ml sewo e
Tat a ey Las FaenasRs  ATBAAST 435998 A7T.842  435.atl e 9 P Ha 4.90%  B2.023
ML APT T 23120 308 3100, 0, &Y T BT W 0
CALSR E%P & PYY [AL/G L0808 9944B 21239 1.3721 12804 Te1400
::::“-. LewTirorse 344 1.3023 1.3028 13455
CamboTE WICA B CAL PHmm—t 0103 S R By
. .
FACTOR CONPRLS IBILIDAD ,',',ﬂ; 1.0048 1.0040 1.0020
CUTALPIA £SP, CALZE+AOL - i A230.18 200,43 2231.42
EATALPI A RKCAL/E 2:;".: Dt 39304 8183 328,
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3,3.2 PREDIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO SISTEMA DE
METANACION Y SECADO.

C-C CAMBIADORES DE CALOR.

UTILIZANDO LA ECUACION GEMERAL DE TRANSFEREMCIA DE
CALOR G = UA AT

EL DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SE REALIZA EN -
BASE AL BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA Y EMPLEANDO -
COEFICIENTES DE TRAMSFEREMCIA DE EQUIPOS DE OTRAS
PLANTAS CON SERVICIOS SIMILARES,

Equipo {ap, TERMICA AT U AREA TRANSF,
CLAVE (MMKCAL/HR) 0 (KCAL/HP\MZ"C) v

ce-1 0.38 52 400 18.3

cc-2 1.493 62 503 47.9

Cc-3 1,099 43 408 62.6

cc-4 0.459 23 440 45.4

CC-5 0.312 55 4o 13.6
CC-6 0.293 65 260 17.3

CH-1/R  COMPRESOR DE HIDROGGENO

T1PO RECIPROCANTE NO LUBRICADO

CONDICIONES DE OPERACION

TEMPERATURA DE SUCCION 38°C (100°F)
PRESION DE SuccifM 21.6 KG/CMZMAN (307 PSI1G)
PRESION DE DESCARGA 29,4 KG/CMZMAP\I (5E0 ps1R)
FLuJo 2715 Ke/HR (5896 LB/HR)

PEso MOLECULAR 3,38 LB/LB MOL
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CALcULO DE ConsSuMO DE POTENCIA

APLICANDO LA ECUACION PARA COMPRESIGN ADIABATICA.

( 52 ) (K-l)/K- 1
Pl

Hp= —K__  _WRT
K -1 550

EN DONDE:

HP= POTENCIA DEL COMPRESOR., HP
= (OEFICIENTE DE COMPRESION ADIABATICA (1.41)
W= CAPACIDAD, LB/SEG
= CONSTANTE DE LOS GASES, PIESYLB °R
T1= TEMPERATURA DE SUCCION, °R
P1= PRESION DE SucclON, PSIA
P2= PRESION DE DESCARGA, PSIA

1.41-1
wp= L4l (5986/3600)(1541/3.38)(560)[< 57u.7)l.771'

1,41-1 550 321.7

PoTENCIA = 488,75 HP
EF1cIlENCIA. AD1ABATICA @ 71% *

BHP = 488.75 COMPRESOR = 688 BHP

0.71
Accionabor : MoTor ELEcTRICO

Potencia = 700 HP

#*

REF. MANUAL FOR PROCESS ENGINEERING CALCULATIONS, ED, MCGRAW
HILL, 2ND, EDITION. Fl6. K.4,
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DH-1A/BDESHIDRATADORES DE HIDROGENO,

CoNDICIONES DE OPERACION,

TEMPERATURA DE ENTRADA 38°C (100°§)

PRESION 33.6 KG/CM“MAN(558 PsIm)
FLUJO 2687 KG6/HR (5933 LB/HR)
CONCENTRACION HQO ENTRADA 0.424 % PESO
CONCENTRACION H20 SALIDA 10 PPM EN PESO MAX.

DEBIDO A LA BAJA CONCENTRACION UE AGUA-EN LA ENTRADA, SE
CONSIDERG PARA ESTE ESTUDIO LA UTILIZACION DE MALLA MO--
LECULAR TIPO U4A (UN1ON CARBIDE).

LA CAPACIDAD DE RETENCIGN DE HUMEDAD EN EL EQUILIBRIO DE-
LA MALLA MOLECULAR A 38°C ES DE: 21 KG H20/100 KG DE MA
LLA MOLECULAR.®

PARA DAR OPERACION DE 12 HRS, CONTINUAS AWTES DEL INICIO-

DE LA REGENERACION Y CONSIDERANDO 80% DE LA HUMEDAD DE E-
QUILIBRIO EN LA MALLA MOLECULAR:

wy = (FH20 ENnT,) ( BR)

(CRH) (E)
DONDE
WM = PESO DE LA MALLA, K6
F H20 ENT., = FLUJO DEL AGUA DE ENTRADA, KG/HR.

B8R = TIEMPO DE RESIDENCIA, HR.
CRH = CAPACIDAD DE RETENCIGM DE HUMEDAD, K& HZO /100 kG MALLA
£ = EFICIENCIA

(24,93) (12) (100)
21) (U.8)

M



- 67 -

WM = 1780 ke (3916 LB)

CALcuLC DEL VOLOMEN

DENSIDAD DE LA MALLA MoLEcuULAR: 0.658 GR/CM3 (41 LB/PIES) ¥

VMALLA = 1780 K6 ( M )= 271 M (95.5 F1°)
658 K6

V DESHIDRATADOR V MALLA + V H20

3

2,71 M2+(24.93Ke/HR) (12HR) (1271000 K6)

3.00 M (106.3 PIESS)

V DESHIDRATADOR

CALcuLo DEL DiAMETRO

SE RECOMIENDA PARA ESTOS EQUIPOS UNA RELACION L/D = 5

Vo= (0.785) ( D4 ) (5 D)

173 1/3

D = (-—nlﬁ-—> = (3,01 D=0,9M (3 PIES)
3,92 ( ) S

CALCULO DE LA ALTURA TOTAL

50D
5 (0.92)
4,6 M (15 P1ES)

LONGITUD TOTAL

I

LT

*REF: MANUAL DE DISENO DE DESHIDRATADORES CON DESECANTES SOLIDOS, VOLGMEN
XIIT, INsTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO, 1981,
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FH-1 FiLTrRO DE HIDRGGENO

CONDICIONES DE OPERACION,

TEMPERATURA DE ENTRADA 38°C (100°F)
PRESIGN 37K6/CMeMAN(525 PSIG)
FLugo 2813 K6/HR (6168 LB/HR)

CALCULO DE LAS DIMENSIONES DE LA CANASTA,
GASTO VOLUMETRICO DEL 6AS 0=0,157 M3/SEG(5.5!4mE3/SEG)

VELOCIDAD MAXIMA RECOMENDADA DE FILTRACIGN VR = 11
M/SEG . (36PIES/SEG)

AREA REQUERIDA DE FILTRACION OA = éi
R

CONSIDERANDO LA VELOCIDAD DE FILTRACION 1/10 DE LA
VELOCIDAD MAXIMA

oa=2237 = g 1om2 (1,53 p1Es?)

SE CONSIDERA PLACA PERFORADA PARA CONSTRUCCION DE LA
CANASTA YA QUE LAS REJILLAS SON MATERIALES DE IMPOR-
TACION,

LA PLACA DEBE SER PERFORADA CON 517% DE AREA ABIERTA-
CON ORIFICIOS DE §.5 MM (3/8 pPuLGg) v 12.8 MM (1/2PuLG)
DE CENTRO A CENTRO; Y MALLA 400 (37 MICRONES) cUYA --
AREA ABIERTA ES DEL 367",

* ReF. CATALOGO DE CAMBRIDGE
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AREA TOTAL DE PLACA76~%3%%%7;13AT=O.73M2(7.83 PIESZ)

CON UMNA RELACION MINIMA DE L/D = 3
AT ==DL = 3xD?

D =(——&T—-——Y= 0.279 M (0.9 PIES)

0.304 M (1 PIE)
0.912 M (3 PIES)

)
[t}

CALCULO DEL RECIPIENTE

1

DIAMETRO DEL RECIPIENTE = DIAMETRO CANASTA + 2(15,2 cM)

DR = 0,304 + 2(.1%2) 0.608 ™ (2 PIES)

CALCULO DEL DIAMETRO DE LA BOQUILLA DE DESCARGA (DB)

FLudo = 0.157 M3 /SEG,

VELOCIDAD RECOMENDADA (VR)
VR = 11 M/SEG.

AREA DE LA BOQUILLA DE DESCARGA (AR)

_ G 0.157 _ 2 2
A =—— = = 0,043 M 0.15 pr1
y 11 ( ES)

DB =(———A‘i-—~>% = 0.134 M (0.43 sIES)
0.785 R

DB = 0,152 ™M (6 PULG)
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CALcuLO ALTURA ToTAL

LT = L cCANASTA + A + B + ¢ (VER FIGURA 3.1)

DonDE A = 2 DB
B = DB
c= 10.2 cH

Lv = 8l.2+2 (15,2) + 15,2 + 15.2

Ltor =152 cM (5 PIES )



DIMENSIONES TIPICAS

ACOTACIONES *

0= 2 (DIAMETRO DE 8OQUILL A}
b: DIAMETRO DE BOOUILLA
cz 10.2 ¢cm min.

d:15.2 ¢cm min.

FILTRO CANASTA

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTGNOMA DE MEXICO
FACULTA D DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL ]

FEANANDO MANZANILLA NEGRETE |

[N® de Cta.8054432-4  |[Fig N S ]
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ME - 1 ReAcTOorR DE METANACION.

CONDICIONES DE OPERACION,

TEMPERATURA DE ENTRADA 288-360°C (550-680°F)
PRESION 23.7 KG/CMQMAN (337 PsI6)
FLuJo 492 MMCSD (0,017 MMPCSD)
CONCENTRACION (0 ENTRADA 7.795 % PESO
CONCENTRACION (0 SALIDA 1 PPM  EN PESO MAX.

{COENT - COEQ] + 2 [CO2ENT - COQEOI

KA o= SV L6
(COsaL - COeql + [COpqn, - COppfl
DonbE
KA = COEFICIENTE DE ACTIVIDAD QUE VARIA CON EL TIPO DE CATA-

LIZADOR Y LA TEMPERATURA.

ESPACIO VELGCIDAD, VOLUMEN DEL GAS DE ENTRADA POR HORA
POR VOLUMEN DE CATALIZADOR, EL VOLUMEN GAS ES CORREGL
Do A 60°F v 1 aT.

Sv

1)

COENT, CO2ENT CONCENTRACION DE CO v CO2 DE ENTRADA,

COsAL, COQSAL CONCENTRACION DE CO Y CO2 DE SALIDA

COEq, C02EQ = CONCENTRACIGN DE CO v CO, EN EL EQUILIBRIO
A LA TEMPERATURA DE SALIDA,

PARA PLANTAS DE H2 LA ECUACION SE SIMPLIFICA A:

COENT + COZENT

Ka = 8V, LOG
COsAL + COZSAL

* REF, INFORMACION GIRDLER CATALYSTS.FMETHANATION CATALYST G65
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PERO cOMO NO SE TIENE C02 EN LA CORRIENTE, LA ECUACION QUE
DA FINALMENTE ASi:

Ka=SV. Lo QQ~5N1~]
€0 sat

LA TEMPERATURA DE ENTRADA AL REACTOR METANADOR ES DE 288 -
(550°F) TOMANDO EN CUENTA QUE PARA EL CASO DISENO SE CUEN-

TA cON 0.85% MOL DE MONOXIDO DE CARBONO EN EL GAS DE CARGA.
ESTA TEMPERATURA SE IMCREMENTA 72°C,

288 + 72 = 360°C (680°F)
TEMPERATURA PROMEDIO DEL METANADOR

TrrOM= —133%35&— = 324°C  (615°F)

DE LA FIGURA 3.2

K= 4400 PIES?/& R_DE_GAS
PIES” DE CATALIZADOR

i

77950 pPm (PESO)
1 PPM  (PESO)

MoNOX1DO DE CARBONO DE ENTRADA
MoNOX1D0 DE CARBONOG DE SALIDA

il

EspacIo VELOCIDAD A 1 ATM

sv =20 _g995 prEsS/HR DE GAS
Lo677950 PIES® DE CATALIZADOR
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DE LA FiGurRA 3 .3 EL FACTOR DE ACTIVIDAD

FA = 3.65
ESPACIO VELOCIDAD A LA PRESION DE OPERACION:

SV = 899.5 X 3.65 = 3283.2 PIESS/HR DE GAS
PIESSDE CATALIZADOR

VOLUMEN DE CATALIZADOR REQUERIDO

V. CATALIZADOR;:PIESSDE GAS = __723293.0
SV 3282.2

VCAT. = 6.2 MW (220 PIESS)

PARA ESTE TIPO DE REACTORES SE RECOMIENDA UNA MASA VELOCI-

DAD ENTRE 1500 Y 2500 KG/HR M2.

2

TomanDpO 2000 KG/HRM® SE OBTIENE EL AREA DE CONTACTO,

2

Ac - _2812.87 KG/HR = 1.4

/) M
2000 KG/HR M
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CALcuLo DEL DIAMETRO:
A = 0.785 D2
D =<_‘_l¢5_~)’5 D=1,33 n (4,4 pIEs)
0.785
D=1.37 4 (4.5 PIES)
CALCULO DE LA LONGITUD
6.2 M3 .
L = ! o = 4,01 (12,1 PIES)
0.785 (1,37m™)
L= 4,2 m (14 PIES)

il

L LECHO + ESPACIO SUPERIOR + ESPACIO INFERIOR,
4+3+3
L = 6.1 M (20 pIES)

L. ToTAL

[{]
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SH - 1 SEPARADOR DE HiDROGEMNO DE CARGA

CONDICIONES DE OPERACION:

TEMPERATURA DE ENTRADA 38°C  (100°F)
PRESION 21.6 KG/CMZMAN (307 Ps1a)
FLUJO GAS 2813 K6/HR (6201 LB)

COMCENTRACION H20 DE ENTRADA 5.014 % PESO

CALcuLo DEL DIAMETRO

TOMANDO EN CUENTA LA ECUACION DE DISENO PARA TANQUES SEPARA
DORES Lfauipo-VAPOR *

1/2
Vmax =K1l (pL = pv )/ pv) ]
DONDE
V MAX = VELOCIDAD MAXIMA DEL FLUIDO EM EL RECIPIENTE,CM/SEG
K = CoNSTANTE DE DISEN0(10,7 EN CASO DE UTILIZAR MALLA
SEPARADORA)
pL = DENSIDAD DEL LfQUIDO, GR/CM3 (AGUA)
»V = DENSIDAD DEL VAPOR, GR/CM3 (HIDROGENO + HIDROCARBUROS)
) 1/2
V max = 10,7 [(0,9903 - 0.00287)/0,00287)1
V Max = 198.47 cM/sEG (6.5 PIES / SEG )
A= -8 0.265 W /sg6_
v 1.984 ™/ SEG

* RerF: MANUAL DE RECIPIENTES. INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO, 1981,



A= 0,132 M2 (1.2 PIESZ)

041 m (1,34 PlES)

(=}
]
p—————
CDLD

N

oc

(Gy ] il\)
1

m———
"

je]
[}

0.45 m (1.5 PIES)

CALCULO DE LA ALTURA

SE RECOMIENDA DEJAR UN ESPACIO LIBRE (HT) DE 1 PIE EMTRE
LA MALLA Y LA BOQUILLA DE SALIDA (FIG, 3.4)

Hr = 30,5 cMm (1 riE)

EL ESPESOR DE LA MaLLA (S} ES DE b PULG.

S = 15,2 ¢cMm (6 PuLG)

EsPACIO VAPOR (HR)

v = 0,2D+ 91,5+ DB/2 & 122 ¢cM MINIMO

o
fi

DIAMETRO RECIPIENTE

i

DB DIAMETRO DE LA BOQUILLA DE ALIMENTACION
CALCULO DEL DIAMETRO DE LA BOQUILLA DE ALIMENTACION (DB)
VELOCIDAD RECOMENDADA PARA GASES VR = 12,5 W/SEG (41 PIES/SER)

A= GV A =0260 W/SES = 0,02 M (0.227 ples?)
12.5 M/sE6
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- = 015 M (6 PULG)

CALCULO ESPACIO VAPOR (Hv)

Hv = 0.2 (45 cM) + 91.5 cM + 15cm/2 = 108 cMl2,5 puLs)

EL. MINIMO ES 122 cM (48 PULG)

CALCULO DE LA ALTURA DEL NIVEL MAXIMO A LA BOQUILLA DE ALI-
MENTACIOGN (HBN)

1

HBN 0.2 D+ 15.2 + DB/2

1}

HBN 0.2(45cm) + 15.2 cM +15¢M/2 = 31.7¢m(80.5 PuLG)

CALcuLo DE LA DISTANCIA ENTRE EL NIveL MAxiMo Y MinIMO (HR)

Hr = -GL OR - 10.0016)_(10) . = 12,7 cu (5 puLe)
A 0.132
QL = FLugo DE LIQuiDo, M3/ MIN ,
OR = TIEMPO DE RESIDENCIA, MIN (SE RECOMIENDAN 10 MIN, PARA
SEPARADORES VAPOR-LTQUIDO) -
A = AREA TRANSVERSAL DEL RECIPIENTE, M°

CALcuLo DEL NIveL MIwnimo DEL Liquipo  (HB)

He = 15,2 cM MInNIMO ( 6 PULG)

ALTURA TOTAL DEL RECIPIENTE
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T = HT + 5 + Hv+ HBN + HR + HB
= 30,5 + 15,2 + 122 + 31.7 + 12.7 + 15,2
Lt = 227.3 ¢ (7.45 pIES)

LT = 228.6 ¢ (7.5 PIES)

Nota

DEBIDO A QUE SUS CONDICIONES DE OPERACION SON SEMEJANTES.
SE CONSIDERA PARA EL SEGUNDO SEPARADOR DE HIDROGENO DE -
CARGA SH-2, AS{ COMO PARA EL SEPARADOR DE HIDROGENO DE RE
GENERACION SH-3, EL MISMO CALCULO DE DIMENSIONAMIENTO -
EFECTUADO PARA PRIMER SEPARADOR DE cARGA SH-1,

PARA EFECTOS DE COSTEO, SE TOMA EN CUENTA EL SEGUNDO SEPA
RADOR DE HIDROGENO DE CARGA SH-2 POR PRESENTAR LA PRESIOGN
DE OPERACION MAYOR (38,7 KG/CM“ MAN),

EL RecIPIENTE SH-3 PRESENTA UNA LIGERA VARIACION EN EL --
DIAMETRO DE LA MALLA (305 mMM.), DEBIDO A LA NECESIDAD DE
INCREMENTAR LA VELOCIDAD DEL VAPOR, YA QUE LA PRESION DE
OPERACIGN ES MUy BAJA (11,3 ke/cM” man),



DIMENSIONES TIPICAS SEPARADORES
VAPOR -LIQUIDO

VAPOR

MALLA SEPARADORA

)0

NIVEL MAXIMO

NIVEL DEL LiQUIDO

NIVEL MINIMO

L1QuIDO

ACOTACIONES:

HT =30 5 cm {ipie}.

S = 10.20152cm (40 6 pulg}.

HV: 0.2D+ 9L5cm +D/2¢cm & 122 cm min
HBN = 0.20 +15.2¢cm + 0/2 cm.

HR=QL @R /A cm

HB=15.2 c¢cm {6puig).

DB: Diametro de lo boquilla de atimentocion,

]UNWE’?SIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
] FACULTAD DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

[ FERNANDO MANZANILLA NEGRETE |

[B de cio f0saa32-4][Fia 13374




TABLA 3.2 PREDIMENSIONANI{WIO DE £QuIPD,

CANBIADGHES OE CALOA :

SISTENA DE WETANACION

CARGH TEARICA 2 NATERTALES
CLAvE SERYICTO A% K CAL/HR 1o ARAEGLY AREA TOTAL W CORAZA 1080
{3} PRLCALENTADOR DE CARGA AL AETANADOR 0.38 111 15 1P 1.3 SA-015-PI2  SA-213-112
te-2 1HTERCANBIADOR CARGA EFLUCNTE DEL -
XETANADOR 1A By S (151 S-0S-P12 SA-213-112
c-3 EAFAIADDR DEL EFLUERIE OEL METANADOR 1.099 MS W IP 82,6 SA-108B -1
{23 POSI-ENFRIAOA DIL COMPRESOR 0,459 1 1P 3 XY $4-1088 sa-179
-5 CALENTADOR Of HIDROGINO Df REGENERACION 0.312 8LV HR 136 SK=238-P12  SA-213-112
cc-6 ENFAIADOR Of WIOROGEND OF REGEMERACTON 0.29 BEY 5 1P 1.3 $h-335-P12  SA-21)-112
CORPRESOR ¢
1190 (XL ACCLONADOR NP_NOTON NORINAL
CH-3f R RECIPROCARTE (L1} ROTOR 00
N0 LUBRICADO
GESHIDRATADOAES
DIANETAD CX LONGIIUD BESECANTE SOPIRIE MIERIAL
QH-1/A,8  DESHIDRATAOCRES OF HIOROGIND 927 460 WALLA KOLLCULAR ALUNINA ESFERICA 1Cr-1/2 Mo
T1IP0 & ESFERA Dedan
00 & 4 8 RESH
riLtap:
11p0 CRADO OF [1L1RACION DIANE RD_€0 LOXGTIUD W MATERTAL
FH-1 $ILTRO OC HIDROGEND CANASIA 37 RICRONES 80.8 152 AL,
REACTOR:
CLAYE SLRYICIO i TADOR SOPORTL OIAREIRD CA LOXGI WD C lil[llll
n-t RLTANADOR GIAOLER 6-85 ALUKINA ESFIRICA \ar 1] I Celf2 Mo
ESFENAS &8 MU nrigm
RECIPITNTES:
DLANLIND €8 LONGTTUD €A SPESON RALLA €N cASCARDN [
SH-1  PRIRER SEPARADDA D€ MIDRDSERD DE
caneh oy 220 15.2 At (Y811
sN-7  SLGUNDG SEPARADGA Of HIDROGEMQ DE
CANGA Y 228 15.2 (3 A4
$H-)  SCPARIDOR OF NIDROGEND DL REGENCRACION [ n 15.2 [N M-3R
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3,3,3 EsTIMACION DE COSTOS DE EQuiro,
SISTEMA DE METANACION Y SECADO.
BASES DE LA ESTIMACIGN DE COSTO DE EQUIPO,

EL. ESTIMADO DE COSTO DE UN EQUIPO SE EFECTUA MEDIAN

TE CURVAS Y/0 ECUACIONES DE COSTO DE EQUIPO. SI LA

INFORMACION DISPONIBLE PARA CIERTO EQUIPO DE CONS--

TRUCCION ESPECIAL NO ES ADECUADA,LA EVALUACION DE -

EQUIPO SE REALIZA POR COTIZACIGN DIRECTA CON EL FA-

BRICANTE, GENERALMENTE ESTO SUCEDE CUANDO EL EQUIPO ES
MUY COMPLEJO & NO SE DISPONE DE INFORMACION ADICIO-

NAL YA QUE ESTA PATENTADO,

FUENTES DE DATOS Y PARAMETROS DE COSTO.

CoM EL FIN DE OBTENER CORRELACIONES DE COSTO COM UN
GRADO DE EXACTITUD ACEPTABLE, ES NECESARIO DISPONER
DEL MAYOR NUMERO POSIBLE DE DATOS.

ESTOS SE OBTIENEN GENERALMENTE DE DOCUMENTOS TALES-
COMO: ORDENES DE COMPRA., CARTAS O TELEX DE INTENTO.
TABULACIONES TECNICAS Y COMERCIALES, DIBUJOS DE DISE
flo 0 COTIZACIONES DE LOS FABRICANTES O PROVEEDORES.
AST COMO DE BOLETINES O ARTICULOS TECNICOS O DE PU-
BLICACIONES DE COSTOS DE EQUIPO DE PROCESO Y MATERIA

LES.

LoS PARAMETROS QUE MAS AFECTAN EL COSTO DE UN EQUIPO
SE RESUMEN DE UNA MAMERA EN LA TABLA 3,3
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TABLA 3,3 PRINCIPALES PARAMETROS DE COSTO PARA EQUIPOS DE PROCESO

EQUIPO
CALENTADORES A FUEGD DIRECTO
{HoRrNOS)

TORRES, RECIPIENTES A PRESION
REACTORES, FILTROS Y TANQUES
DE ALMACENAMIENTO

INTERNOS DE TORRES (PLATOS)

INTERNOS DE TORRES RECIPIENTES
(ELIMINADOR DE NIEBLA)

INTERNOS DE REACTORES Y FILTROS
(EMPAQUES, DISTRIBUIDORES, PLA
TOS,S0PORTES, LIMITADORES, CA-
NASTAS METALICAS ETC.)

CAMBIADORES DE CALOR

ENFRIADORES POR AIRE

BOMBAS, COMPRESORES.MOTORES
Y TURBINAS,

PARARETROS DE COSTO

CARGA TERMICA, MATERIALES DE CONSTRUC-
CION PROCEDEMCIA DE MATERIALES, TIPQ -
DE CALENTADOR (SERVICIO)

DIMENSIONES, MATERIAL DE CONSTRUCCION
PRESIOM DE DISEFO, TEMPERATURA DE DISE
N0, PESO Y POSICION,

UIAMETRO, MATERIAL DEL PLATO Y DE LAS~
UNIDADES DE CONTACTO., TIPO DE PLATO MU
MERO DE PASOS Y CALIBRE.

DIAMETRO, ESPESOR, MATERIAL DE CONS—-
TRUCCIGN, DENSIDAD DE LA MALLA,

TAMARD, TIPO Y MATERIAL DE CONSTRUC--
CION,

TIPO TEMA, MATERIAL, DIAMETRO, CALIBRE
Y LONGITUD ACTUALES, ARREGLO, ESPESOR-
CORAZA, DIAMETRO CORAZA, MATERIAL CORA
ZA Y AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR,

TIPO DE EQUIPO, MATERIAL, DIAMETRO, CA-
LIBRE ¥ LONGITUD TUBDS, MATERIAL ALETAS,
AREA DE TRANSFERENCIA ALETADA,

TEMPERATURA DE DISEfiC, SERVICIO,TIPO, -
MATERTAL CONSTRUCCIGN, VELOCIDAD, CAPA
CIDAD, PRESION DIFERENCIAL Y POTENCIA.
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CAMBIADURLS DE CALOR

LC- | PRECALENTADOR DE CARGA AL METANADUR.
DATOS ¢

ARCA = 18.3 mz rny/ PILuQJ

Tipo - BEU

MAT fuBos = GA-213-f1Z2 (1 R - 1/2 lo)
MAT CORAZA = LA-332.,-P12 (1 CR - 1/2 Moj

Costo Enulro = COSTO i€ frrgg;o(FM)
CosTO BAE = |6C,1/6,2 (pj Y2949 l A

A = AREa, PlE32

CosTo BASE [<e;5,176.2, (197)"0. 249 | (197)

2,703,443

1

CosTo Enst

FTEQ = FacTok bE CouTo POK TIPO DE EoUIPO

DE LA TABLA 2.4 FTEQ = 0.874

FM = 1+ FMT + FMC

Fi* = FacTorR DE COSTO POR MATERIALES

FMT = FacTOR DE COSTO POR TUBOS

FMC = FacTor DE CosTo PUR CORAZA

FfMT = 0,128 (FT% - 1)

FTS = Fac7or DE TuBos SIN COSTURA

De LA TaBLA 3.5 FIS = 2.6
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FMT = 0,129 (2.6 -1)

FfMr = 0.2

FMC = 0.20 (FC -1)

FC = FacTorR DE CoRAZA, CANAL Y ESPEJO
DE LA TaBLA 3.5 FC =2.3

FMC = 0.20 (2.0 -1

FMC = 0.2

FM =1+ 0.2 + 0.2
FM = 1.1

Costo EquiPo = (2,703,443) (0.874) (1.4)

Costo Equipo $ 3,307,933 M.N. A DICIEMBRE 1985
INDICE = 2.1292 (3,307,933) (2.1292)

CosTo Equipo $ 7,043,250 M.N, A AGOSTO 1980
PARTES REPUESTO (4,5%) 316,946  M.N,
ANILLO DE PrueBa (4.0%) 281,730 M.\,

P INTURA Y LLENADO N2<2 Y 176,081 M.u,

Costo TotaL $ 7,818,007 M.N,



Iad 10 WIS VY
WY 033 vavd ¥I383
2
A a
028'0 e
009'% N0
O0IIAI O 5%%
WHINE OP3T N0J
ooh'1 130 N0 VI3) f. 5 P | WumERISTE D
069'1 n4a A | an..
o N S el
05z 00 VTS VE03 10| VI TBO0 oy R
g0 Wra WNVIOH VI3V
’ T == g
Al
0§6'0 492 , LS
083'0 13 WD INAI 10
040°1 s98
08T 1 Wig
0z2'1 na
048° 1 o
028’0 N3E
0L2'0 Wag WNIORLINGY UM = J,
80 n3 N03 S05¥d 500 q -
005'0 N3y u
oho' 1 Ly 3
0501 v
000'1 sV
VASTID VOV'Y NIS
(031 W 007 0114 OFXS3
odned bdind3
3¢ 0diL 14
40d 01502 Y2V 3 S04l L MOISTHIMOY 3
30 401oV4 0d1li SINZHY) X 0diL

041083 30 0411 ¥04 OIS0 "3 BYNIWYILIG Vivd
A21GRI 3 40WD 30 S3U0AVIAWD 30 VNIV IINIWON
e Y 18 YL




T A B

89 -

LA 35

INDICES PARA DETERNINAR EL COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR POR MATERIALES

|

T":ATERIAL DE

T

FACTOR DE COSTO POR FATERIAL DE CONSTRUCCION

CONSTRUCCION ! TUBOQOS i Coraza,CaMaL Y
Coty Costura Sin CosTuRA - EsPEJo
(FTC) (FTS) i (FC) .

L —— pE——— e e e e e
| ACEro AL CARBON 1.00 2.50 1,00 !

ACEROS DE BAJA ALEA ;‘

CION !

2 M 1.03 2.60 1.04 i

212w 1.1 2.9 1.15

312N 1.20 3.10 1.20
12111 Cy 3.30 1.30
i 1CR-1/72 Mo 2.60 2.00

l l/Ls CR—l/ZMJ 2./0 2.10 |

alkR-10 3.20 2.50 :

5 EZR - 121 4.40 3,50 i

7CR-172M 5.50

g9,Cr-1M 6.10

Actros DE ALTA ALEA-

CION:

304. 2.80 6.50 - 3.70

304 L 3,00 7.50 4.70

316 4,70 10.10 6,20

6L 4.80 11.00 6.40

321 4,20 9.50 5.60

COBRE ALEADO:

ADMIRALTY 3.60 3,60

BRONCE DE ALLMINIO 3,70 3,70

907 Cu - 107 Ni 3.50 4.60 4.60

70% Cu - 30% N1 h,20 5.50 5.50

NIQUEL ALEADO:

MONEL 400 15.50 14,50

INCONEL 600 19.40 15,30

HasTELLOY B-2 20,90 48.60 38.40

HasTeLLOY C-4 28,70 40,00 31.30

Pura GHIT, G.P. ESTIMATING COST OF SHELL AND TUBE HEAT EXCHANGERS.
CHEMICAL ENGINEERING, AUGUST 22, 1983,
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CC-2 INTERCAMBIADOR CARGA EFLUENTE DEL METANADOR
DaTos

47,9 2 (515.6 PIESZ)

1}

BEU

MAT. TuBOS
MAT CORAZA

“Tiro

i

SA-213-T12 (1Cr-1/2 Mo)
SA-335-P12 (1Cr-1/2 Mo)

i

C0STO BASE [65,176.2 (515,5)"0-2949 ] 515.6

CosT0 BAsE = 5,327,714

FTEQ = 0.874
FTS = 2.6
FNT = 0,129 (2.6 - 1)
FMT = 0.2
FC = 2.0
FMC = 0.2 (2.0-1)
FMc = 0.2
FM = 0.2 + 0.2 + 1
Fm = 14

CosTo Equipo = (5,327,714)(0.874)(1.,4)

CosTo EqQuiPo $ 6,518,991 A DICIEMBRE 1985

IND1cE = 2.1292  (6,518,991) (2.1292)
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Costo Equipo $ 13,880,236
PARTES REPUESTO (4.5%) 624,611

ANILLO DE PRuema(4,0%) 555,208
PINTURA ¥ LLENADO N2(2.57) 347,006

M N, A AGOSTO

MNy
MN.
Mlp"

Costo TotaL $ 15'407,062

MM,

1986.
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CC-3 ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL METANADOR,
DATOS :
AREA = 62.6 (674 piEs)
Tiro = AES

MAT. TuBos = SA-106-B (A.C.)
MAT. Coraza = SA - 179 (A.C.)

1

CosTo Bast = [65,176,2 (671702249 g7y
CosTo BASE = 6,435,425
FTEQ=1.0
FTS = 2.5
FMT = 0129 (2.5 - 1)
FHT= 0.9
FC = 1.0
Frc =

FM = 1+0.19
FM = 1.19

u

(6,435,425) (1.19) (1.0)
$ 7,658,156 A DICIEMBRE 1885

Costo Eauiro
CosTo EQUiPo

i

INDICE = 2.,1292 (7,658,156) (2,1292)

CosTo EaquiPo $ 16,305,745 M.N. A AGOSTO 1986
PARTES REPUESTO (4,5%) 733,758 M.N.

ANILLO DE PRUEBA(Y4.0%) 652,230 M.N.

PINTURA Y LLENADO N2(2.5%) __ 407,644 M.N,

Costo ToTAL $ 18099,377 M.N,
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CC-4 PosT-ENFRIADOR DEL COMPRESOR

DaTos:

_ 2 2
AREA = 45,4 M~ (489 PIES®)
Tipo = BEU

MAT. TuBos = SA-106-B (A.C.)
MaT., Coraza = SA-179 (A.C.)

it

[65,176.2 (489)~0:2942 Jugg
5,132,400

CosTo BASE

]

CosTo BASE

FTEQ = 0.874
S = 2.5

FuT = 0128 2.5 -1)
FHT = 0.19
FC = 1.0
FMC = 0
FM= 1+ 0,18
FmMm = 1.19

CosTo EQUIPO (5,132,400) (1,19) (,874)
CosTo EquIPo $ 5,338,004 A DICIEMBRE 1985

INDICE = 2.1252 (5,338,004) (2.1292 )

1

CosTo Equiro $ 11,365,678 A AcosTo 1986
PARTES RESPUESTO(4.5) 511,456 M.N.
AN1LLO PRUEBA (4%) 454,627 M.N,

PINTURA Y LLENADO N2(2.52) 284,142 M.N,
Costo ToTAL $ 12'615,903 M.N,




-G

GL=5  CALUNTADOR DE HIDROuLHO DF RIGINERACTON,

DATOS .

AREA = 15,6 M: LG Plbsz)

Tipo = BEY

MAT. TuBDS = SA-213 {12 (lr-V/2 mo)
MAT. CorazZA = UA=3%:5-Pl2 CLCk-1/2 pa)

(0370 Base - |65, 1/6.2 (1up)~0.2948 Jiun
Costu BAsL = 2,220.250

FTEW = (0.874

FTS = 20
FMT o= 0129 (2.6 -1)
FMT = 0.2

FC = 2.0
FEMC = 0.2 (20-1) =0.2

FM o= 1402 +0.2
FH =14

Costo EQuiro = (2,220,250) (1.4) (0.874)
CosTto EeuiPo = 2,716,698 M.N. A DICIEMBRE 1985

InDICE - 2.,1292 (2,710,6S8) (2,1292)

Ccsto Eauiro= $ 5,784,293 M.,N. A AGOSTO 1986
PARTES RESPUESTO (4,5%) 260,298 M.N.
ANILLO PRUEBA (4.0%) 231,376 M.N.

PINTURA Y LLENADO N2(2.5%) _ 144,610 M.N.
Cos7o ToTAL ¢ 6'420,677 M.N,
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(C-6 EnFRIADOR DE HIDROGENO DE REGENE

Davos :

AREA 17.3 M2 (186 P!ESZ)
Tipo = BEU
MaT. TuBes

MAT, CORAZA

SA-213-T12 (1CR-1/2 Mo
SA-335 -P12 (1Cr-1/2 Mo

RACIGN,

)
)

CosTo BAsE = [65,176.2 (186)70:294S | 1gg

CosTo BAsE 2,596,100

FTEQ = 0.874
FTS = 2.6

FuT
FHT

i

129 (2.6 - 1)
0.2

FC= 2
FMmC = 0.2 (2-1) = 0.2

FN

]

1 + 0.2 + 0.2

FM = 1.4
Costo Eauipo = (2,596,100) (1.4

(0.87)

Costo Equipo = 3,176,588 M™M,N. A DICIEMBRE 1985

INDICE = 2.1292 (3,176,588) (2.1292)

CosTo EaQuliPo $ 6,763,591
PARTES RESPUESTO (4.5%) 304,362
ANILLO DE PRUEBA (4.0%) 270,544
PINTURA Y LLENADO N2 (2.5%) 169,090

M.N. A AGOSTO 1986
M.N,
M.N,
M.N.

Costo TOTAL $ 7'507.586

MlNl
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CH - 1/ CoMPRESOR DE HIDRGGENOD

DATOs :

POTENCIA: 6538 BHP
Tiro : RECIPROCANTE NO LUBRICADO

H

CosTo cOMPRESOR = (87.5 DLLs/HP) BHP

i1

CosTo coMPrESOR = $60,200 US DiLs. A DICIEMBRE DE 1984

INpICE = 3,125
CosTo COMPRESOR $ 188,125 US DLLs, A AGosTO DE 1986
TASA DE CAMBIO AGOSTO 1986 = 660 m.n, /DLLs.

CoSTO COMPRESOR = § 124,162,500 M.N. A AGOSTO 1986
Rotor (11%) 12,657,875 M.\,

PARTES DE RepuesTO(I0%) 12,416,250  mM.N.

SISTEMA LUBRICACION(Z3%) 28,557,375  M.N,

ANALISTS TORCIONAL(2%) 2,483,250  M.N,

PrueRA DE ConJuNTO (2,57) 3,104,063  M.N,

Costo TotaL CoMPRESOR 184,381,310  M.N,

CosTo UNITARIO MoToR = 36,028 (BHP) ~0.23

Costo UnITARIO MOTOR = 8017 !4.N,/BHP

(o570 MOTOR = 8017 (BHP)
CosTo MOTOR = $ 5,515,479 A DICIEMBRE DE 1984
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INDICE = 3.125 (5,515,479) (3.125)
Costo MoTOR = $ 17,235,873 M.N. A AGOSTO DE 1986
COSTO TOTAL EQUIPO = CCOMPRESOR + C MOTOR
$ 184,381,310 + 17,235,873
Costo ToTAL EquIPo $ 201,617,180 M.N.
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DH - 1A/B DESHIDRATADORES DE HIDROGENO

DaTos

D= 0,924 (3 plES)

L= 4,60 (15 PiES)

MaT, = A.C.

Ppis = 44.5 KG/CM2 MAN (633 PSIG)

CUERPO
_ Pp R . C (TaBLA 3.6)
SE-0.6 Fp
= ESPESOR, PULG.

Pp = PRESION DISEfO, PSIG,
1.15 PMAX © PMAx + 2KG/CM2MAN

t

S = ESFUERZO MAX. PERMISIBLE (Ps!)
E = EFICIENCIA DE SOLDADURA
R = RADIO INTERIOR, PULG,
C = ESPESOR POR CORROSIGN, PULG,
¢ = (633) (18) + 0125
(13800) (0.81)-(0.6) (633)
¢t = 1,128 puLeG, t = 11/4 PuLG.
DE LA TaBLA 3.7 A =17.20 B = 166.6
W = A+B (D)
W = PESO/LONGITUD
KG/PIE
D = DIAMETRO,PIES
W=17.2 + 166.6 (3)
fﬁ = 517 LB/PIE
M= WL

AL
. W= PESO DEL CUERPO, K&

L = LONGITUD, PIES
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517 (15)
3517 k6 (7755 LB)

We

We

Tapas (ELIPSOIDALES)

t =

D

t

PDD i C (TABLA 3.6)
2SE - 0.2 PD

DIAMETRO INFERIOR PULG

(633) (36) + 0,125
(2) (12,800)(0.85)-(0.2)(633)
1.101 puLa t =1 3/16 PULG

DE LA TABLA 3.7 A =157,3 B = 1.,9€7
= B
wT = A (D)
wT = PESO POR 2 TAPAS, LB
D = DIAMETRO , PIES
A = CONSTANTE
B = CONSTANTE
W o= as7.3 @ H%7
wT = 1365 k6 (3010 LB)
PESO DEL RECIPIENTE wR = Wc + WT
wR = 3517 + 1365
wR = 4882 k6 (10.765 LB)
CosTO W, = W + W
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C = COSTO MATERIAL, $ / Ke
Wp = 3517 + 1365
I = INDICE
-0.4183
-$ = 28,89.91 (kG) = 827.7

KG

CosT0 EQUIPO =($/KG)(WR)(F.M.)
CosTo EauiPo =(827.7)(4882)(1.15)

FM= FACTOR DEL MATERIAL

$ 4,64/,363 A DICIEMBRE 1985

Inbrce = 1.5134  (4,647,563) (1.5134)

CosTo E@Quipo $7,033,319 M,N, A AGOSTO 1986,

CoSTO ACCESORIOS,

DE LA TABLA 3.8 PLATO SOPORTE A = 254,2
(ACERO INOXIDABLE) B = 143
€ =462
Costo (us DLLS/PIEZA)=254,2 + 143(3) + 46,2 (9)
CosTo UNITARIO = $1099 U.S. DLLs,
Costo PLATO SOPORTE = 725,340 M.N.
DE LA TABLA 3.8 LIMITADOR DE cAMA A = 138.6
(ACERO INOXIDABLE) B =70,6
=99



CosTo

CosTo

CosTo

DE LA

CosTo
CosTo
CosTo
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= 138.6 + 70.6 (3) + 92 (9)
UNITARIO = $ 1241 US TDiLs,
LIMITADOR DE caMA = $ 819,060 M.N.
TABLA 3.8 PLATO SUJETADGR DE CAMA

{HoLD -Down PLATE)
(ACERO INOXIDABLE)

= 56 = 358.4 (3) + 115.2 (9
UNITARIO = $ 2171 US DLis.
SUJETADOR DE cAMA $ 1,032,860 M.N.

Costo ToTAL

CosTo EQUIPO $ 7,033,319 M.\,
CoSTO PLATO SOPORTE 725,340 MmN,
CosTo LIMITADOR DE cAMA 819,060 M.N,
0STO PLATO SWETADOR 1,432,860 M.N,
CosTo TOTAL $ 10,010,579 M.N,
POR UNIDAD

CosTo ToTAL $ 20,021,158  M.H,

(2 UNIDADES)

A
B
C

1l

56
349.4
115,2
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FORMULA PARA EL CALLULO DE ESPESORES PARA RECIPIENTtS SOP;ETIDOS A PRES ON INTERNA

DESCRIPCION DIP’ENSIONES INTERNAS DIMENSIONES EATERNAS
CuERPO CILINDRICO rlT= PR o T= PR
R se-0.6 P SE 0.4 P
FSFERA = PR
FEr e e
CABEZAS: T PD - PN
T T e
ELIPTICAS T aE g p O
TORISFERICA S L/R=16 23 1= _0.85PL = 0 855 pL ,
~ 0 wEe O T e 0.8
SIL/RSI6 2/3] 7= PA T= . PLM .
o ~ 25 o2t C 2se+p(M-0.2) T
HEMISFERICA T= PR 4 T= PR P
_ 2se -0.2 p 2sc -0.6 ¢
CONICA T= _ P 4 T= PD i
2C0s{se-0.0pP) 2005(8E-0.4 P)
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ECUACIONES PARA £L CALCULO DEL PESO Y COSTD DE RECIPIENTES A PRESION

ESPESIR EVOLVENTE TIPOS DE CABEZAS
COERCIAL | PespUlB/PT)= %D PESO_(LB / 2 cABEZAS) = A (DIAETRO EN PIES)?
B | (IAETROENTT TORISFERICAS ELTPTICAS 2:1 HEMISFERICAS
PucADAS | A B A B A B A B
3/16 0.8 25.7 %.60 1.93 04 1.9%6 30,8 1,988
i ! 0.75 34,30 33.80 1.916 37.0 1.978 10,8 1.987
5/16 : 1,10 42,20 41.60 1.9/ 5.7 1.9%67 51.2 1.936
3/8 ; 1.60 51,40 43,80 1.8% 53.3 1.%7 62 1.983
1/2 ! 2.80 53.5) 50.60 1.1 63.6 1.9%7 82,6 1.978
5/8 : 4,60 85,70 80,60 1.886 ou.1 1.9%7 103.8 1.074
73 : 6.50 102,90 9%6.00 1.884 100.8 1.9G1 128.8 1,962
748 ! 8,50 117,80 113,10 1.868 12 1.%7 152.2 1. 96k
1 - 1L10 134,60 142.60 1.655 136.0) 1.9%6 176.4 1.058
11/8 0 13.9 150.20 153.90 1,848 150.2 1.%67 19,8 1.964
13/16 15.20 153.%0 170.50 1.845 157.3 1.%7 207.0 1.9%68
11/4 17.20 166.60 179.80 1,643 166.8 1.%2 nz.0 1.9654
15716 18,9 175.00 189,40 1.841 173.5 1.965 227 .4 1,965
13/8 21,00 183,30 199,10 1,839 182.4 1,962 238.2 1.965
1172 25.4 200, i 22110 1.831 198.9 1.959 260.0 1.%5
15/8 29,10 216.60 i 239.90 1.820 2154 1.958 282.2 1.964
1374 24,00 233,20 i 259.9 1.828 133,2 1,954 05,2 1.%2
17/8 35.10 50,30 ’ 232,30 1,823 249,9 1,953 328.4 1.9650
2 43,80 266 80 ! 322.20 1.820 275.7 1.957 352.6 1.958
' " CosT0 DE RECIPIENTE A PRESIGH
MATERIAL COSTO
1) SA-515-70 cosTorks = 57612 (peso ke) D42
2) SA-203-3 COSTO/KG = 427720 (PESQ KG)'O'37
A3 cosTo/KkG = 145393 (PESD KG)—OLB

FzF: TESIS PROFESIONAL, AVELLA MARTIHEZ JoRGE A, , MEXICO 1986
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TESIS PROFESIINAL, AVELLA MARTINEZ JORGE A.

ECUACIONES PARA EL CALCULO DE COSTO PARA SOPORTES Y LIMIT/\DORI—.S DE CAFA

, COSTO (US DLLb/PZA)—l\*B (DIAPETRU N PIES)+ C DINTTI RO EN PIES)
- o ERIAL ACERo AL‘EAEREO;\J—” "HT"P'.:{{E&I/\L ACERO *I‘NMO—XIDABLL
DESCRIPCION MAT e :
PLATO SOPORTE 228.6 177 3 —33 7
PLATO SOPORTE 93,1 .~-11.8.3, :; 3.1 53 198 20,1
(MULTT LEAM) | B i e
PLATO HoLp-Dowty . 7060 - 857 < -%6 56,0 - 3594 115.2
(DE DOS PIEZAS) | S S '
PLATO HoLp-Dowy Loe67 211 %7 -503., 409.5 £.2
(CONSTRUCCION SEGMENTAUA) | e FRER
LIMITADOR DE CAYA ©2033 0 3MW9 o sL “*'7138 6 706 9.0
(DE DOS PIEZAS) ‘ o =Ny L :
LIMITADOR DE CAMA C73.2.0 1696 o 2.1 W, 3577 1.4
{CONSTRUCCION SEGMENTADA) ; e ‘

MEXICO 1986,
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FH-1  FILTRO DE HIDROGENO

DATOS:

D=0.608M (2PIES)

£ =1,52mM (5 PIES)

PD = 42.8 KG/CMQMAN ( 608 psiG)
MAT = ACERO AL CARBON

¢ = (602) (12) +
(13,800)(0.85)-(0.6) (609) 0.125
t = 0.632 t = 3/4 PULG.
A = 6.5 B = 102.¢

W =~A+ B (I
6.5 + 102.9 (2)
W = 212,3 LB/PIE

=
i}

PEso DEL CUERPO wc = WL
wC = (212,3) (5)
W, = 481 ke (1061 LB)

TAPAS (ELIPSOIDALES)

¢ = (609) __ (24) + 0.125
(2) (138001 (0.85)-(0.2) (609) -

33
1]
o
~
(S 21
o
1

3/4  puLs,

=
it

100 .8 B = 1.961
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PESO TAPAS W= (100.8) (2) 1901
wT = 178 k6 (392 LB)
PESO DEL RECIPIENTE wR = wC + NT
W, = usl + 178
W, = 659 ks (1453 LB)
$ 1
CosTo — = C (W)
K@ R
$ )
~ = 31.178.52 (659) 0.3826 . 9g02.2

Costo ToTAL = (2602.2) (659) (1,15)
$ 1,972,119 A DICIEMBRE 1985
1 COSTO ESCALADO A AGOSTO 1986
INDICE = 1.5134

$ 2,984,605 A AcosTO 1986
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ME-1 REACTOR METANADOR

DaTos:
D= 1.372v (4.5 PIES)
L= 6.,10M (20 PIES)

MaT = 1CrR -~ 172 MO
Pop = 23,7 KG/CM2 MAN (337 pP51G)
Ppbis = 33,6 KG/CMZMAN (477 .8 psl1G)

CUERPO
£ = Pp_R fC
SE - 0.6 Pp
t = (477.8) (26) + 0,125 = 1,5 puLG,
(138003 (0.85)-(0.6)(477,8)
WC = DL  (W/a)
wc = PESO CUERPO, KG
D = DIAMETRO, PIES
L = LONGITUD., T-T PIES
2
W/A = FACTOR MATERIAL, KG/PIE“

We = (3.1416) (4.5)(20) (4,626)

W = 1177 ke (2580 tB)-

TapAas (ELIPSOIDALES)

¢ = (477.8) (54) + 0,125 = 1,2 PuG,
2(13,400)(0.85)-(0.2) (L77.8) '

ot
it

1 1/4 vrule,



A=166.8y B= 1.9%2

PESO Tapas
_ B
W = A D)
W = (166.8) (4,5)1 962
W. =319 1B X 2 TAPAS
NT = 1447 K6 (3190 LB)
WR =WC + NT
N = 1077+ 1uy7
Wy = LO77 K6
CosTo
S oo !
KG R
% - 28,806,91 (4077) 04182 - gor 5
KG
CosTo EQUIPO = (892.5)(4077) (1,15)

$ 4,184,531 A DICIEMBRE DE 1985

C0STO ESCALADO A AGOSTO DE 1986

INDICE = 1,5134
CosTo EQUIPO = $ 6,332,870 A AGOSTO 1986
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PLATO SUJETADOR DE CAI'A A& = 56
(HoLp-Dowt  PLATE) B = 354.4
(ACERO INOXIDABLE) C =115,2

CosTo = 56 + 350,4 (4.5) +115.2 (20.25)
Costo UNITARIO = § 4004 u.s. DLLS.
COSTO SUJETADOR DE CAMA= $ 2,642,238 M.,

TASA DE CAMBIO AGOSTO 1986 660 M,M./DLL.

CosTo TOTAL 6,332,870 + 2,642,838

Costo TOTAL = $8,976.000 m.N,
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RECIPIENTES

SH -1, SH - 2, SH - 3 SEPARADORES DE HIDROGENO

DATOS :

D= 0.437 »n (L.,5 PIES)

L= 2.286 M (7.5 PI1ES)

Pp = 44,5 KG/CMQMAN (633 pSiG)
AT = ACERO AL CARBON

CUERPO

- (633)_(9) + 0,125 = 0.620 t=5/8 PULG
{13,800} (0.85)~(0.6) (633)

A= 4.6 B = 85.7

W= A+B (D

¥ PESO DEL CUERPG, LB/PIE
D DIAMETRO, PIES

W = 4,6 + 85.7 (1.%
W = 133,15 LB/PIE
PESO DEL CUERPO HC = wL
wc = (133,15) (7.5)

453 ke (1000 LrB)

=
t
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TapAs (ELIPSOIDALES)

LT 2) (B8$53(2J.85(51{§)0.2 & 0125
t = 0,61 ¢ = 5/8 PULG
A =841l B = 1,967
PESO DE TAPAS W= A (D)B
W= es1) (1.5)H ¥
W = 85 k6 (187 LB)
PESO DEL RECIPIENTE WR = wC + wT
WR = 453 + 85
wR = 538 k6 (1186 LB)
Costo
— = Ccp !
KG
_KZ— = 28,8%.91 (ke)0 4185 = 2082,4

CosTo EQuipo = (2082.4) (538) (1.15)

$ 1,288,380 A DICIEMBRE 1985
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COSTO ESCALADO A AGOSTO 1986

Inpice = 1,5134

$ 1,949,836 A acosTO DE 1980

SH-1 PRIMER SEPARADOR DE HIDROGGENG DE CARGA
SH~2 SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRGGENC DE CARGA

CosTO EQUIPD $ 1,949,836 mM.n,
ELIMINADOR DE MNIEBLA “Fp = 0.75
{ACERO INOXIDABLE) fm = 1.0
(TABLA 3.,9) FE = 1.32
CosTe BAsE = 0.31 (p) M4
P = DIAMETRG , PULG
CosTo BasE = (,31 (18} 1.94 = 84.4 uys DLLS.

{CosTo BASE) (FD) (FM) (FE)
(84.4) (0.75) (1.0) (1.33)
(84,23) u.s, DLLS.

i

CosTo MALLA
CosTo MALLA
CosTo MALLA

il

i}

TASA DE CAMBIO AGOSTO DE 1986 660 MN/DLL,

]

CosTo MALLA 55.596 M.N,
COSTO REJILLA (C.MALLA (0.42))
Costo REJILLA = 23,350 M.N,

Costo Eoulrpo § 1,949,836 M.N,
CosT0 MALLA 55,586  M,N.
CosTo REJILLA 23,350 MM,
Costo TOTAL $ 2,028,782 M.N.
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T A B LA 3.8

ECUACIONES PARA EL CALCULO DE COSTO PARA ELIMINADORES
Y REJILLAS SOPORTE

Costo (US DLLS/Pza.) =0.31 (DIAMETRO,PULGADAS)l‘gu (FD) (fM) (FE)
CosTo DE REJILLA = {CosTO DE MALLA) (0,42) . (FD) (FM)

FbD = FACTORES POR DENSIDAD
DENSIDAD MALLA REJILLA
(LB/FT°)
5 0,40 1.15
7 0.60 1.15
9 0.75 1,00
12 1.00 1.00
FM = FACTORES POR MATERIAL
]
1 MATERIAL MALLA REJILLA
t AceEro AL CARBON 0.75 0.75
Inox. T-410 1.10 1.15
Inox. T-304 1.00 1.20
; InoX, T-316 1,10 1.38
| MoNEL 1.50 3.00
FE =  FACTORES POR ESPESOR
. ESPESOR PULG MALLA
I 4 1.00
: Ls
| 12 2.16

REF. TESIS PROFESIONAL, AVELLA MARTINEZ JORGE A.
MEXICO 1986
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SH-3 SEPARADOR DE HIDROGGENOD DE REGENERACION.

Costo EQUIPO $ 1,949,826 M.N,
ELIMINADOR DE NIEBLA Fp = 0.75
(ACERO INOXIDABLE) Fn = 1,0
Fe = 1,33
CosTo BAse = 0.31 () =%

CosTo BASE 0.31 a2V - 38,45 u.s. bLes

i}

CosTo MaLLA = (CosTo BAsE) (FD) (FM) (FE)

CosTo MALLA = (38.45) (0.,75) (1.0) (1.33)

i

CosTto MaLLA 28.35 U.s. DLLS

25,313 (0.42)

ff

= 10,632 HM.N,
CosTo Eaulro $ 1,949,836 MM,
CosTo MALLA 25,313 M.N,
CosTO REJILLA 10,632 Mo,

CosTo TOTAL $ 1,985,781 M.N,



CLAVE

cC-1
€C-2

cc-3

CC-4
cC-5

CC-6
CH-1/r
DH-1A/B
-1
[E-1
SH-1
SH-2

SH-3

ToTAL

TABLA 3,10
COSTO ESTIMADO DE EQUIPO

PROCESO DE METANACION

SERVICIO

PRECALENTADO DE CARGA
INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE
DEL METANADOR

ENFRIADOR DEL EFLUENTE

DEL METANADOR

PosT-ENFRIADOR DEL COMPRESOR
CALENTADOR DE HIDROGENO DE
REGENERACION

ENFRIADOR DE HIDRGGENO

DE REGENERACION

COMPRESOR + RELEVO
DESHIDRATADORES

FILTRO DE HIDROGENO

METANADOR

PRIMER SEPARADGR DE HIDROGENO
DE CARGA

SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRGGENO
DE CARGA

SEPARADOR DE HIDROGENO

DE REGENERACION

C0STO

7818
15407

18099

12616
6420

7507

403234
20021
2984
8976
2029

2029

1886

5091%6

NoTa: COSTO ESTIMADO EN MILES DE PESOS A AGOSTO DE 1986.
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3,34 AnALists Ecowndmico,

Et. ANAL1SIS ECONOMICO SE LLEVA A CABD EN FUNCION

A LOS COSTOS DE INVERSION Y OPERACION CONSIDERAN

DO UN HORIZONTE DEL PROYECTO DE 10 Afios v una -

TASA DE DESCUENTO DEL 10%Z EN BASE A LOS CRITERIOS
CONSIDERADOS EN EL PUNTO 3.1.2 DE LAS BASES DE -

DISERO,

En Las TaBLas 3.11 v 3,12 SE PRESENTAN LOS CONSU
MOS UNITARIOS, AS[ COMO LA MANQ DE OBRA RESPECT]
VAMENTE PARA CADA ALTERNATIVA,

En LA TABLA 3.13 SE CONSIDERA EL ESTIMADO DE IN-

VERSION DESGLOZADO PARA CADA ALTERNATIVA HACIENDO
LA CONSIDERACIGN QUE PARA EL SISTEMA DE METANA--

CI16N SE DESARROLLG CON BASE AL PREDIMENSIONAMIEN

TO Y COSTED DE EQUIPO MIENTRAS QUE PARA EL SISTE

MA PSA SE LLEVO A CABO A PARTIR DE LA COTIZACION

coMERCIAL DE Unton CARBIDE, DE UN SISTEMA DE -~

CARACTERISTICAS SIMILARES AL CONSIDERADO EN EL -

PRESENTE TRABAJO,

En Las TaBLAS 3.14 v 3,15 s& PRESENTA EL RESUMEN
DEL ANALISIS ECONOMICO, DONDE SE PUEDEN OBSERVAR
LAS DIFERENCIAS EN COSTOS Y EN VALOR PRESENTE, -
AST COMO EN LA TASA INTERNA DE RENDIMIENTO.



A),

B),

c).

T A B L A

3.1

PROCESO DE METANACION

COSTO DE SERVICI0S AUXILIARES, MATER (A PRIMA,

QUIMICOS Y MANO DE OBRA

CONSUMO ANUAL  UNIDAD

SERVICIOS AUXILIARES

AGUA DE ENFRIAMIENTO 620,928 Y
AGUA DE ENF. (REPOSICION) 31,046 u3
ENERGIA ELECTRICA 3,205,440 KW-HR
VAPOR DE ALTA PRESION 46,670 Ton,

NATERIA PRIMA Y QUIRICOS

HATERIA PRIMA (Hp) 4,476,450 u’
CATALIZADOR DE METANACION 5,289 Ke,
HALLA MOLECULAR 3,560 Ka.
ALUMINA TABULAR 2,825 Ké.

No, PERSONAS

MANO DE OBRA DIRECTA

INGENIERO DE TURNO 1
ENCARGADO DE PLANTA 1
OPERADOR DE 1a. 1
HOTAS

1) St cONsiDERAN 3 TURNOS DE OPERACION,

DIRECTA

COSTO UNITARID (H.K.) COSTO TOTAL(M.N.)

3.83
4.0
6.0

862,08

60,9
4700,0
1436,0
1743,0

2,378,154
765,114
19,232,640
40,233,274

TOTAL 62,589,182

272,615,805
24,858, 300
5,112,160
4,923,975

TOTAL 307,510,540

3,955,502
3,335,376
1,720,485

TOTAL 9,011,363

TOTAL 27,004,088 (1)



oo b LA 3042
PROCESO P 4 A

COSTO DE SERVICIOS AUXILIARES. MATERIA PRIMA,
QUIMICOS Y HANO DE OBRA DIRECTA

CONSUMO AMUAL ~ UNIDAD ~ COSTO UNITARIO (M.N.) COSTO TOTAL (M,N.)
SERVICIOS AUXILIARES

ENERGIA ELECTRICA 3,916,719 Kw -HR 6.0 23,500,314
B TOTAL 23,500,314

MATERTA PRIMA Y QUIMICOS

MATERTA PRIMA (HZ) 4,476,450 MB 60.9 272,615,805
MALLA MOLECULAR (1) 1,800 Ke. 1436.0 2.584,800
ALUMINA TABULAR 6,303 Ke 1743.0 10,986,129
TOTAL 286,186,734
I1ANO DE OBRA DIRECTA No. PERSONAS
OPERADOR DE PRIMERA 1 ' 1,720,485
T O.T Al 5,162,535 (2)
NOTAS :

1) SOLO CONSIDERA LA REPOSICION ANUAL
2) SE CONSIDERAN TRES TURNOS DE OPERACION
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COSTO ESTIMADO DE [NVERSION POR EL METODO

FACTORES DE HAPPEL

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO

EQUIPQ DE PROCESO
INSTALACION
INSTRUMENTACTON

TUBERIA

ELECTRICO

ATSLAMIENTO

ACERQ Y CONCRETO

PINTURA

TERRENO Y ACONDICIONAMIENTOQ
INGENIERIA Y SUPERVISION
CONSTRUCCION

[MPREVISTOS

TOTAL ()
HOTA

1) ESTIMADO ORDEN DE MAGNITUD

AGOSTO 1986

MILLONES DE PESQS

METANACION

509
87
10

122
4
41
36

5
15
4]
88

100

1100

PSA

1020
45

30
70
28
7
15
95
190
150

1650



INVERSION
VENTAS 4476450 M3/A *1012,5 $/m3
€0STOS DE OPERACION

MATERTA PRIMA Y QUIMICOS
SERVICIOS AUXILIARES

MANO DE 0BRA

MANTENIMIENTO

DEPREC IACION

UTILIDAD BRUTA

IMPUESTOS FEDERALES

UTILIDAD NETA

FLUJO DE EFECTIVO

VALOR PRESENTE, TASA
DE DESCUENTO 10%

TASA INTERNA DE RENDIMIENTO

PERIODO DE RECUPERACION DE
LA INVERSION

1987
1100.0

-1100.0

11350

184%

6 MESES

T A

PROCESO DE METANACION

1288

4532.4
540.1
307.5

62.6
27.0
33.0
110.0

3992.3

2076.0

1916.3

2026.3

B L

1983

4532.4
540.1
307.5

62.6
27,0
33.0
100.0

3992.3

2076.0

1916.3

2026.3

A 3.14
ANALISIS ECONOMICO DE LA PLANTA PURIFICACION DE H,

1390

4532.4
540,1
307.5

62,6
27.0
33.0
110.0

3992,3

2076.0

1916.3

2026.3

1991

4532.4
540, 1
307.5

62.6
27.0
33.0
110.0

3992.3

2076.0

1916.3

2026.3

1992

4532, 4
540.1
307.5
62.6
27.0

33,0
110.0

3992.3

2076.0

1916.3

2026,3

4532.4
540.1
307.5

62.6
27,0
33.0
110.0

3992.3

2076.0

1916.3

2026.3

1994

4532.4
540,1
307.5

62.6
27.0
33,0
110.0

3942.3

2076.0

1916.3

2026.3

1995

45324
540.1
307.5

62,6
27,0
33,0
110.0

3992.3

2076.0

1916,3

2026.3

1996

4532, 4
540.1
307.5

62.6
27.0
33.0
110,0

3992.3

2076.0

1916.3

2026. 3

2026,3



INVERSION

VENTAS 4n76 450 W3/a ¥ 1012.5%/m3

" COSTOS DE OPERACION
MATERIA PRIMA Y QUIMICOS
SERVICI0S AUXILIARES
MANO DE OBRA
MANTENIMIENTO
DEPRECIACION
UTILIDAD BRUTA
IMPUESTOS FEDERALES
UTILIDAD NETA
FLUJO DE EFECTIVO

VALOR PRESENTE, TASA DE
DESCUENTO 10%
TASA INTERNA DE RENDIMIENTO

PERIODO DE RECUPERACION DE
LA [NVERSION

T A

B L

A 3.15

ANALTSIS ECONOMICO DE LA PLANTA PURIFICACION DE HIDROGENO

[t

11170

1017

10 MESES

1989

4532. 4
529.4
286.2

23,5
5.2
49.5
165.0

4003.0

2081.6

1921.4

2086.4

PROCESO P S A

199 1941

45324 4532.4
5294 529.4
286,2 286,2
23,5 23,5
5.2 5.2
49.5 49,5
165.0 165.0
4003.0 4003.0
2081.6 2081.6
19210 19214
2080.,4 2086, 4

1992

h532.4
529.4

2086. 1t

1993

199

4532.4
529.4
286.2

23.5
5.2
49,5
165.0

4003.0

2081.6

1921.4

208C.4

2081,6
19214
20864
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AnALists DE ResuLTapos,

EN ESTE ANALISIS SE DESCRIBEN LOS ASPECTOS MAS SOBRE
SALIENTES DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN EL DESARRO-
LLO DEL ESTUDIO,

CARACTERISTICAS DEL EQUIPO:

AMBAS ALTERNATIVAS PRESENTAN EQUIPOS CON MATERIALES
DE CONSTRUCCIGN CONVENCIONALES (ACERO AL CARBON) -
CON EXCEPCION DE ALGUNDOS EQUIPOS EN EL PROCESO DE -
METANACION, CONSTITUIDOS POR ALEACIONES DE Cr - Mo,
DEBIDO AL MANEJO DE HIDRGGEND A ALTAS TEMPERATURAS,

Lonsumo EsPECIiFiIco DE SERVICIOS,

HACIENDO REFERENCIA A LAS TABLAS DE CONSUMO DE SERV]
cros (3,11 v 3,12), se 0BSERvA QUE EL SISTEMA PSA -
PRESENTA UN MENOR CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES.
AS[ COMO DE MANO DE OBRA DIRECTA, EN CUANTO A MATERIA
PRIMA Y QUIMICOS, NO SE APRECIAN VARIACIONES SIGNI-
FICATIVAS,

OPERACIGON, SUPERVISION Y MANTENIMIENTO.

EN CUANTO A OPERACION SE REFJERE., EL SISTEMA DE META
NACION NO PRESENTA PROBLEMA ALGUNG., DEBIDO A QUE ES
DE TIPO CONVENCIONAL Y DE ALTA CONFIABILIDAD, - -~
ADEMAS, SE CUENTA EN MEXICO CON UN GRAN NOMERO DE -~
PLANTAS EN OPERACION, LO QUE HACE QUE SE DISPONGA DE
PERSONAL ALTAMENTE CALIFICADD Y CON GRAN EXPERIENCIA
PARA RESOLVER PROBLEMAS DURANTE EL ARRANQUE Y LA -~
OPERACION MISMA DE LA PLANTA.
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POR OTRA PARTE. EL SISTEMA PSA ES MUY CONFIABLE; SIN
EMBARGO, PRESENTA UNA GRAN COMPLEJIDAD DE OPERACION,
YA QUE ES UN PROCESO TOTALMENTE AUTOMATIZADO QUE RE
QUIERE DE PERSONAL ALTAMENTE CALIFICADO, DEL CUAL NO
SE DISPONE EN MEXICO, DEBIDO A QUE NO SE CUENTA CON

PLANTAS INSTALADAS, AMBAS PLANTAS PRESENTAN FLEXIBI

LIDAD DE OPERACICN SIMILAR,

EN MEX1CO SE CUENTA CON PERSONAL CALIFICADO PARA LA
SUPERVISIGN EN CUANTO A METANACION SE REFIERE, - -
MIENTRAS, QUE PARA EL SISTEMA PSA SE REQUIERE DE PER
SONAL EXTRANJERO PARA SU SUPERVISION, YA QUE ES UN -
PROCESO PATENTADO Y ESTA OBLIGADD A UTILIZAR LA SUPER
VISION DEL LICENCIADOR,

EL SISTEMA DE METANACION REQUIERE DE MAYOR MANTENI--

MIENTO QUE EL PSA, YA QUE NO ES TOTALMENTE AUTOMATIZADO,

SIN EMBARGO, LOS GASTOS DE MANTENIMIENTO PARA EL SIS
TEMA PSA SE INCREMENTAN DEBIDO AL HECHO DE ESTAR PA-
TENTADO,

Aspectos EconGmicos,

EN LAs TABLAS 3,13 A 3,15 SE PUEDE APRECIAR EL COSTO

ESTIMADO DE INVERSION DESGLOZADO, ASI COMO EL ANALI-

SIS ECONOMICO PARA CADA ALTERNATIVA, OBSERVANDOSE --

UNA LIGERA VENTAJA PARA EL SISTEMA PSA DEL VALOR PRE

SENTE, SIN EMBARGO, LA TASA INTERNA DE RENDIMIENTO -

(TIR) PRESENTA UNA CONSIDERABLE VENTAJA PARA EL SISTE
MA DE METANACION POR LO CUAL ESTE PROCESOC SE HACE -

MAS RENTABLE,
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EN BASE A LO ANTERIORMENTE EXPUESTO. SE CONSIDERA QUE
EL SISTEMA DE METANACION CUMPLE SATISFACTORIAMENTE --
LOS REQUERIMIENTOS DE PURIFICACION DE HIDRGGENO ASI -
COMO LOS LINEAMIENTOS GUBERNAMENTALES DE MAXIMA INTE-
GRACION NACIONAL,



DISENO DEL PROCESO
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CAPITULG CUATRO
DISERO DE PROCESO DE METANACION

BASES DE DISEfi0

LAS BASES QUE SE UTILIZAN PARA DESARROLLAR EL DISE-
NO DE PROCESO PARA LA ALTERNATIVA TECMICA ECONOMICA
MAS ATRACTIVA SOHM:

1. LOCALIZACION DE LA PLANTA,

LA SECCION DE PURIFICACION DE MIDRGGENO FORMARA
PARTE DE LA PLANTA DE CICLOMEXANO, LA CUAL ESTA
RA LOCALIZADA EN LOS LIMITES DE UN COMPLEJO PE-
TROQUIMICO, Y SU FUNCION SERA LA DE OBTENER HI-
DROGENOC DE ALTA PUREZA,

2. Tiro DE PROCESO.

EL PROCESO EMPLEADO PARA LA PURIFICACIGN DEL ML
DROGENO ES EL DE METANACION Y SECADO.

3. Tiro DE CARGA,

CORRIENTE DE HIDROGENO PROVENIENTE DE LA PLANTA
DE ETILENO,

4, CAPACIDAD,

SE OBTIENEN 477 FM>  ESTANDAR POR DA DE HI---
DRGGENO PURIFICADO, CONSIDERANDOSE ESTA CAPACI--
DAD COMO NORMAL Y DE DISENO, LA CAPACIDAD MINI-
MA ES DEL 60% DE LA CAPACIDAD NORMAL,
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ESPECIFICACIONES DE LA CARGA,

LAS CARACTERISTICAS PRINCIPALES DE LA CARGA
SON:

FLuJo MMCSD 492
PESO MOLECULAR 3.413
DENSIDAD, Ke/t3 3,70
VISCOSIDAD, CP 0,0105

CoMposICION EN TERMINOS DE COMPONENTES

@ MOL
HIDROGENO 50,96
MoNGX1DO DE CARBONO 0.95
METANO 7,96
ETILENC 0.12
ETANO 0.01

ESPECIFICACIONES DEL PRODUCTO

CONTAMINACION MAXIMA POR (O 1PPM EN PESO
CONTAMINACION MAXIMA POR HC 10 % &M MOL

CONDICIONES DE LA CARGA En L.B.

CARGA ESTADO PRES%ON TEMPERATURA FORMA DE
Fisico  Ke/cM~MAN °c RECIBO

HIDROGENO
DE PLANTA
ETILEND GAS 28.0 37.8 TUBERTA
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8. CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN L.B.

PrRoODUCTO/DESTING ESTADO PrReESION  TEMPERATURA

FIsico Ke/cmd MAN °C
HIDROGENO/PLANTA
CICLOHEXANO GAS 28.0 38
9. SERVICIOS
VAPOR
NIvEL PrRESIGN TEMPERATURA CALIDAD
KG/CMe MAN °¢
ALTA
PRESION 43,5 399 SOBRECALENTADO
Aoua_
SERVICIO PRESION TEMPERATURA
KG /CMEMAN °C

AGUA DE ENFRIA-

MIENTO
SUMINISTRO 5.6 32.2
RETORNO 2,5 MIN 46 max

AIRE DE INSTRUMENTOS
SE GENERA DENTRO DE LIMITES DE BATERIA,

ENERGIA ELECTRICA
SE SUMINISTRA EN LIMITES DE BATERIA,



4,2 DESCRIPCIGN DEL PROCESO.
4,2,1 INTRODUCCIOGN:

EL OBJETIVO BASICO DE LA SECCION DE PURIFICACION
DE HIDROGGENO ES ELIMINAR EL MONOXIDO DE CARBONO-
PRESENTE EN LA CORRIENTE DE HIDROGENO DE CARGA,~
YA QUE ES UN VENENO PARA EL CATALIZADOR DE HIDRO
GENACION DE BENCENO.

LA REMOCION SE EFECTUA MEDIANTE LA REACCION DE -
METANACION, EN LA CUAL EL MONOXIDO DE CARBONO Y
UNA PEQUENA CANTIDAD DE HIDROGENO SON CONVERTI--
DOS A METANO Y AGUA., LA REACCION SE REALIZA EN
UN REACTOR DE LECHO FIJO QUE UTILIZA UN CATALIZA
DOR DE NIQUEL SOPORTADO EN ALUMINA,

EL AGUA PRODUCIDA POR LA REACCION DE METANACION,
QUE TAMBIEN ES UN VENENO PARA EL CATALIZADOR DE

HIDROGENACION, SE ELIMINA MEDIANTE UN SISTEMA DE
DESHIDRATACION CON LECHOS DE MALLA MOLECULAR.

4,2,2 METANACION Y COMPRESION,
4,2,2,1 DescRIPCION DEL PROCESO.

LA CORRIENTE DE HIDRGGENO PROVENIENTE DE LA PLANTA
DE ETILENO, SE PRECALIENTA EN EL INTERCAMBIADOR -
CARGA EFLUENTE .DEL METANADOR CC-2, HASTA UNA TEM-
PERATURA DE 288°C (550°F) APROVECHANDO EL CALOR DE
LA CORRIENTE EFLUENTE DEL METANADOR MH-1,

EN CONDICIONES NORMALES DE OPERACION, EL PRECALEN-
TADOR DE CARGA DEL METANADOR CC-1 NO SE UTILIZARA,
SiN EMBARGO, ESTE PODRA PROPORCIONAR UNA SEGUNDA -
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ETAPA DE CALENTAMIENTO A LA CORRIENTE DE HINROGGENO
DE CARGA CUANDO EL CONTENIDO DE MONOXIDO DE CARBO-
NO EN £STA SEA BAJO 0 DURANTE EL ARRANQUE, AJUSTAN
DO LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION AL METANADOR ME-1
MISMA QUE PODRA SER HASTA DE 316°C (B01°F) cuANDO-
DISMINUYA LA ACTIVIDAD DEL CATALIZADOR AL FINAL DE
SU VIDA UTIL O CUANDO EXISTAN BAJOS CONTENIDOS DE -
€O,

LA CORRIENTE DE PROCESO CALIENTE, SE ALIMENTA AL -
METANADOR MH-1, EN DONDE SE REDUCE EL CONTENIDO DE
MONGXIDO DE CARBONO HASTA UNA CONCENTRACION NO MA-
YOR DE 1 PPM EN PESO MEDIANTE LA SIGUIENTE REACCION:

3Hy (6) + €0 (6) <ALecify (&) + Hy0 (6

EL METANADOR ES UN REACTOR ADIABATICO DE LECHO F1JO,
EMPACADG CCH UN CATALIZADOR DE NIQUEL SOPORTADO EN
ALOMINA Y DISENADO CON UN ESPACIO VELOCIDAD DE 25,5
M3 STD. DE GAS ALIMENTADO POR M3 COBICO DE CATALIZA
DOR POR HORA A LAS CONDICIONES DE OPERACION SELEC--
CIONADAS Y CON LA CONCENTRACIGN DE MONOXIDO DE CAR-
BONO QUE SE MANEJA EN CASO DISENO. (0.95% moL),

ELL EFLUENTE DEL REACTOR, DESPUES DE ENFRIARSE EN EL
INTERCAMBIADOR CC-2 Y EN EL ENFRIADOR DEL EFLUENTE-
DEL METANADOR CC-3 HASTA UNA TEMPERATURA DE 38°C -~
(72°F) SE PASA AL PRIMER SEPARADOR DE HIDRGGENO DE

CARGA SH-1, EN DONDE SE SEPARA EL AGUA QUE CONDENSA,
CARE SEFIALAR QUE EL ENFRIADOR ESTA DISENADO PARA --
PROPORCIONAR EL ENFRIAMIENTO NECESARIO CUANDO EL E-
FLUENTE DEL REACTOR SALGA A UNA TEMPERATURA MAYOR,-
ES DECIR, CUANDO SE PRESENTA LA MAXIMA CONCENTRA -~
CION DE MONGXIDO DE CARBONO EN LA CARGA (27 EN MOL)



Y/0 EL CATAL1ZADOR SE ENCUENTRE PARCIALMENTE DES
ACTIVADO,

POSTERIORMENTE, LA CORRIENTE DE HIDROGENO SE COM
PRIME EN EL COMPRESOR DE HIDROGENO DE CARGA, QUE
ES DE TIPO RECIPROCANTE, HASTA UNA PRESION DE --
39.4 ke6/ci2 MAN (560 PSIG) SE ENFRIA EN EL POST
ENFRIADOR DEL COMPRESOR DE HIDROGENO DE CARGA -
CC-4 HAsTA 38°C (100°F) SEPARANDO EL AGUA COMDEN
SADA EN EL SEGUNDO SEPARADOR DE HIDROGENC DE CAR
GA SH-Z.

ALGUNOS EQUIPOS DE ESTA SECCION SERAN CONSTRUI--
DOS CON ACEROS ALEADOS. LA METALURGIA FUE SELEC
CIONADA EN BASE A EVITAR LOS EFECTOS DE DESCARBOQ
NIZACION QUE PUDIERAN PRESENTARSE AL MANEJAR HI-
DROGENO A TEMPERATURAS ELEVADAS; EL ACERO AL CAR
BON, ES UN MATERIAL ADECUADO PARA EL MANEJO DE -
HIDRGGENO A BAJAS TEMPERATURAS.

4,2.2.2 QuimicA BASICA DE LA REACCION DE METANACION,

LA REACCION QUE SE LLEVA A CABO EN EL METANADOR
ME-1 ES LA SIGUIENTE:

o
3 Hy+ €0 —FALe Chy + g0

AH = - 52,000 KCAL/KG MOL

LA REACCION SE EFECTUA EN FASE GASEQSA Y ES MUY
EXOTERMICA,

CUALQUIER CANTIDAD DE BIGXIDO DE CARBONO (COZ) -
PRESENTE EN LA ZONA DE REACCION TAMBIEM REACCIONARA
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EN PRESENCIA DEL CATALI1ZADOR DE METANACIGN, DE
ACUERDO A LA SIGUIENTE REACCIGN:

AH = - 42,667 KCAL/KG MoL

(OMO SE PUEDE OBSERVAR DE LOS VALORES DE H,
AMBAS REACCIQNES SON EXOTERMICAS Y DEBIDO A QUE
EL SISTEMA ES ADIABATICO, SE TENDRA UN [NCRMEN-
TO DE TEMPERATURA EN LA CORRIENTE EFLUENTE DEL-
METANADOR, ESTE INCREMENTO TERMICO PUEDE ESTI-
MARSE CON LOS DATOS PROPORCIONADOR EN LA SIGUIEN
TE TABLA.

AUMENTO DE TEMPERATURA EN EL METANADOR,

CANTIDAD DE COMPONENTE CONVERTIDO AUMENTO TEMP.

°C (°F)
1% EN Mot DE CO 72 (162)
1% EN moL DE CG, b1 (142)

A CONTINUACIGN SE MUESTRAN L0OS RANGOS TIPICOS DE
LAS VARIABLES DE OPERACION A LOS CUALES SE LLEVA
A CABO LA REACCION DE METANACION:

VARIABLE RANGO
TEMPERATURA DE ENTRADA 232 - 360°C  (450-680°F)
PreSION 0 - 210 xa/cM2Man, (0-299 PS1G)
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ConCENTRACIONES DE CO0+(02

DE ENTRADA AL METANADOR HASTA 2.5 EN MOL

CONCENTRACION DE CO+(02 1 PPM EN PESO
DE SALIDA DEL METANADOR

4,2,2,3 EQUILIBRIO DE REACCION,

LA REACCIGN DE METANACION ES EXOTERMICA, POR LO
CUAL LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO DISMINUYEN A ME
DIDA QUE LA TEMPERATURA SE INCREMENTA.

EN TERMINOS GENERALES LAS CANTIDADES RESIDUALES -
DE MONGXIDO DE CARBONO ESTAN EN FUNCION DIRECTA -
DE LA TEMPERATURA Y UNA MAYOR CONVERSION DE LA --
REACCION ES FAVORECIDA POR TEMPERATURAS BAJAS,

SIN EMBARGO, PARA DISEflAR UN METANADOR, RARA VEZ

SE HACEN CALCULOS DE EQUILIBRIO YA QUE EN EL RAN-
GO DE CONDICIONES DE OPERACION EN LAS QUE GENERAL
MENTE SE TRABAJA, LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIQ SON
ALTISIMAS. ESTO HACE QUE EL EQUILIBRIO DE LA REAC
CION NO SEA EL FACTOR CONTROLANTE DE LA CONVERSION,

4,2,2.4 EFECTO DE LA PRESION.

UN INCREMENTO EN LA PRESION DE OPERACION FAVORECE-
EL DESARROLLO DE LA REACCION DE METANACION, YA OUE
El. INCREMENTO DEL CONTACTG MOLECULAR RESULTA EN --
UNA MAYOR CONVERSION DEL MONOXIDO DE CARBONO Y ADE
MAS, COMO SE PUEDE OBSERVAR DE LA REACCION. HAY ME
NOR NUMERO DE MOLES DEL LADO DE LOS PRODUCTOS, POR
LD CUAL LA CONCENTRACION DE MONOXIDO DE CARBONO AL
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EQUILIBRIO DECRECE.

EN TERMINOS GENERALES, SE PUEDE AFIRMAR QUE EL MONG
X1DO DE CARBONG REMANENTE VAR[A INVERSAMENTE CON LA
PRESION .,

4,2.2.5 EFECTO DE LA TEMPERATURA.

LAS VELOCIDADES DE LA REACCION SE VEN FAVORECIDAS
AL AUMENTAR LAS TEMPERATURAS DE OPERACION., PARA IR
IDEA DE LA MAGNITUD DE ESTE EFECTO, BASTA MENCIONAR
QUE UN INCREMENTO DE 56°C (133°F) PUEDE DUPLICAR LA
VELOCIDAD DE LA REACCIGN,

4,2.2.6 VARIABLES DEL CONTROL DEL PROCESO,

EL HIDROGEND DE CARGA REQUERIDO EM LA PLANTA, SE RE
GULA MEDIANTE LA VALVULA DE CONTROL DE FLUJO UBICA-
DA EN LA LTNEA DE ALIMENTACION DE HIDROGENO DE LA -
PLANTA DE ETILENO Y SE AJUSTA NORMALMENTE PARA OPE-
RAR CON 491.6 MucsD (17359 MpcsD) PUDIENDO EN UN MQ
MENTO DADO OPERAR A CAPACIDAD MINIMA CON 285 MMcSD
(10417 Mpcsp),

EN EL SISTEMA DE METANACION, LA CONCENTRACIGN DE MO,
NOXIDO DE CARBONO A LA SALIDA DEL REACTOR METANADOR
ES LA VARIABLE MAS IMPORTANTE, ESTA SE REGISTRA ME
DIANTE UN ANALIZADOR CONTINUO LOCALIZADO EN LA CO--
RRIENTE DE SALIDA DEL INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUEN-
TE DEL METANADOR Y SE MANTIENE POR ABAJO DE LA ESPE
CIFICACION REQUERIDA {1 PPM EN PESO)FIJANDO UNA TEM
PERATURA ADECUADA DE ALIMENTACION AL REACTOR; ESTA

ES FUNCION DE LA CONCENTRACION DE MONOXIDO DE CAR-~
BONO EN LA ALIMEMTACION Y EN MENOR MEDIDA DE LA --



ACTIVIDAD DEL CATALIZADOR,

CUANDO LA TEMPERATURA EM EL REACTOR METAMADOR SE
INCREMENTE A VALORES CERCANOS AL MAXIMO POR AL--
TOS CONTENIDOS DE MONGXIDO DE CARBONO EN EL HI--
DROGENO DE CARGA, SE DEBE DISMINUIR LA TEMPERATY
RA DE ALIMENTACION AL REACTOR HASTA DONDE LA CON
CENTRACION DE MONOXIDO DE CARBONO EN EL EFLUENTE
LO PERMITA, PERO EVITAMDO TEMPERATURAS IMFERIORES
AL 204°C {(399°F) PARA ELIMINAR LA POSIBILIDAD DE-
FORMACION DE CARBONILO DE NIQUEL, QUE ADEMAS DE -
SER UN COMPUESTO SUMAMENTE TOXICO, TIEMDE A DESAC
TIVAR EL CATALIZADOR REMOVIENDO SU COMPONENTE Ac-
TIVO,

CUANDO EN EL REACTOR METANADOR SE ALCANZA LA TEM-
PERATURA MAXIMA MENCIONWADA, LOS INTERRUPTORES DE-
TEMPERATURA QUE TOMAN LA SENAL DE DIFERENTES PRO-
FUNDIDADES DEL LECHO CATALITICO, CIERRAN LA VALVU
LA DE CONTROL DE FLUJO DE HIDROGENO DE ALIMENTA--
CIGN, OBLIGANDO A QUE SE PROCEDA CON EL PARO DE -
LA PLANTA,

CUANDO SE PRESENTEN CONCEMNTRACIONES DE MONOXIDO -
DE CARBONO EN EL HIDROGENG DE CARGA MENORES AL VA
LOR NORMAL, EL INCREMENTO DE TEMPERATURA EN EL ~--
REACTOR SERA MENOR Y POR TANTO, EL CONTENIDO DE -
MONGXIDO DE CARBONO EN EL EFLUENTE SE INCREMENTA-
RA; PARA CUMPLIR CON LA ESPECIFICACISON EN ESTOS -,
CASOS, HABRA QUE INCREMENTAR EL PUNTO DE AJUSTE -
DEL CONTROLADOR DE TEMPERATURA DE ALIMENTACION AL
REACTOR.
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ESTE CONTROLADOR ACCIONARA DOS VALVULAS EN RANGO
DIVIDIDO, UNA DE ELLAS REGULA EL FLUJO DE VAPOR DE
ALTA QUE PASA POR EL PRECALENTADOR DE CARGA AL ME-
TANADOR, LA OTRA SE ENCUENTRA SOBRE UNA LINEA DE -
DESVIO DE LA CORRIENTE DE PROCESO., QUE PERMITE EL-
ACCESO DIRECTO DEL HIDROGEHO FRIO DE CARGA AL REAC
TOR METANADOR SIN PASAR PCGRL EL PRECALENTADOR.

SI LA TEMPERATURA REGISTRADA EN LA ALIMENTACIGN AL
REACTOR ES MENOR QUE LA QUE SE TIEME EN EL PUNTO -
DE AJUSTE, EL CONTROLADOR ABRIRA LA VALVULA COLOCA
DA EN LA LINEA DE VAPOR DE ALTA, PROPORCIONANDO MA
YOR CALENTAMIENTO AL HIDROGENO DE CARGA.

S1 POR EL CONTRARIO, LA TEMPERATURA REGISTRADA ES-
MAYOR QUE EL PUNTO DE AJUSTE., EL CONTROLADOR ABRI-
RA LA VALVULA COLOCADA EN LA LINEA DE DESVIO BAJAN
DO, DE ESTA MANERA, LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION
AL REACTOR,

PARA QUE EL HIDROGENO DE REPOSICION LLEGUE A LA Z0
NA DE REACCION A LA PRESIOM ADECUADA, SE UTILIZA -
EL COMPRESOR DE HIDROGENO DE CARGA, EL CUAL ES DE-
TIPO RECIPROCANTE.

DESPUES DE LA COMPRESIBN, EL HIDROGENO SE ENFRIA -
EN EL POSTENFRIADOR DE HIDROGENG DE CARGA HASTA --
38°C (100°F)

4,2,3 DESHIDRATACION Y FILTRACION.

4,2,3,1 DESCRIPCION DEL PROCESO.

LA CORRIENTE DE HIDROGENO, YA LIBRE DE MONOXIDO DE
CARBONO, SALE DEL SEGUNDO SEPARADOR DE HIDROGENO -
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DE CARGA Y SE ENVIA A UNO DE LOS DESHIDRATADORES DE
HIDROGENO DH-1AB, PARA ELIMINAR EL AGUA PRODUCIDA -
EN LA METANACION Y QUE AN NO HA SIDO ELIMIMADA DEL
GAS; ESTOS EQUIPOS ESTAN EMPACADOS COM UN LECHO DE-
MALLAS MOLECULARES Y ESTAN DISENANOS PARA MANEJAR-
UNA CAPACIDAD GLOBAL DE ADSORCIGHM DE 8.9 K6.(19,5LB)
DE AGUA POR 100 KkG. (220 LBIDE ADSORBENTE.

LA OPERACIGN DE LOS DESHIDRATADORES SE REALIZA CICLL
CAMENTE DE ACUERDO A LAS SIGUIENTES ETAPAS: DESHI-
DRATACION, DEPRESIONAMIENTO, CALENTAMIENTO, ENFRIA-
MIENTO Y PRESIONAMIENTO, LAS ULTIMAS CUATRO ETAPAS
CONSTITUYEN LA REGENERACION DEL LECHO DE MALLAS MOLE-
CULARES, A CONTINUACION SE DESCRIBE CADA UNA DE LAS
ETAPAS,

A) DESHIDRATACION,

EL PERIODO DE DESHIDRATACION SE LLEVA A CABO DURANTE
8 HORAS EN LAS CUALES SE ELIMINA EL AGUA PRESENTE EN
LA CORRIENTE DE HIDRGGENO HASTA CONCENTRACIOMES NO -
MAYORES DE 10 PPM. EN PESO. EL HIDROGENO FLUYE A -

TRAVES DE LA CAMA DE ARRIBA HACIA ABAJO. LAS CONDI-
CIONES DE OPERACION EN EL DESHIDRATADOR DURANTE ESTA
ETAPA SON 38.7 Ke/cMZ MAN (550 psig) v 38°C (100°F).

B}  DEPRESIONAMIENTO.

UNA VEZ QUE HA PASADO EL PERIODO DE DESHIDRATACION,
ES NECESARIO DEPRESIONAR EL DESHIDRATADOR ANTES DE-
PROCEDER A LA REGENERACION DEL LECHO,PARA ESTO, EL-
HIDRGGENO EN EXCESO CONTENIDO EL DESHIDRATADOR SE -
eMvIA AL ENFRIADOR DE REGENERACION CC-5. EL PERIO-
DO DE DEPRESIONAMIENTO SE REALIZA EN 15 MINUTOS,
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c) CALENTAMIENTO.

PARA EFECTUAR EL CALENTAMIENTO DEL LECHO SE UTILI-
ZA COMO GAS DE REGENERACION PARTE DE LA CORRIENTE-
DE LA PURGA DE HIDRGGENO PROVENIEMTE DE LA SECCION
DE REACCION Y PURIFICACION DE CICLOHEXAMO. DICHA-
CORRIENTE SE PASA POR EL CALENTADOR DE HIDROGENO -
DE REGENERACION CC-6 PARA ALCANZAR LA TEMPERATURA-
DE REGENERACIGN DE 228°C (442°F) v SE INTRODUCE AL
DESHIDRATADOR EN REGENERACIGN DE ABAJD HACIA ARRIBA
PARA DESORBER EL AGUA PRESENTE EL LECHO DE MALLA MO
LECULAR., EL GAS DE REGENERACION, AL SALIR DEL DES
HIDRATADOR PASA A TRAVES DEL ENFRIADOR DE HIDROGEND
DE REGENERACIGN CC-5 DONDE SE ENFRIA HASTA 38°C  --
(100°F) ENTRANDD POSTERIORMENTE AL SEPARADOR DE HI-
DROGENO DE REGENERACION SH-3 EN DONDE SE SEPARA EL-
AGUA QUE CONDENSA. EL HIDROGENO EFLUENTE DE ESTE -
SEPARADOR SE ENVIA A CONTROL DE PRESIGN A GAS COM--
BUSTIBLE UNTENDOSE PREVIAMENTE CON LA OTRA PARTE DE
LA PURGA DE HIDRGGENG PROVENIENTE DE LA SECCION DE-
REACCION,

LA ETAPA DE CALENTAMIENTO SE EFECTUA DURANTE 4 HORAS.
D) ENFRIAMIENTO,

UNA VEZ FINALIZADO Et PERIODO DE CALENTAMIENTOD, SE-
INICIA EL PERIODO DE ENFRIAMIENTO., EL CUAL TAMBIEN -
SE REALIZA HACIENDO PASAR DIRECTAMENTE PARTE DE LA -
CORRIENTE DE PURGA DE HIDROGENQ PROCEDENTE DE LA SEC
c16n DE ReEaccidn a 10°C (50°F) A TRAVES DEL LECHO DE
MALLAS MOLECULARES EN EL SENTIDO NORMAL DE OPERACION.
DESPUES DE SALIR DEL DESHIDRATADOR, LA CORRIENTE DE -
ENFRIAMIENTO SE HACE PASAR POR EL ENFRIADOR DE HIDRZ
GENO DE REGENERACION CC-5 EN DONDE SE ENFRIA HASTA -
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38°C (100°F) vy CONTINQGA LA MISMA TRAYECTORIA QUE
PREVIAMENTE RECORRIOG EL GAS DE CALENTAMIENTO HAS
TA QUE FINALMENTE SE ENVIA A GAS COMBUSTIBLE. LA
ETAPA DE ENFRIAMIENTO SE EFECTUA DURANTE 3.5 HORAS.

£} PRESIONAMIENTO.

LA OLTIMA ETAPA DE LA REGENERACION ES LA DE PRESIO
MAMIENTO, LA CUAL SE LLEVA A CABO UTILIZANDO EL --
FLUIDO DE PROCESO,  ESTA ETAPA SE REALIZA CON EL-
OBJETO DE DEJAR LISTO EL LECHO DESHIDRATADOR PARA-
UNA NUEVA ETAPA DE SECADO, OPERANDO A LAS CONDICIOQ
NES DE OPERACION ESTABLECIDAS. ESTE PERIODO TIENE
UNA DURACIGN DE 15 MINUTOS.

UNA VEZ QUE EL HIDROGENO SE HA SECADG EN EL DESHI-

DRATADOR, PASA AL FILTRO DE HIDROGENO FH-1 PARA SE

PARAR LAS PARTICULAS SOLIDAS QUE EVENTUALMENTE SEAN
ARRASTRADAS POR EL GAS.  EL FILTRO TIENE EN SU IN-
TERIOR UNA CANASTA DE FILTRACIGN DE ACERO INOXIDA--
BLE Y PERMITE UNA RETENCION DE PART{CULAS DEL ORDEN
DE 25 MICRONES, FINALMENTE EL HIDROGENO SE ENVIA A
LA SECCION DE Reaccion DE CICLOHEXANO A UNA PRESIGN
DE 36.9 KG/cMZ MAN (525 PSIG) Y UNA TEMPERATURA DE-
38°C (100°F).

4,2,3.,2 VAR1ABLES DE CONTROL DEL PROCESO.

EL SISTEMA DE DESHIDRATACION CONSISTE DE DOS DESHI-
DRATADORES, UNO ESTARA EN OPERACION, MIENTRAS QUE -
EL OTRO ESTARA EN REGENERACION.

LA PARTE DE PURGA DE HIDROGENO DE LA SECCION DE REAC
CION QUE SE UTILIZA COMO GAS DE REGENERACION, TANTO
PARA EL PERIGDO DE CALENTAMIENTO COMO PARA EL DE -~
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ENFRIAMIENTO., SE ALIMENTA AL DESHIDRATADOR EN REGE
NERACION A CONTROL DE FLUJO.

EN EL PERIGDO DE CALENTAMIENTO, LA TEMPERATURA DEL
GAS SE REGULA MEDIANTE UN CONTROLADOR DE TEMPERATU
RA QUE VARIA LA ABERTURA DE LA VALVULA DE VAPQR DE
ALTA QUE SE INTRODUCE EL CALENTADOR DE GAS DE REGE
NERACION,

ESTE CALEHTADOR SE OPERARA INTERMITENTEMENTE, PARA
LO CUAL UNA VALVULA SOLENOIDE ACTIVARA LA VALVULA-
DE CONTROL MENCIONADA DURANTE LOS PERIODOS DE CA--
LENTAMIENTO,
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4,2.4 PARO DE LA PLANTA DE PURIFICACION DE HIDRGGENOD,

LA PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO PUEDE SA-
LIR DE OPERACION POR ALTAS TEMPERATURAS EN EL --
REACTOR DE METANACION, OCASIONADAS POR ALTAS CON
CENTRACIONES DE MONOGXIDO DE CARBONQ EN LA CO -~
RRIENTE DE HIDROGENO DE ALIMENTACION, CUANDO ES
TO SUCEDA, O CUANDO SALGA DE OPERACIGN EL COMPRE
SOR DE HIDROGENO DE CARGA, SE DEBERA PROCEDER AL
PARO DE LA PLANTA, PARA LO CUAL HABRA QUE CORTAR
LO MAS PRONTO POSIBLE EL SUMINISTRO DE BEMCENO -
A LA SECCIOM DE REACCIGN Y EVITAR DE ESTA FORMA-
CARBONIZACION EN LOS REACTORES AL IR DECRECIENDO
EL HIDROGENO EN FORMA PAULATINA,

'H.Z.S METODOS ANALITICOS PARA EL CONTROL DE LA PLANTA.
4.2.5.1 INTRODUCCION,

Los METODOS DE CONTROL ANALITICO CONSTITUYEN UNA
HERRAMIENTA FUNDAMENTAL PARA VIGILAR QUE EN LA -
PLANTA SE ESTE DESARROLLANDO EL PROCESO ADECUADA
MENTE.

EL CONTROL ANALITICO PERMITIRA ANALIZAR LAS cCO-

RRIENTES QUE ENTREN COMO ALIMENTACIGN A LA PLANTA
DE TAL FORMA QUE PUEDA DETECTARSE CUANDO ALGUNA -
DE ELLAS, EN UN MOMENTO DADO, NO CUMPLA CON LAS -
ESPECIFICACIONES ESTABLECIDAS EN BASES DE D1SERNQ.
L0 CUAL HARIA POSIBLE NOTIFICAR LA ANOMALIA A LA

PLANTA DE DONDE PROVIENE LA CORRIENTE, PARA SU -

PRONTA CORRECCIOHN,

TAMBIEN PERMITIRA VERIFICAR QUE EL HIDROGENO SALGA
DE LA PLANTA, CUMPLIENDO TODAS LAS RIGUROSAS ESPE-
CIFICACIONES QUE SE REQUIEREN PARA QUE ESTE PRODUCTO
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PUEDA REACCIONAR CON BENCENO PARA PRODUCIR CICLO-
HEXANO.

4,2.5.2 LOCALIZACION.

LAS CORRIENTES QUE REOUIEREN DE ANALISIS SON LAS
SIGUIENTES:

A) CORRIENTE DE HIDRGGENO EFLUENTE DEL SISTEMA DE
FMETANACION,

EL CONTENIDO DE MONOXIDO DE CARBONO DE LA CORRIEN-
TE DE HIDROGENO EFLUENTE DEL INTERCAMBIADOR CARGA-
EFLUENTE DEL METAHADOR ME-1 SE OBTENDRA MEDIANTE -
UN ANALIZADOR CONTINUO QUE PERMITIRA OBSERVAR EL-
FUNCIONAMIENTO DEL METANADOR Y VIGILAR QUE SE CUM-
PLA CON LA ESPECIFICACION REQUERIDA DE ESTE COMPO-
MENTE EM EL HIDROGENO QUE SE ENVIA A LA SECCIOM DE
REACCION PARA EVITAR EL ENVENENAMIENTO DEL CATALI-
ZADOR DE HIDROGENACION,

B) CORRIENTE DE HIDROGENO A FH-1 (EFLUENTE DE LOS
DESHIDRATADORES) .

SE DEBERA COLOCAR UN ANALIZADOR CONTINUO DE AGUA -~
EN ESTA CORRIENTE YA QUE DICHA SUSTENCIA ES UN VE-
NENO PARA EL CATALIZADOR DE HIDROGENACION Y ES CON
VENIENTE ESTAR ALERTA DE QUE SUS CONCENTRACIOMNES -
NO REBASEN LOS LIMITES PERMITIDOS (10 PPM MAXINMO).
ADICIONALMENTE SERA INSTALADA UNA TOMA DE MUESTRA-
QUE PERMITIRA COMPROBAR EL FUNCIONAMIENMTO DEL ANA-
LIZADOR,
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UNIVERS TDAD BUTONORS DE MERILO FACULTA® BE QUIRICA
TES18 PROFESLOWAL FERRANDD RAGZARILLA N N CTA. 80544324
PEXICO Baf. APe A ABAYA SURAKS FECNA 12 AGO. B4

4.4 RALANCE 9E RAJERIA ¥ ENERGIA

CORRIENTE WO, (BASE) 1 AP 2 UAP 3 vir 4 YAP 5 VAP
CO™PORENRTE XE/n L PESD XE/K £ PESO KS/H L PESO [{T4.] X Piso K& /M X PESO
NIDROGEND 1511211 534721 160.84 23.308 360,84 23,922 1469.77 54709 159191 53.721
RONCX .CARBON 219.28 7.798 .00  .000 .00 .000 .00 000 219,20 7.198
NET R0 1032.27 37.409 1076.31 89,524 T076.31 68,967 1977.83 84,083 1032.27  37.400
ETILEND 27.74  .986 200 000 .00 000 .00 <000 27.74 TS
(1A 2448 JOBS 23013 14404 Z3.13  1.482 32.2%  1.206 2.40 088
CICLOMEX &410 .00 000 B5.28  5.508 B5.28  S.464 .00 DBO .00 000
AGUA .00 000 2.56 188 15.08 943 .05 002 .00 .000
TOTAL KGZH 2812.87 100.000 1548.11 100.000 1560.61 100.000 2671.88 100.000 2812.87 100.000
F TOT KG-NOL/HRLB-MOLFH .  B24.08 1818.73 248,00 S46.76 240,70 S4B.29 TI9.58 1762.77 824,05 1814.73
TERPERATURA F o ¢ 100.00 37.78 50,00  10.00 TR.IB 25.63 100.00  )7.78 100.26 37.92
PRESION PSIGoKGILNZ MAW, 39015 27994 422.40 29.409 133,00 9.492 524.99 364912 334.99  23.100
(P ATR = 1,.0332 KG/CM2 ABS)
PSSO NOLECULARSK WATIONR S.413 35 366 8,262 26.388 422758 20.245 Y342 34792 3.413 38.366
PENS RELATIVA A 60 SeAP] -104001229 08D J16833 719,235 JTET4L T13.5%3 S100BT 1271245 -304001229 080
8PP A SO F 4086 o6 140643 140842 _ 4002.1 40866
PR3ISE 27 CoiKEUSCATATA  4PT1.698 4635867  TAT.956 187,012 1482370 141,407  ATT.0T8 434,631 409,618 448 567
PENS A PYY LB/FEIOREIAS «2310 .70 4046 T.92 L1623 2.60 L2943 4.7 «2082  3.34
N3/SEE AP XY 211 054 .87 157 o234
CALOR ESP A PYT CALIG-C 2.0837 1.2113 11971 2-1403 2.0828
cricy 13018 1.3818 13674 1.3905 13017
YISCOSIOA® CENTIPOISE 0105 0108 w0102 -0103 -0103
COND . TEMAICA KCAL/H-N-C <3218 »0855 0875 «3220 1217
PACTOR CORPRESIDILIDAD 1.01%¢ 1.0087 1.0029 1.0204 1.0140
ENTALPIA ESP. CAL/G-MOL 2144.29 2013.73% 210430 21534y 2144,29

ENTALPLIA NKCAL/® 1767 .0 4994 $30.0 1721.0 trsr.o



UNIVERS TOAD AUTONONL BDE REXICO FACULTAD 8 QUIAICA
TESIS PROFESIONM FERMANDO MANEANILLA M . CTA. B05AAS2-4
PEXICO Dofe APos A AMATA BURAND FECNA 32 AGD. B8

BALANCE PE BEATERIA ¥ ENERGIA

CORRIEMTE WO, (RASED 6 VAP T VAP B8 VAP P VAP 10 var
CORPONENTE X6 /N 1 PESO win X PESO K6 X PEsSO KE/n X PESO Ke /u £ PESO
HI® ROGEND 1511.11 53.72% 151111 53.721 161,77 51.987 1861.77  S1.907 146177 51.987
ROK M LCARBON 219.28 7795 219.28 1795 00 000 00 «000 «00 000
RET MO 1052.27 37 <ADF 1052427 37.409 11T7.85 41.874 1177.85 &1.87% 117T7.85 41,074
€TItLnd 2774 «986 2T.TH «988 -00 000 «00 »000 «00 «000
TAN 2.48 0088 2.48 +088 32.2% 1948 32.20 1145 32.21 1.143
CICLONEXARMD «00 =000 .00 000 .00 «000 .00 «000 +00 «000
AGUA <00 «000 «00 -000 181,04 S.014 141,06 5.8%¢ 11,04 5.014
TOTAL KG&/H 2812.87 100.000 2012,87 100.000 1892.87 100.000 2812.87 100.000 2812.87 100.000
F YOV K&-NOL/NoLB-KOL/N 824.0% 1816.73 824,05 1816.7) 807.4% 1780.03 80T.4% 1780.03 80T.41 1780.03
TERPERATURA F = € 550,00 287.78 450,00 287.78 60000 3460.00 230.39  110.49 100.00 37.78
PRESION PIICXCICNZ AAN. S46.99 24397 336,99 213.494 3260.99 22.9%1 316,09 22.288 306,99 21.583
. ATh = 1.0332 K&/CRZ ARY)
PE30 ROLECULARSK WATSON 3.413 35 .366 3.4 13 315,366 Jedl4 35.391 3.484 35.391 J.484 35.391
SENS RELATLVA A 40 Feapl =104001229.080 -1040071229.080 «103631208.027 +105837208.027 ~103631208.027
e A b2 F 4086 .6 4086.6 4023 .4 4023.4 4023 .4
MISP 20 ColXE*TISCLTATR AP1.878 468 .547 A91.618 (11 X1%4 481,687 45%.082 AB1.687 459,082 481.687 459082
SENE A PFYT LB/FRISKG/RS « 1129 .81 «1098 .76 09686 133 #1543 ekl <1843 2.96
RI/SEC AP YT o432 NIy 509 «3%168 o264
CALOD ESP A PYT CAL/EAL 2.4711¢ 21711 2.1807 2.0760 2.0504
[$F144 1.3647 F 3647 1.3327 1.3800 1.3899
YISCOsIPAp CENTIPOLSE #0165 <0143 0179 -0122 0103
COHD JTE MICA KCAL/JH-R~C 1853 1852 «1995 -1389 #1193
FACTOR COMPRESIDILIDAD 1.0092 1.0000 1.0078 1.0%07 1.0114
ENTALPLIA E3P, CRL/6-A0L 3956.17 3955.83 452289 2073.64 2150.80
ENTALPIA AKCAL/W 32602 32%9.9 J831.Y 2158.8 1738.0



UNIVERS 1DAD BUTOWONA 9 REXI(O
TE313 PROJES TONRL
AEXICO d.F.

BALANCE DE RATRRIA Y IMEREIA

CORRIERTE RO, (PALEL) 11 VAP
COMFONENTE XG /W X PESD
HID ROCEND WN61.77  535.6%0
RONOX'.CARDON «00 =000
METY AMO THr7.8%  A).381
ETILEHOD =00 =000
£1A N0 32.2¢ 1.184
CICLONE XAND «00 <000
AGUA 43.30 1595
TOTAL KG/H 27T15.13 100 .000
F TOT K ¢HOLZNRB-NOL/K 80t.98 1248.07
TERPERATURA § » 100.00 37.78
PRESION PEJGEKC /TN MAN 3068.99 21.58%
(re ATR =  T,03327 K6/CN2 ABS)
PE30 ROLECULBR"K VATSON 3.586 36 .330
PERS BELATIVA A 60 Foary «T02341251 &154
oPP A 60 F 4008.6
33D 2N CulXCe WS C,TATA L7845 455 .998
PENS A PYY LB/FE3*KG/RT <1792 2.87
PR sPYY
BIISEC AP YT 263
VAPORIIALION NOKARCPESD
CALOR €5 & PYT CAL/E-C 2.1071
[{ 2] 1.3809
¥ISCOSIDAD CENTEPOISE <0103
COMD  TERMICA KCAL/M-A~C «120¢
FACTOR CORPRESIBILINAD 1.0118
EMTALPIA ESP, CAL/G-NOL 2148.99
INTALPIA AKXt/ 1723.3

FACULYAD bE QUIRICA

FERMANDO MANZIAMILLA N
AP, R AMAYR BURAND

12 AGUA
Ke/n E PESD
00 «000
+00 +000
«00 =000
+00 «000
«0t «000
=00 -000
?7.74 100.000
$7.T4 100.000
$.43 11.96
100.00 37.78
I06.59 21.583
.01 8.758
1.00000 10.000

1648

3.237 3.083

61.8249 990.34

1.6

13 var

(474}

1et.TT
.00
1"Mrr.us
-00
32.2¢
«00
43.30

1 PESO
55.838
000
43-381
«000
1-184
-000
1e595

2715 .13
001,98

100.000
1768 .07

11587
19.373

240.20
$57.99

3.388 36.350
«102381231.154
4008.6
479,431
2542

«183

4.07

2.1398
1.3192
- 0123
RIY3]
1.0190
2713.85
2178.1

433 .998 .

FECHA

14 Rgl

X8/N

14461.77
+00
1177.83
«00
32.21
.80
43.30

X PESO
53,838
000
43301
2000
t.1006
+000
1594

2773.93
801.98

100.000
1748.07

100.00
349,99

3r.7T8
38.470

3.388 36,350
»102347231.134
AQOB .6
435.8v8

$.00

4T ASY
-5120

A7 LTI IV Y ]

2343.43
1719.0

12 60,

CYA. 8034432-4
L1

15 var

X6 /n X PESO
1441.77  §4.20%
«00 «00
1977.85 43,477
00 -000
32.21 1.494
00 «000
24.93 P24

2894.T74
800.%4

100 .000
1765.82

100.00
549.99

37.78
38 .470

3347 36,338
«1017212359.010
4005 .8
453 .418

(Y8 2/

4TY 2842
«3100

=151

221259
1.3907
-0103
<117
1.0212
2954,49
7.y



UNIVERS TOAD BUTONORA OE HEXICO FACULTAD BE QUINECA
TES I3 PROFESTOMM. FERWANDO RANZANILLA W . CYAe BOSAGI2-A
PEX IO d.f. APy A KNAYA DURAHD FECHA 12 ASH. B&

OALANCE DE MATERILZ ¥ ENMERGIA

CORRIERTE NO. (EASE) 21 AGUA 22 AGUA
COMPONENTE KB /N T rLso KE/n X PESO
H1B ROGENS »00 «000 «00 -000
ROR GX . CARB OB =00 +000 «0D «000
RET MO +00 +000 «00 =000
ETILEND «00 000 «00 =000
£ETan «00 «000 «00 «-000
CICLOHEXAND «00 000 +00 «000
AGUA 78.54 100.000 12837 100,000
TOTAL KE/W 768.54 100.000 18.37 100.000
F TOT X G-MOL/ROLD-NOL /M 430 9.4 1.02 2.25
VERPERATURA F. o ( 100.00 37.78 10000 37.78
PRESION PRICORKGICAY MAN, 160.623 11.298 S49.99 38,470
(Pe ATR = $.0332 E&/CN2 ARS)
PESO WMOLECULAR X WATSOW t8.016 8.738 18.016 B8.758
PENS RELATIVA A 60 Fenp] 1.00000 10.000 1.00000 10.000
8P A 80 F 1M.Y 2.8
MISE 27 €106 ASCLIATN 2.601 2.479 608 «580
PENS A PYY LB/FEIGKE/ND 61.08249 990.34 61.8249 990,34

IPRAPYT 1.3 -3



WIVERS TDAD AUTONONA OF MEXICO
TESLS PROFELIONAL
PEXLICO Dofa

SALANCE PE MATERIA Y [RERSIA

(ORRIENTE BO. (FASE) 16 VAP
LOPORENTE (174 T PESOD
RIS AOGEND 204.5% 23.300
RONOX LCANBOR <00 =000
RET ANO 610425 69324
ETILEND .00 000
EYAM 13.1t 1491
L[3CLONERARD ¢6.33 5 «308
AGUK t.d5 -183
TOTAL KRG/ 877.73 100.000
f LOT KE-MOLIKSEH-NOL/K 140.61 310,00
TENPERATURA § o C $0.00 $0.00
PRESION PERIGOXGICN2 RAN . 10448  13.88)
. ATR & 1.0332 E6/CN2 AGL)
FES0 ROLECULANGK WATSON 4.24&2 26 J384

PENS NELATIVA A 60 forF] -$6633 719.253
"y AT T 197 .4
PRSI 277 L IRCeESCLIATR s3.088 79 00
PENS A PYY LR/ITIXEINT « 23580 3.0

mI/sE6 AP T T 064
CALOR ESP R pYY CAL/E-C 1.1990
eIy 13760
¥ISCOS20AD CENTRPOISE 0104
coup, JEMICA KCAL M-R-C 0845
FCTI0R CORPRESIRILIDAS 1.003%
EeTALPIA EBP, [ALSS-AOL 2015.92

ERTALPIA AKCAL/B 283.8

FACULTA® BT RUINICA

FERGARDD RANIAWILLE W
APy A ANATA DURAND

17 VAP

xe/Mm 1 PilO
2ph59 2308
=00 L00
610,23 59.524
W00 «000
3.1 1404
[3.79-31 5308
1.45% «183

877.75 100.000
140.81 310.00

2¥7.T8
12.968

3530.00
184,44

8.242 24.388
«98633 T1P.238

19744
pl.B82 719.951
L1142 1.8}
133
1.3720
1.3028
«0378
= 1841
1.0048
4234414
593.4

18 ¢AP

(3741 I PESO
204439 14019
.00 «Q00
610,25 $2.994
«00 «000
13.17 1.354
8,35 4.9
PZ.0 Pu3A2

960.74 1004000
165 .88 321,13

287.T2
11.930

330.0D
169,88

6.650 24,730

~18048 £52.022
1a1

24,901 824023

1127 1.41
YN
1.208¢6
1.3028
0178
1308
1.0040
4246 0k3
dta.3

CTA. 005443274
fECHA 12 AGO. B4

1% war 20 vAr
E Y 0] X PESD (¥4 X ri30
1046.59 21.171% 204.59 22.992
«00 000 «00 «000
490,25 42.9%4 510.25 83.3352
.00 000 «00 -000
13.11 1,354 13491 4?7}
48,33 4,991 48,13 543
TT.h4 9.542 13.89 Te3s)
*68,74 100.000 ge0.1% 100.000
145,06 321.13 14130 311.32
100.00 AT.TH 100,00 37.78
180.48 1t.292 160,42 17,298
4650 ?4.730 42300 76,140
~T8048 832,822 216829 T0P.320
1. TeY.2
84 .90 82.823 B4 o300 [ I Fa1as
1938 3.10 +1833 294
-0087 «084
11409 A\ 35444
123455 13847
0111 «0H119
«OB4T « 0901
1.0020 1.0038
2231.42 2wz
3t5.0 ALY



4.5 HOJAS DE DATOS DE
EQUIPO DE PROCESO



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS DE
DE MEXICO PROCESO PARA
RECIPIENTES
TESIS PROFESIONAL N2 de Clo. BO54432-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HoWA | DE 3
PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO Fig. N2 4.1
CLAVE DELEQUIP0 DH-1A,B INR UNIDADES  DOS
SERVICIO DESHIDRATADORES DE HIDROGENO POSICION.VERTICAL
TIPO DE FLUIDO'LIQUIBO FLUJO; Ipm ; DENSIDAD " g/fem?
WAPOR 0 8AS HIDROGENO +HC+HZ0FLUJO: 0.151/0.133 ( I )ms jDENSIDAD ,004 9/0029 g Am®
TEMPERATURA. OPERACION 38/288 (1)  °C{MAXIMA 38/399 (1)  ©°c;DISEN0 399 °¢
PRESION. OPERACION 38.7/13.0( | kg/m®man; MAXIMA 42 5/14.1 (| ) kg/em®man,DISENO 468 kg /em® man
DIMENSIDNES; LONGITUD T.T. 4573 mm;DIAMETRO 914 wm ;CAPTOTAL 5245 T-T hros
NIVEL: NORMAL  — mm, MAXIMO — mm;, MININO — T mm
ALARMA ALTONIVEL ~ — mmALAMIA BAJONIVEL  —  mmiMIVEL DE PARO  — am
MATERIALES: CASCARON A.C.//aMoCABEZAS A.C. /o Mo jMAL LA SEMRADORAENFESOR — mmMATERIAL —
TIPO CIRCULAR:DINMETRO  —  mm; TIPO RECTANGRLAR:LONGITUD — mm; ANCHO  ~— mm
 CORMOSION PERMICASCARON mm;CABEZAS  mmAISLAMIENTD; * SI'RECUBRIMIETO INTERNO; NO,
SOGUILLAS
Nt NOM. SERVICIO @
1 {2 |508 | REGISTRO DE HOMBRE r
2|1 | 152 ] ALIMENTACION DE SH-2 -
301|152 | SALIDA DEVAPOR AFH~I
a 11125 VALVULA DE SEGURIDAD /;3“’
5 (1 1102 | CONEXION PARA DESCARGA REJLLA DE -
DE LAMALLA CON(TEE‘NCION\f\ ‘
6|1 | 5 MUESTREADOR DE HUMEDAD =
n|
REJILLA 2 '
FLOTANTE
(8)
) <
J ]
NOTAS @—+—-
{ 1 ) OPERACIONES SECADO/REGENERACION
(2)MALLA MOLECULAR TIPO 44, 3.13 M3
| 3) MATERIAL SOPOBIE ALUMINA 3 mm @
{4 ) DISTRIBUIDOR. VER HOJA 2
15) COLECTOR . VER HOUA 2 1
{6) REJILLA .VER HOJA 3 ™ REJILLA (o)
SOPORTE
e 914 mm
e e




UNTVERSG TDAD  NACTONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS DE
DIt HEX1CO PROCESO PARA
I RECIPIENTES
SIS PUOTLSIGTAL 1.7 da Cta 8054432-4
ALOO AN ANILL A ) HOJA oE_ 5> |
_PLANTA UE PURIICACION OE MIDROGEND Fig N2 4
Lo AVE DEL EQUIFO DI TR, B Tne unibaoes  oos
[ siRvico DESHDEATADONLS BE IDKOGEND B POSKCION.VERTICAL
]P0 oE FLIDO LIGUIDD FLUWO, \pm, DENBIDAD ofem®

WPOR 0 GAS IDROGIND +HC h WO FLUJO. O IJI/O ITS( 1 Im¥s {DENSIDAD . 0049/0029 gA:m

[ e oo -
L rfMPp}m‘unA_o_PE"n_@QtoN m/ 88 (1 | OciMAXIMA 387399 (1) °C,DISENO 399 °c
PRESION; OPCRA(:lON Rt} 4/130( I\ un MAXIMA 42 5441 () )kg/cmzmun DISENO a6 8 kg/cm' man
__}_ DIMENS| ]ouss LONGITUD T.T, am 1 ”w_qmunno 914 mm\CARTOTAL 5245 T-T Mros |
1 NIVELA NORMAL  mm;MAXIMO mm; MINIMO — mm
L ALARMA ALTO NIVEL L _mm VALARMA BAJO NIVEL  —  mmiNIVEL DE PARD — mm
MATEHI ALES CASCARON A G I/ MoGABEZAS A G '/y Mo {MALL A SEPARADORAESPEIOR — mm MATERIAL —
TIPO CIRCULARDIAMETRG mm.nmnammu LONGITUD - mm; ANCHO  — mm
COMROSION PERM:CASCARON mm CABEZAS  mwmiAISLAMIENTO; ' 81} RECUBRIMIETO INTERNO; NO,
BOQUIL LAS
NS CANTig NOM SERYICIO
12 1508 | REGISTRD DL_I'Q[\A_BR[
211 )1 | ALIME NTACION | DE S
R EREEE
ER I T W\LVULA DE SEGURIDAD
B o coNr me PARA DESCARGA REILLA DE -
(S A I T CONTENCION - SO
[ - 18 E
. 6 )i 51 -
; T 3
il - e e et P 1
REJLLA -~ C7 :
o - R - — FLOTANTE /
Sl _ ({3 Va
/l
S SR S ¢« o
! 3 2y 4 -
: <
[0 S .
NOTAS (o)
{1 ) OPERACIONES SECADO/REGENERACION
(2 IMALLA MOL.FCULAR npo_m\ 313 R
1 3) MATERIAL SORORTE ALUMINI\ 3mm mm @
lﬂ_qmw DOR VER HOJA 2

R Vl' HOJ,\ 2




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS

DE MEXICO DE PROCESO

TESIS PROFESIONAL NQ de Cta. 8054432-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE o ur) T oF 3

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO

Fig. N® 41

AVE_DEL EQUIPO DH=-1A/B "Tne 0 uNIDADES UNA

DISTRIBUIDOR DE FLUJO

€ BARRAS 30PORTE SOLDADAS
A LABOQUILLAINTERNAY A
LA PLACA DE CHOQUE.

BOQUILLA

INTERNA \I\

«{_ PLACA DE
CHOQUE

VVVV

COLECTOR
o=

COLECTOR DN ABERTURAS
OE 0. mm (0.03I3 pulg.)
PARA FLUJO MACIA ARRIDA
Y HACIA. ABAJOD,




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXTCO

HOJA DE DATOS
DE  PROCESO

TESIS PROFESIONAL

N? de Cta B054432-4

FERNﬁNDp_ MANZANILLA NEGRETE

HGIA 3 DE 3

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENQ

Fig NQ an

CLLVE DEL EQUIPO DH-1A/B

{n° bE_UNIDADES UNA

SOPORTE

r_EF

REJILLA

SECCION AA'

RE JILLA SQPQRTE

TipC BRIDADO
NUMERQ DE 50PORTES
COMD SE REQUIERAN.

REJILLA DE CONTEMCION Y FLOYANTE

REJILLA CON MALLA DE 20 x kO MESH

(PARA FLUJOHAT A ARRIBA Y KACIA ABAJOY

]
/




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

HOJA DE DATOS DE
PROCESO  PARA
RECIPIENTES

TESIS PROFESIONAL

N2 de Cta 8054432-4

FERNANDO MANZANILLA NEGRLTE HOJA | DE__|
PLANTA PURIFICADORADE HIDROGENO Fig N 42
CLAVE DEL EQUIPO  F H-1 IN2 UNIDADES  UNA

SERVICIO  FILTRO DE RIDROGENO POSICION.VERTICAL
TIPO DEFLUIDO:LIQUIDG  —— FLUJO: Ipm; DENSIDAD — ¢/em’
VAPOR O GAS HIDROGENO +HC FLUJO; 01575 mY/s ;DENSIDAD 0 0048 gkm¥
TEMPERATURA. OPERACION 38 OC, MAXIMA 38 °G; DISEND 53 °c
PRESION. OPERACION 36.9  kg/em®mon;MAXNA  40.6 kg/em®mon; DISERO  42.6 kg /cm® man
DIMENSIONES. LONGITUD T.T. !524 mm;DIAMETRO 608  mm ,CAP.TOTAL 732 litros
NIVEL: NORMAL — mm , MAXI MO — mm; MINIMO L mm
ALARMAALTONIVEL ~ — mm ALARMA BAJONIVEL  —  mmNIVEL DE PARO  —— mm
MATERIALES!CASCARON A.C. CABEZAS A C. {MALL A SEPARADORAESPESOR — mmiMATERIAL —
TIPO CIRCULARIDIAMETRO  —  mm,; TIPO RECTANGUL AR:LONOITUD  — mm; ANCHO — mm
COMROSION PERM:CASCARON 3 e CABEZAS 3 mm;AISLAMIENTO;NO, (RECUBRIMIETO INTERNO; NO,
BOQUIL.LAS
_|ne padg now, SERVICIO
I [1 ] 152 | ALIMENTACION DE DH-1A,B
2 ' 152 SALIDA DE HIDROGENO PURIFICADO
. 2 ] 38 DRENE
: R ED VENTEO
[ 8 |
& 3
E
O+ E
0
' h
L f M 8
L :
<
a i
: EmOF
o
. NOTAS =
{1} CANASTA CILINDRICA DE REJILLA DE ACERO
INOXIDABLE GRADO DE FILTRACION 38 w2 ada L s .
MICRONES . - = 2

{2) EL FLUJO TENDRA UNA DIRECCION DE
AFUERA HACIA ADENTRO DE LA
! CANASTA METALICA

L . -

~—

. 60Bmm |




l UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS OE
bE MEXICO PROCESO PARA
’ RECIPIENTES
TESIS PROFESIONAL N de Cto. BO54432 -4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA | DE 3
PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENOD Fig. N? 43
CLAVE DEL EQUIPO  ME —( Ing UNIDADES  una
SERVICID METANADOR POSICIONVERTICAL
TIPO DE FLUIDQ'LIQUIDO — FLUJO: — Ipm; DENSIDAD — g/em®
WAPOR 0 GAS Hy + HC+CO FLUJO: 0.432 mY¥s jOENSIDAD 0.0018  gAm®
TEMPERATURMA. OPERACION28B/360 (1) °G!MAXIMA 460 °C.0ISEN0 460 oc
PRESION. OPERACION 23.7  kg/cmimon;MAXIMA 31 6 kg/cm?man;DISERO 336 kg /cm® man
DIMENSIONES. LONGITUD T.T. 6096 mm,DIAMETRO 1372 wmm ,CAPTOTAL 9007 T-T litron
NIVEL: NORMAL _ mm, MAXIMO —_ mm, MINIMO —_ mm
ALARMA ALTONIVEL — mm AL ARMA BAJO NIVEL — mm;NIVEL DE PARO — mm
MATERIALES!CASCARON ICr. O SMEBABEZAS 1Cr. 0.5 Mo ;MALLA SEPARADORAESPESCR — mmMATERIAL —
TIPQ CIRCULARDIAMETRO — mm, TIPO RECTANGULAR.LONOITUD — mm, ANCHO — mm
COMNOSION PEAM:CASCARON 6 mm;CABEZAS 6  mm AISLAMIENTO;NO, ‘RECUBRIMIETO INTERNO; NO,
BOQUILL.AS
N2 & NOM, SERVICIO
i | 1 | s08 | REGISTRO DE HOMBRE
2 [t | 203 | ALIMENTACION DE CC~1
3 11 | 203 |SALIDA DE VAPOR ACC-2 /‘[ 21
4 |5 | 38 |INDICADOR-REGISTRADOR DE
TEMPERATURA
5 | 1 | 102 |CONEXION PARA DESCARGA ®—|-— 16) §
DEL CATALIZADOR X ¥
o
0
{4}
7 (9
(s / + @ ©
4+—4¢c)n~ 8
s T w|l ©
O
NOTAS
(1) OPERACION NORMAL /MAXIMA GONCENT RACION t @
DE €O e}
{2} DISTRIBUIDOR. VER HOJA 2 DE 3
2} COLECTAR VER HOWA 2 DE 3 \\>\\\, >,\ \,\>\\,\ },’;r
(4) REJILLA FLOTANTE VER HOJA3 DE 3| edidedli L1
(5) LECHO CATALITICO CATALIZ ADOR GIRDLER
6.65 (NIQUEL SOPORTADO EN ALUMINA) osi
(6) SOPORTE ESFERAS DE ALUMINA OE 9 mm @
{SUPERIOR) Y 13 mm @ (INFERIOR) " 5
s e |372mm<__‘




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA ‘
DE MEXICO o FROCRSC

N? de Cta. 80544324

TESIS PROFESIONAL
1t 3

FEANANDO MANZANILLA NEGRETE  Teoen 2
FLANT/. DE PURIFICACION DE HIDROGENOD Fig N® 4.3

CLAVE DEi EQUIPD ME ~I [N DE UNIDADF". LNA

DISTRIBUIDOR DE FLUJO

BOQUILLA & BARRAS SOPORTE S0LDADAS

INTERNA \f\ A LA BOQUILLA INTERNA Y A
PLACA DE CHOQUE.

PLACA DE CHOQUE

COLECTOR

COLECTOR CON ABERTURAS
DE 1.6 mm {0,063 pulp.)




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS
DE MEXICO DE PROCESO

TESIS PROFESIONAL o N® de Cta. 8054432-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA 3 DE

3

PL ANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO Fig. N® 4.3
CLAVE DEL EQUIPO  ME-I [no DE UNIDADES UNA

SOPORTE ESTRUCTURAL

REJILLA
FLOTANTE
PR

MALLA
DE 14 x4 MESH
MATERIAL ® A.1. 304

SOPORTE
ESTRUC TURAL

FLOTANTE

CORTE A4
LRI




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS DE
PROCESO  PARA

DE MEXICO RECIPIENTES

TESIS PROFESIONAL N2 de Cta. B054432-4

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA ! OE |

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDRQGENO Fig. N2 4.4

CLAVE DEL EQUIPO  SH-1 N2 UNIDADES UNA

SERVICI0 PRIMER SEPARADOR DE HIDROGENO DE CARGA POSKCION.VERTICAL  HORIZOMTAL

TIPO DEFLUIDO.LIQUIDO AGUA FLUJO; 1.6 \pm; DENSIDAD 0.990 g/em®

WVAPOR 0 GAS HIDROGENO + HC  FLUJO, 0.264 mYs | DENSIDAD 0.00296 g/&m®

TEMPERATURA. OPERACION 38 OC i MAXIMA 4! °C;DISENC 56 ¢

PRESION. OPERAGION 21.6 kg/cmtmon; MAXIMA 31.6 kg/cm®man;DISERO 33.6 kg/cm® man

DIMENSIONES: LONGITUD T.T. 2286 mm;DIAMETRO 457  mm,CARTOTAL 374 Hros

NIVEL: NORMAL 335 mm;MAXIMO 457 mm;MINIMO 152 mm
' | ALARMAALTONIVEL 396 mm ALARMA BAJONIVEL 228  mm\NIVEL DE PARO 704 mm
{ | MATERIALES:CASCARON A.C. CABEZAS  A.C. ;MALLA SEPARADORAESPESORI52mm;MATERIAL A INOX.
}' __TIPO CIRCULAR:DIAMETRO 457 _mm; TIPORECTANGULAR: LONGITUD  — mm; ANCHO — mm

COMROMON PERM.CASCARON 3 mm CABEZAS 3 mm)AISLAMIENTO,NO, ;RECUBRIMIETO INTERNO; NO,

- BOQUILLAS @

= NOM. SERVICIO
152 ] ALIMENTACION DE CC-3 @—4—

B E
2 {1 | 152 | SALIDA DE VAPOR ACH-1/R .

3|1 ] 38 | DRENE e
& | 1| 25 | VALYULA OE SEGURIDAD o

5 | 2| 51 | INTERRUPTOR DE PARO Tozme — BXXEX T3
6 | 1| 50 | CONEXION DE SERVICIO

7 2 51 VIDRIO DE NIVEL

P

e
£
A57{mm °
o
N
!
1 N,
R MAX|
F AAN
| NOTAS » NN,
{1 ) MALLA SEPARADORA w ABN
DENSIDAD 144 Kg/m?> T 1ol
AREA SUPERFICIAL 377 M2/m3 @—H aoal | eT

ESPESOR 152 mm




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

HOJA DE DATOS DE
PROCESO  PARA

RECIPIENTES
TESIS PROFESIONAL N® de Cta. BO54432-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOUA | bE__ |
PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO Fig. N2 4.5

CLAVE DEL EQUIPO SH-2

| N2 UNIDADES UNA

SERVICIO SEGUNDQ SEPARADOR DE HIDROGENO DE CARGA

POSKCION.VERTICAL

TIPO DEFLUIDOLIQUIDO AGUA FLUJO; 0.305 ipm;DENSIDAD  0.8993 o/cm®

WAPOR 0GAS HIDROGENQ + HC  FLUJO! 0.151 m/a ;DENSIDAD 0.00497 q,(:m'
TEMPERATURA. OPERACION 38 °C; MAXIMA 38 oc; DISENO 53 L
PRESION. GPERACION 38.7  kg/omiman; MAXIMA 42 5 kg/emtman,DISERO 445 kg/emt mon
DIMENSIONES. LONGITUD T, T. 22886 mm,DIAMETRO 457 mm ,CAPTOTAL 374 Iitros
NIVEL. NORMAL — mm, MAXIMO 457 mm, MIN{MO 152 men
ALARMA ALTONIVEL 411 mm ALARMA BAJO NIVEL 213 mmNIVEL DE PARO - mm
MATERIALES:CASCARON A.C. CABEZAS A C YMALL A SEPARADORAESAESOR 152 men )M ATERIAL A INOX-

TIPO CIRCULARDIAMETRO 457 mm, TIPO RECTANGULAR: LONGITUO

mem , ANCHO

mm

CORROSION PERM;CASCARON 3

mmiCABEZAS 3 mmAISLAMIENTO; KO,

' RECUBRIMIETO INTERNO; NO,

BOQULLAS

NOM, SERVICIO

152 | ALIMENTACION DECC-4

162 | SALIDA DE VAPORA DH-1A,B

38 DRENE

25 {VALVULA DE SEGURIDAD 1!Oﬂmm

51 | CONEXION DE SERVICIO Jiszmm

(N

LAGIEI LR

POy P gy

sl VIDRIOS DE NIVEL

4871 mm

i

NOTAS

{1) MALLA SEPARADORA

DENSIDAD 144 Kg/m3

AREA SUPERFICIAL 377 M7 m?

N omor
AAN.
N

ARN
N min,

o ~
N n
<

il

- ESPESOR 152 mm__

i

2286 mm




HOJA DE DATOS DE
PROCESO  PARA

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

RECIPIENTES

TESIS PROFESIONAL N de Cta 8054432-4
FCRNANDO MANZANILLA NEGREVE HOJA ! DE !
PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGEND Fig N2 46

CLAVE DEL EQUIPD SH-3 INTUNIDADES una

SERYICID SEPARADOR DE HIDROGENO DE REGENERACION POSICION.VERTICAL

TIPO DE FLUIDOLIQUIDO AGUA FLUJO; 1.3 {pm; DENBIDAD 0.993 g/em!

VAPOR O BAS HIDROGENO + HC  FLUJO; 0 084 mY/8DENSIDAD o po2amAm’
TEMPERATURA. OPERACION 38 °C; MAXIMA 38 °C;DISERO 53 o¢
PRESION. OPERACKON  11.3 kgiomtman; MAXIMA 12,4 kg/em?mon; DISERQ 15.4 xg/cmE man
DIMENSIONES: LONGITUD T.T. 2286  mmiBIAMETRO 457 mm ,CARTOTAL 374 ras
NIVEL: NORMAL — men , MAXIMO 457 mm;MINIMO ) 152 mm
ALARMA ALTONIVEL 411 mmALARMA BAJO NIVEL 213 mmiNIVEL DE PARD — mm
MATERIALES!CASCARON A C. CABEZAS A.C. ;MALLA SEPARAOORAESPESORIS2 mm MATERIAL A.INOX
TIPO CIRGULAR:DIAMETRO 305 mm,; TIPORECTANGULARILONGITUD  — mm; ANCHO - mm
COMMOBION PERMICASCARON 3 men:CABEZAS 3 mm}AISLAMIENTOINO, }RECUBRIMIETO INTERNO; NO,
BOQUILLAS -

N® CANTIg NOM. SERVICIO Q

V] 1] 76 | ALIMENTACIONDE CC-5 - “;_4__®

2 | 76 PURGA DE Hz A GAS COMBUSTIBLE

3 |1 | 38 | DRENE e e B

4 1i } 25 [ VALVULA DE SEGURIDAD 3% ~—

= {1 | 51 | CONEXION DE SERVICIO t'“ mn R !

3

2 5 VIDRIOS DE NIVEL l '
308 mm

O

&
E
457 {mm "]
N o
~N
' P
N.ma;
NOTAS ™
(1) MALLA SEPARADORA’ ' ap.
DENSIDAD 144 Kg/m? Hmp.
AREA SUPERFICIAL 377 M7/m} @+ R It e
ESPESOR 152 mm iy By R
4




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA

COMPFRESSOR

DE MEXICO PROCESS DATA SHEET
TESIS PROFESIONAL HOLDE CUENTA 8M15443°-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE SHEET 1 oF 2
PIANTA DE PURIFICACION DE 1i1DROGERO FIG, _?Ln_. a7 4_4
[n2 or cwits i
SERVICE  HIYDROGEN (ONMPRFSSOR TYPE KECIPROCATING
GAS HANDLED HYDROGEN HYDROGE T
| |sTREAM Nl ET NISCHARGE o :
RATE Minw ] NorR [ Max [ Min | noR [ Max | Mmin] voR [ Max
CASACITY 100 100
ib/h T Tcs 1768 B
MSCFD {60°F, fatm) 169 160 -
ACFM (@ INLET CONDS 0.2 6.5 :
|| MOLECULAR WEIGHT i 3.19 3,39 ) }_:*
ELCTION  CONDITIONS :
SRESSURE, psia 207
"™ ] TEMPERATURE, °F 100
. _JDENTITY, in/113 n.179
[ [conpressiBiuTY, 2 I
k" {ep/ev) 1.390
RELATIVE HUMIDITY, % SAT.
DISCHARGE CONDITIONS s
PRESSURE , psia 560
|__| TEMPERATURE, °F 240 i
| 1"z%ar ESTIMATED T, °F 1 1.020 |
"/t ESTIMATED T, °F 1 370 1
| s ER _ELECTRIC MOTOR BYVENDOHEAROMETRIC  PRESSURE 14.7 PSIA.-
_____ AUYILIARY SERVICES 6AS PROPERTIES
| STEAW —— psig —°F EXHAUST psg, mm Hg aba | COMPOSITION _HYDROGEN __ opp sheeT NOZ
I—{ COOLING WATER, FOULING FACTGR.._0.003 CORROSIVE DUE T0
| PresSURE ruig 89 _suppy 30 RETURN MIN. [LUBE OIL CONTAMINATION DUE TO
L1 TempeERATURE °F .90 suppLy _L15 RETURN MAX. |LUBE OIl. DEGENERATION DUE TO

[

[TITTTETTT]

[

[

NOTE®  PRUSSURE CONDITIONS ARE AT INLEY AND OUTLET CONPRESSOR NOZILES.

INLET

Pruswemmally 015 CHARGE
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DI MEXICO

AUTONOMA

ANALISIS
DE GASES

TESTS PROFESTONAL

FERNANDO MANZAMEIIA NFGRFTE

PIANTA DE PURIFICACION DE HINROGEND

.

bo NOL

TDADES

FTAVE BET FGUIPO TH-1/R UNA
CORPON TS COMPOSICTON % Hal,
COMPONENTES FORMULA | TR AT -
HIDROGENG Ho Hn.ai 90,41 .
METANG Th, 9.10 G106 i
ETANG ToHg 0.13 R 7
AGUA -0 0. 1 oo
— 4 o
— N S ]
N ]
{ S - —— s ——
]
TOTAL } T
| HUMEDAD RELT VA% (@ Py SATURADD T
PES) HOLECULAR .79
GRAVEDAD ESPECTFICA 0.1003 7] T
Z@PyYT 1010 i B
k@pyT - 1,390 _
PRESION RG/CH HAN 1.6 - T
TEMPERATURA _ ° C 38
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4.6 INFORMACION DE PROCESO PARA DISE NO DE
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4.7 DATOS DE PROCESQ PARA DISERO DE TUBERIAS Y EBPECIFICACIONES

UNTVERSIDAD RACIONAL AUTOROMA
DE INSTRUMENTOS 4.7
DE MEXICO ! s U T )
FACULTAD OF QuUIMICA JTevs PROFESIONAL [ FERNANDO MANZANIL LA HEGRETE % s cra wobaen2-a
FLUJO PRESION TEMPERATURA
Mo - .
Cagraan o SERVICIO e ks /2 xy/emt man °c oOMStAYACLONLDY
CONmENTL
urr f HOW L] way ) L] At on -
“ ' WORGGEND O M ANTA DEETILERO L1
- JU N e - 5 S -— p—
. ? PuROA Mnmnaum ve numun
o KR mouoc(nmau counusnm(
LX) L} mnﬂDo[»o Dumncu)n 3 -
41 L HIDROOENO 4 CC -2 1
MDROGEND A CC 380 52 TEWP MAX (2% mol COI TEMP Min (D68 %
ne TENP MAX luuuunol FARCALMENTE DLSACTIVADO! i
80 180 32a 'nﬂ IlAl ll".- CO) TEMF wiW (03 % mo1 CO)
OR(II;(NO AL €C 182 ne unr Illll%n\llml
. ——— - _— . o e - e -
HDROGENO A1 -uvnnm - -2 | I
munoqtmn.wmsm e 1 n |
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bet J—— B T SR — ]
10e
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4,3 SERVICIOS AUXILIARES,
AGENTES QUINICOS Y
CATALIZADORES



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

.ESIS PR()‘-‘PS]()NAL
FERNANDO MANZAII;[LA NEGRETE

F1ANTA DE PURIFICACION DE H’DROGENO

SERVICIOS

AUXILIARES
jE§. DE CUENTA 8054432-4
HOJA 1 DE 2

SERVICIO VAPOR DF AL_"FQ“P‘R_E‘QION’

coumclouzs DE SUMINISTRO _ TEMPF“AT”RA 39“““

CONDICIONES DE RETORNO W\POP DE MEDIA.

o MAN. e e
e CEAVE .. EQUIFO
ce-1 PRECALENTADOR DE CARGA
AL METANADOR
ce-5 CALENTADOR DE HEDROGENO

DE REGENERACION

TOTAL

. PRESION 43,5 KG/CM° MAN

TEMPERATURA _280°C,

19,0 KG/QH® _

251

PR

CONSUMO _ KG/HR

NoRMAL Maxmo
6945

623 -

623 6945




| TESTS PROFESTONAL

FERNANDO MANZANTLLA NEGRETE

UNIVERSIDAD NACIONAYL AUTONOMA
DE MEXICO

SERVICIOS
AUXILIARES

INO.DZ CUENTA  8094432-4
fHOJA 2 DE 2

[

AGUA DE ENFRIAMIENTO

CONDICIONES DE SUMINISTRO _ TEMPERATURA 32°C, PR

CONDICIONES DE RETORNO

CLAVE EQUIPO
cC-3 ENFRIADOR DEIL EFLUENTE

DEL METANADOR.

CC-4 POST.ENFRIADOR DEL
COMPRESOR
CC-5 ENFRIADOR DE HIDROGENO

DE REGENERACION.

TOTAL :

TEMPERATURA ____469C _MAX,,  PRESION . 2.03 . KG/CM_MAN MIN.

L Nommat __MaxiMe

4.2 KG/CH® AN _

CONSUMO LFM

577

408

1540




REQUISITOS DE ENERGIA
UNIVERSIDAD NACIORAL AUTONOMA ELECTRICA PARA
DE MEXICO EQUIPO DE PROCESO
TESIS PROFESIONAL NO.DF, CUENTA 8054437-4
FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA 1 DE 1
PLANTA DE PURIFICATION DE HIDROGENO

POTENCIA
CLAVE DESCRIPCION VOLTAJE FASES kW OPERACION KWINSTALADOS

CH-1/R COMPRESOR DE HIDROGENO 440 3 a77

TOTAL a77




b cEr s o waos
UNIVERS LDAD NAC TONAL AUTONOMA OERTE S QLAWCOS
DE MEXICO . J v CAl..'7ADCRES

jrio. DR CUFNTA 8054430-4
[Hosa 1 pE 2

RHANDG
L -

FHIDAOGEND

1

CATALIZADOR DE METANACION (1)

CLAVE : -+ SERVICIO . CONSUMO - (RE) .
ME -1 ' METANADOR 3558 (1)
ME -1 METANADOR 800 (2)

SOPORTE DE LECHOS EMPACADOS (4)

CLAVE SERVICIO CORSUMO .(Jf]_’_.
DH-1/A,R ) DESHIDRATADORES DE 0,68 (5)
EIDRAGENO
ME -1 NETAIADNY 1.3 {6)
MF -1 METANADOKR 1.0 (7)

HOTAS
(1} FEQUERIMIENTO POH CARGA
() HEPORTCTON ANDAL PRONEDID
(3)  TIPO G-€45 LUTTED CATALYST, TNG,
{4)  ALUMINA TARTLAR
VDR AT DTAM,

(6)  ESFRERAS T 179 My DIAM.
{7)  ESFEBEAS DE 19 UM DIAM.




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

AGENTES QUIMICOS
Y CATALIZADORES

TESIS PROFESIONAL

I FERNANDO MANZANILLA NEGRETE

#0.DE CUENTA 8054437-4
HoJA 2 DE ?

PLANTA DE_PURIFICACION DE _HIDROGING

MALLA MOLECULAR

CLAVE_ SERVICIO
DH-1/A,B DESHIDRATADORES DE
{IDROGENC
DH-1/A,R DESHIDRATADORES DE
{IDROGEHO
NOTAS

{2) REQUERIMIENTO POR CARGA
(3) REPOSICION ANUAL PROMEDIO

CONSUND_(KG),

4500 (2)

1125 (3)

(1) MALLA MOLICULAR TIPO 4A EXTRUDADOS DE 1.6 MM




CONCLUSIONES,
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CAPITULO CINCO

CONCLUSTUNES

EN ESTE TRABAJO SE MAN SELECC!OMADO 19% PPOCESQOS MAS FAC
TIBLES PARA LA PURIFICACION DE HIDROGENO, CONTEMIEMDO --
MONOXIDO DE CARBCNO COMO IMPUREZA; PROFUNDIZANDO LO MAS

POSIBLE TANTO EM LOS ASPECTOS CUALITATIVOS COMO CUAMTITA
TIVOS DE CADA UMO DE ELLOS, COM EL ORJETO DE LLEVAR A ~--
CABO LA SELECCION OPTIMA DEL PROCESO, BAJO EL PUNTO DE -
VISTA TECNICO-ECONGMICO.

EL PRINCIPAL OBSTACULG MUE SE PRESENTO EM EL DESARROLLO
DEL PRESENTE ESTUDIO, FUE LA ESCASA INFOPMACION DE PROCE
SOS EXISTENTES PARA LA ELIMINACIGN DE MONOXIDO DE CARBO-
NO DE CORRIENTES GASEOSAS, YA QUE LA MAYORIA DE ELLOS --
SOM PATENTADOS Y NO SE CUENTA COM INFORMACION ADECUADA -
PARA SU ANALISIS; OTROS SE ENCUENTRAN EN ETAPA DE EXPERI
MENTACION ¥ LOS {iENOS SON DEL DOMINIO PUBLICO.

PARTIENDO DEL AMALISIS DE LOS PROCESOS SELECCIOMADOG, SE
DETERMINA QUE AMBOS OPERAN SATISFACTORIAMENTE PARA LA -
ELIMINACION DE MONOXIDO DE CARBONO NE CORPIENTES GASEDSAS;
SiN EMBARGO, DEBIDO A QUE EN MEXICO SE CUENTA CON VARIAS
PLANTAS DE PURIFICACION DE HIDROGENO POR EL PROCESO DE -
METANACION, HACE QUE EXISTA MANO DE OBRA CALIFICADA PARA
OPERARLAS, LO QUE NO SUCEDE CON EL PROCESO PSA, EL CUAL
ADEMAS DE SER MAS COMPLEJD EN SU OPERACION, NO SE CUFN-
TA CONM NINGUNA PLANTA INSTALADA EN MEXICO

SE OBSERVA, QUE AUNGUE EL PROCESO PSA ELIMINA TOTALMENTE
EL MONOXIDO DE CARBOMO DE LA CORRIEMTE DE GAS, TIEHWE LA
GRAN DESVENTAJA DE PERDER GRANDES CAMTIDADES DE HIDROGENO
EN LA ETAPA DE DESPREZURIZACION, LO QUE NO SUCEDE EN EL
PROCESO DE METANACIGN, YA QUE SE REAUIERE SOLO DE UNA PE
QUEfIA PORCION, QUE REACCIONA COY EL MONOXIDO DE CARBONO
PARA PRODUCIR METANO.
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TOMANDO EN CUENTA QUE EL PROCESO PSA RESULTA SER MAS A-

TRACTIVO POR INVERSION QUE EL PROCESO DE METANACION, PU-
DIERA PENSARSE QUE ES EL MAS ADECUADO PARA EL PROPOSITO

DE ESTE ESTUDIO., SIN EMBARGO, CONSiDERANDC LAS POLITICAS
GUBERNAMENTALES ACTUALES DE AHORRO DE DIVISAS Y MAXIHA -
INTEGRACIGN NACIONAL, TIENE LOS INCONVENIENTES DE SER UN
PROCESO LICENCIADO POR UNION CARBIDE, L0 CUAL IMPLICA PA
GO DE REGALTAS, IMPORTACION DEL EQUIPO Y ASESORAMIENTO -
EXTRANJERO EN EL ARRANQUE Y OPERACION DE LA PLANTA. Es-
TE PUNTO ES DE VITAL IMPORTANCIA YA QUE EL PAIS REQUIERE
INCREMENTAR SU DESARROLLO CIENTIFICO., ELIMINANDO DE TAL

SUERTE LAS IMPORTACIONES DE TECNOLOGIA Y EQUIPO QUE TAN-
TO PERJUDICAN A LA ECOMNOMIA MEXICANA,

PorR LO ANTERIORMENTE EXPUESTO, SE RECOMIENDA AMPLIAMENTE
EL SISTEMA DE METANACION Y SECADC PARA LOS REQUERIMIENTOS
DE PURIFICACION DE HIDROGENO DEL PRESENTE ESTUDIO, AS{ -
COMO PARA LA MAYOR[A DE LOS PROCESOS PETROQUIMICOS EN LO%
CUALES SE EMPLEA HIDROGENO PURIFICADO COMO MATERIA PRIMA,
YA QUE COMO SE OBSERVA EN EL ANALISIS ECONOMICO, EL SIS~
TEMA DE METANACION Y SECADO TIENE LA TASA INTERNA DE RE
TORNO (TIR) MAS FAVORABLE., LO QUE IMPLICA UNA RECUPERA-
CIGN MAS PRONTA DEL CAPITAL, HACIENDO MAS RENTABLE SU IN
VERSION,
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