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CAPITULO UNO 

A N T E e E D t N T e s 

1.1 GENERALIDADES 

EL PETRÓLEO PRINCIPALMENTE SE ENCUENTRA FORMADO POR CAR 
BONO E HIDRÓGENO, ADEMÁS DE ALGUNOS OTROS ELEMENTOS TA
LES COMO: AZUFRE(8% MAX), NITRÓGENO (1.6% MAX.) OX[GE
NO (1,8% MAX), NÍQUEL Y VANADIO (1000 PPM MAX); ELEMEN
TOS QUE SE COMBINAN PARA FORMAR UNA MEZCLA COMPLEJA DE
COMPUESTOS ORGÁNICOS DE CARACTER[STICAS MUY DIVERSAS, -
DEPENDIENDO DE SU YACIMIENTO DE ORÍGEN, 

SIN EMBARGO EL PETRÓLEO COMO TAL, TIENE MUY POCAS APLI
CACIONES, REQUIERE DE PROCESOS DE REFINACIÓN CONSISTEN
TES EN AISLAR Y SEPARAR LAS GRANDES CADENAS DE HIDROCAR 
BUROS DE LAS CUALES ESTÁ FORMADO EL PETRÓLEO, HASTA LL~ 
GAR A COMPUESTOS DE UTILIZACIÓN PRÁCTICA COMO SON LOS -
COMBUSTIBLES, .LOS PRODUCTOS PETROQU[MICOS, Y LOS LUBRI
CANTES EN MENOR PROPORCIÓN, 

Los COMBUSTIBLES DERIVADOS DEL PETRÓLEO, OBTENIDOS A -
PARTIR DE LA REFINACIÓN PRIMARIA, SON PRODUCTOS DE GRAN 
IMPORTANCIA A NIVEL MUNDIAL YA QUE REPRESENTAN LA PRIN
Cl PAL FUENTE DE ENERGÉTICOS QUE REQUIERE EL HOMBRE PARA 
CONTINUAR SU DESARROLLO CIENTfFICO Y TECNOLÓGICO, INCR~ 

MENTANDO CONTfNUAMENTE SU BIENESTAR SOCIAL, TALES COM
BUSTIBLES SON: GASOLINA, TURBOSINA, KEROSINA, DIESEL,
COMBU STÓLEO Y LPG, 

SIN EMBARGO LOS COMBUSTIBLES DERIVADOS DEL PETRÓLEO NO -
SON EL ÚNICO SATISFACTOR QUE SE PUEDE EXTRAER DE ÉSTE, -
EXISTE UN CAMPO POTENCIALMENTE ENORME:LA PETROQUÍMICA, 

, . 
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LA PETROQUfMICA BASA SUS FUNDAMENTOS EN LA TRANSFORMA
CIÓN DIRECTA O INDIRECTA DE LOS DERIVADOS DEL PETRÓLEO 
PARA OBTENER PRODUCTOS CON CARACTERÍSTICAS Y APLICACIQ 
NES DISTINTAS A LOS ENERGÉTICOS POR MEDIO DE REACCIONES 
QUÍMICAS CONTROLADAS. 

DENTRO DE LOS PRODUCTOS PETROQUÍMICOS LA MAYOR PARTE -
SE ENCUENTRA COMO COMPUESTOS ORGÁNICOS, OBTENIÉNDOSE -
ADEMÁS ALGUNOS INORGÁNICOS COMO LO SON: HIDRÓGENO, AMQ 
NIACO, PERÓXIDO DE HIDRÓGENO Y OTROS. A PARTIR DE -
LOS COMPUESTOS ORGÁNICOS QUE REPRESENTAN LA PETROQUÍM! 
CA BÁSICA SE PUEDEN OBTENER GRAN CANTIDAD DE PRODUCTOS 
CON APLICACIONES MUY DIVERSAS, TAL ES EL CASO DE LOS -
ÁCIDOS, ALCOHOLES, RESINAS, PLÁSTICOS, FIBRAS TEXTILES 
ETC. COMO SE PUEDE ADVERTIR, LA UTILIZACIÓN DE LOS -
PRODUCTOS PETROQUÍMICOS ES ILIMITADA. LA INDUSTRIA P~ 

TROQUfMICA COMENZÓ A SURGIR A PRINCIPIOS DE ESTE SIGLO 
CON LA PRODUCCIÓN DE ALCOHOL ISOPROPÍLICO A PARTIR DEL 
PROPILENO. UNA VEZ EFECTUADO ESTE SUCESO LA PETROQUf
MICA COMENZÓ A COBRAR IMPORTANCIA DENTRO DE LA INDUS
TRIA PETROLERA. EN 1974 EL 6.5% DE UN BARRIL DE CRUDO 
SE DESTINABA AL CAMPO DE LA PETROQUÍMICA MIENTRAS EL -
13.8% SE UTILIZABA EN LA PRODUCCIÓN DE GASOLINA, SE -
CALCULA QUE PARA 1990 ESTOS PORCENTAJES SEAN DEL 11,6-
y 12.6% RESPECTIVAMENTE. ESTO SIGNIFICA QUE LA PETRO-

. QUÍMICA OCUPARÁ UN LUGAR QUIZÁ MAS IMPORTANTE QUE LOS
COMBUSTIBLES EN EL FUTURO YA QUE LAS DIVERSAS FUENTES
ENERGÉTICAS DISTINTAS DEL PETRÓLEO ACTUALMENTE EXISTE~ 
TES~ PROBABLEMENTE HABRÁN ALCANZADO SU COMPLETO DESA-
RROLLO SUSTITUYENDO AL PETRÓLEO COMO FUENTE DE ENERGE
TICOS, MAS NO COMO FUENTE CREADORA DE SATISFACTORES, -
DENTRO DE ESTOS SATISFACTORES SE PODRÍAN MENCIONAR LAS 
FIBRAS SINTÉTICAS COMO LO SON: LOS POLI~STERES, LOS 
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ACR[LICOS, POLIOLEFINAS Y PRINCIPALMENTE EL NYLON, 

EL NYLON ES UNA DE LAS FIBRAS SINT~TICAS DE MAS UTILI
ZACIÓN YA QUE SE PUEDEN OBTENER DIVERSOS TIPOS DE FI-
BRAS CON CARACTERfSTICAS Y PROPIEDADES DISTINTAS, 

Los PRINCIPALES SON EL NYLON 6 y EL NYLON 6,6 LOS cu~ 
LES REPRESENTAN LA MATERIA PRIMA EN LA FABRICACIÓN DE
TEXTILES, ALFOMBRAS, REDES DE PESCA, EN LA MANUFACTURA 
DE CORDONES PARA LLANTAS Y EN TODA CLASE DE FIBRAS EN
GENERAL; DE AQUf LA IMPORTANCIA QUE TIENE LA PRODUCCiá~ 

DE ESTOS DOS POLfMEROS, EN LA FIGURA 1.1 SE PUEDEN OB
SERVAR LAS RUTAS DE OBTENCIÓN DEL NYLON 6 Y DEL NYLON -
6.6 . 

EXISTEN VARIOS CAMINOS PARA LA OBTENCIÓN DE ESTOS POLf 
MEROS PLÁSTICOS, SIN EMBARGO, TODAS LAS VÍAS PARTEN DEL 
CICLOHEXANO COMO MATERIA PRIMA, POR LO CUAL EL CICLOHE
XANO ES UN COMPUESTO VITAL PARA LA OBTENCIÓN DEL NYLON, 

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

EL BENCENO ES UN COMPUESTO AROMÁTICO, DERIVADO DEL PE
TRÓLEO Y PRODUCTO PETROQUÍMICO BÁSICO, ESTE REACCIONA 
RÁ CON EL HIDRÓGENO PARA DAR CICLOHEXANO DE LA SIGUIEN 
TE FORMA: 

A ESTA REACCIÓN SE LE CONOCE COMO HIDROGENACIÓN CATALfTI
CA, HIDROGENACIÓN YA QUE SE REQUIERE DE HIDRÓGENO DE Ab 
TA PUREZA (90% MOL} PARA COMPLETAR LA MOLÉCULA UNA VEZ 
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ROTOS LOS DOBLES ENLACES QUE EL BENCENO POSEE Y CATALÍTI
CA PORQUE REQUIERE DE LA PRESENCIA DE UN CATALIZADOR, GE·· 
NERALMENTE DE PLATINO PARA QUE SE LLEVE A CABO LA REACCIÓN. 
EL HIDRÓGENO QUE SE REQUIERE EN EL SENO DE LA REACCIÓN DEBE 
SER PURIFICADO PUES GENERALMENTE EL HIDRÓGENO DE PROCESO -
PRESENTA IMPUREZAS GASEOSAS DE DIVERSOS TIPOS DEPENDIENDO -
DEL OR[GEN DE LA CORRIENTE. MUCHAS DE ESTAS IMPUREZAS, NO 
PRESENTAN PROBLEMA ALGUNO (HIDROCARBUROS~ SIN EMBARGO EXIS
TEN OTRAS QUE PUEDEN REPRESENTAR GRAVES PROBLEMAS DE CORRO
S l ÓN EN TODOS LOS EQUIPOS O PUEDEN ENVENENAR LOS CATALIZADQ 
RES EMPLEADOS. TAL ES EL CASO DEL MONOXIDO Y EL BIÓXIDO DE 
CARBONO, EL AZUFRE, EL AGUA, ETC. 

ESTA SITUACIÓN ES ANTIECONÓMICA PUES EN CUALQUIERA DE LOS 
DOS CASOS, REPRESENTA UNA PÉRDIDA MUY VALIOSA, YA SEA EL -
DETERIORO PREMATURO DE LOS EQUIPOS O LA REPOSICIÓN CONTfNUA 
DEL CATALIZADOR, SIENDO ÉSTE MUY COSTOSO Y EN LA MAYORÍA DE 
LAS OCASIONES OBJETO DE IMPORTACIÓN, 

CONSIDERANDO LO ANTERIOR SE PUEDE OBSERVAR LA IMPORTANCIA -
QUE TIENE EL HIDRÓGENO PURIFICADO, PODRfA DECIRSE QUE INTE~ 

VIENE EN TAN SOLO UN ESCALÓN EN EL PROCESO DE OBTENCIÓN DEL 
NYLON, PERO DICHO ESCALÓN ES ÚNICO EN EL PROCESO Y SIN ÉL -
ÉSTE SE VER[A DESCONTINUADO. 

EN LAS FIGURAS l,3 Y l .4 SE MUESTRAN LAS DIVERSAS FUENTES -
DE OBTENCIÓN DEL HIDRÓGENO, SIENDO LAS PRINCIPALES: 

1.- GASES DE REFORMACIÓN. 

LAS CORRIENTES EFLUENTES DE LAS REFORMADORAS CONTIENEN PRIM 
CIPALMENTE H2' CO, (02 E HIDROCARBUROS LIGEROS, 

2.- OXIDACIÓN PARCIAL DE HIDROCARBUROS PESADOS, 

Los GASES PRODUCTOS DE ESTAS CORRIENTES CONTIENEN PRINCIPAL-
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MENTE H2, co, COz J HzS y cos 

3.- DESHIDROGENACIÓN TÉRMICA DE HIDROCARBUROS LIGEROS. 

Los GASES EFLUENTES DE LAS PLANTAS DE ETILENO CONTIENEN 
PRINCIPALMENTE H2. ca y CH4. 

EL HIDRÓGENO PRESENTA DIFERENTES SISTEMAS DE PURIFICA-
CIÓN, Y SON EN FUNCIÓN DE LA FUENTE GENERADORA Y DE SU
APLICACIÓN POSTERIOR, CONSTITUYENDO EL SISTEMA DE PURI
FICACIÓN UN ESLABÓN ENTRE AMBAS PARTES, LA PURIFICACIÓN 
DEL HIDRÓGENO ES VITAL EN LA INDUSTRIA PETROLERA, PUES
DE IGUAL FORMA EN LAS GRÁFICAS 1 .3 Y 1.4 SE PUEDE AD-
VERTIR LA GRAN UTILIZACIÓN QUE TIENE TANTO A NIVEL ENER 
GÉTICO COMO A NIVEL PETROQUÍMICO, 

ADEM~S DE LA GRAN UTILIZACIÓN QUE REPRESENTA EL HIDRÓGENO 
PURIFICADO EN LA INDUSTRIA PETROLERA, EN LA INDUSTRIA EN 
GENERAL ES DE GRAN UTILIZACIÓN, COMO SE PUEDE VERIFICAR -
EN LA FIGURA 1,5, LA MAYOR PARTE LA TIENE LA INDUSTRIA -
METALÚRGICA. CONTANDO CON UN 40%, EL CUAL SE UTILIZA EN -
LA REDUCCIÓN DIRECTA DE MATERIALES CON BAJOS ÍNDICES DE -
CONTAMINACIÓN, 

EL SEGUNDO LUGAR LO OCUPA LA INDUSTRIA ALIMENTICIA CON UN 
20% UTILIZÁNDOSE ENTRE OTRAS COSAS, PARA PRODUCIR PROTEl 
NAS A PARTIR DE BACTERIAS, LAS CUALES SE ALIMENTAN DE HI
DRÓGENO EN UNA ATMÓSFERA DE C02 Y N2, EL TERCER LUGAR LO 
OCUPA LA INDUSTRIA QuíMICA Y FARMACEÚTICA CON UN 18%, 
Usos MENORES SE REPORTAN EN LA INDUSTRIA ELECTRÓNICA (12%) 
Y EN LA INDUSTRIA DEL VIDRIO (10%), 

COMO SE PUEDE OBSERVAR, LA UTILIZACIÓN PRÁCTICA DEL HIDRQ 
GENO PURIFICADO ES MUY EXTENSA EN LA ACTUALIDAD Y CABE -
MENCIONAR QUE SERÁ DE MAYOR IMPORTANCIA EN EL FUTURO EN -
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EL ÁMBITO ENERGÉTICO, 

ESTA PERSPECTIVA SE VISUALIZA DE GRAN VALOR, AL REDUCIR
SE LA PRINCIPAL FUENTE DE ENERGÉTICOS Y DE PRODUCTOS PE
TROQUfMJCOS COMO LO ES EL PETRÓLEO. Los PRIMEROS SE TEU 
DRÍAN QUE RESOLVER MEDIANTE COMBUSTIBLES SINTÉTICOS A B~ 
SE DE CARBÓN Y EN ALGUNOS CASOS SE REEMPLAZARÍAN POR -
ENERGÍA ELÉCTRICA PROVENIENTE DE REACTORES ATÓMICOS Y DE 
FUSIÓN, SIN EMBARGO, ESTOS SISTEMAS NO HAN SIDO RESUEL
TOS TECNOLÓGICAMENTE A PLENA SATISFACCIÓN Y TIENEN AÚN -
SERIOS PROBLEMAS ECONÓMICOS Y DE CONTAMINACIÓN AMBIENTAL. 

EN EL CASO DE LOS PRODUCTOS PETROílUfMICOS, ÉSTOS SE CON
VERTl RÁN EN MATERIA PRIORITARIA PARA EL USO RACIONAL DE -
LOS HIDROCARBUROS, YA QUE NO PUEDEN SER SUSTITUfDOS POR -
OTRAS FUENTES, 

POR LO ANTERIOR, SE ESTIMA QUE /\L FUTURO SE REQUERIRÁ DE 
UNA FUENTE DE ENERGfA CAPAZ DE SUPLIR LOS HIDROCARBUROS, 
Y ÉSTA ES EL HIDRÓGENO, 

CONSIDERANDO SU UTILIZACIÓN EN EL FUTURO Y CONOCIENDO EL 
POTENCIAL QUE ÉSTE POSEE, SERÁ NECESARIO DOMINAR LAS TÉCNl 
CAS DE PURIFICACIÓN DEL HIDRÓGENO CON EL OBJETIVO FUNDA
MENTAL DE LOGRAR LA MÁXIMA EFICIENCIA EN SU EMPLEO, CU-
BRIENDO ASÍ LA INCESANTE BÚSQUEDA DEL HOMBRE POR OBTENER 
UNA MEJOR CONDICIÓN DE VIDA, 
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1.2 OBJETIVO, 

EL PRESENTE TRABAJO TIENE COMO OB.JETIVO LA SELECCIÓN 
TÉCNICO-ECONÓMICA DE UN SISTEMA DE PURIFICACIÓN DE -
HIDRÓGENO PARA SER UTILIZADO EN EL PROCESO DE OBTEN
CIÓN DE CICLOHEXANO. DICHO PROCESO REQUIERE DE HIDR~ 

GENO DE ALTA PUREZA, YA QUE LA PRESENCIA DE CONTAMI-
NANTES CAUSA GRAVES PROBLEMAS DE OPERACIÓN, PARA ES
TE ESTUDIO SE CONSIDERÓ UNA CORRIENTE DE HIDRÓGENO -
PROCEDENTE DE UNA PLANTA DE ETILENO LA CUAL, AL IGUAL 
QUE LA DE CICLOHEXANO, DEBE ESTAR COMPRENDIDA DENTRO
DE UN COMPLEJO PETROQUfMICO A FIN DE OBTENER, DE MAN~ 
RA DIRECTA, LAS MATERIAS PRIMAS INVOLUCRADAS EN EL -
PROCESO, COMO LO SON EL BENCENO Y EL HIDRÓGENO, ASÍ -
COMO LOS SERVICIOS AUXILIARES NECESARIOS PARA SU FUN
CIONAMIENTO. 

DICHA CORRIENTE ESTÁ COMPUESTA PRINCIPALMENTE DE HI-
DRÓGENO, UN PEQUEílO PORCENTAJE DE HIDROCARBUROS Y 
UNAS TRAZAS DE MONÓX IDO DE CARBONO, SE REQU 1 ERE PU~ 1 F l 
CARLA DEBIDO A QUE EL MONÓXIDO DE CARBONO uENVENENA~

AL CATALIZADOR DE PLATINO ES DECIR, FORMA CON ÉSTE E~ 

LACES CO-PT DE TIPO LINEAL CON LA MOLÉCULA DE CARBQ 
NO DEBIDO A QUE EL MONÓXJDO ES DIATÓMICO Y NO SE EN-
CUENTRA DISOCIADO; ESO HACE QUE LA QUIMISORCIÓN SUCE
DA CON FACILIDAD , AL FORMAR DICHOS ENLACES LA ACTI
VIDAD DEL PLATINO SE VE AFECTADA INCLUSIVE EN SU TOTA 
LIDAD, POR LO QUE EL PROCESO DE CJCLOHEXANO REQUIERE
DE UNA CORRIENTE DE HIDRÓGENO PURIFICADO, LA CUAL DE
BE CONTENER UNA PARTE POR MILLÓN EN PESO (MÁXIMO) DE
MONÓX IDO DE CARBONO-, CON EL F lM DE EV 1 TAR QUE SE AFEC. 
TE LA VIDA UTIL DEL CATALIZADOR, 

PARA LOGRAR DICHO OBJETIVO, SE LLEVA A CABO UNA CLASl 
FICAC!ÓN DE LOS DIVERSOS TIPOS DE PROCESO DE PURIFICA 
CIÓN DE HIDRÓGENO DISPONIBLES El! LA INDUSTRIA 
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CONS 1 DERANDO COMO BASE LA ELIMINACIÓN DE MONÓX l DO DE 
CARBONO, SEGUIDA DE UNA DESCRIPCIÓN DE LOS PROCESOS
QUE REPRESENTAN A CADA UNA DE LAS CLASIFICACIONES, 

LA SELECCIÓN T~CNICA DE LOS PROCESOS MAS VIABLES SE 
HACE EN FUNCIÓN DE LAS CARACTERÍSTICAS PRINCIPALES -
DE CADA UNO DE ELLOS, EVALUANDO LAS VENTAJAS Y DES-
VENTAJAS QUE TIENEN ENTRE S(, ASÍ COMO LA DISPÓNIB!L! 
DAD DE LA TECNOLOG(A, TOMANDO COMO CRITERIO LA MAXI
MA INTEGRACIÓN NACIONAL DE LOS EQUIPOS, 

LA SELECCIÓN ECONÓMICA SE LLEVA A CABO EN BASE A LOS 
COSTOS DE INVERSIÓN Y OPERACIÓN DE LAS ALTERNATIVAS, 
SUPONIENDO UN HORIZONTE DE 10 AÑOS Y EMPLEANDO UNA -
TASA DE DESCUENTO DEL io=. Los COSTOS DE INVERSIÓN
SE ESTIMAN EN BASE AL PRED!MHIS!OfJAMIENTO DE EQUIPO DE 
PROCESO; LOS COSTOS DE OPERACIÓN 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 TRI PUL~ 
CIÓN DE LAS PLANTAS EN BASE AL TABULADOR DE PEMEX. 

UNA VEZ SELECCIONADA LA ALTERNATIVA T~CNICO-ECONÓMICA 
MAS ATRACTIVA, SE LLEVA A CABO EL DISEÑO DEL PROCESO
EN BASE AL BALANCE DE MATERIA Y ENERG!A, ASÍ COMO AL
PREDIMENSIONAMIENTO DEL EQUIPO PRESENTADOS DURANTE LA 
EVALUACIÓN ECONÓMICA. SE LLEVA A CABO LA DESCRIPCIÓN 
DETALLADA DEL PROCESO, ASÍ COMO DE LAS B~SES DE DISE
ÑO Y VARIABLES DE CONTROL DEL SISTEMA, DE IGUAL FOR
MA SE PRESENTAN LAS HOJAS DE DATOS DE LOS EQUIPOS ASÍ 
COMO EL CONSUMO DE LOS SERVICIOS AUXILIARES, AGENTES 
QUÍMICOS Y CATALIZADORES, FINALMENTE SE PRESENTAN -
LAS CONCLUSIONES DEL PRESENTE TRABAJO, 



PLANTEMl!ENTU DE ALTERNATIVAS 
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CAPITULO DOS 

PLANTEAMIENTO DE ALTERNATIVAS 

2.1 INTRODUCCIÓN 

LA PURIFICACIÓN DE GASES VARIA DESDE UN SIMPLE LAY~ 
DO HASTA SISTEMAS MUY COMPLEJOS Y SE ENCUENTRA COM
PRENDIDA EN ALGUNO DE LOS SIGUIENTES PROCESOS: 

1.- ABSORCIÓN EN LfQUJDOS 
2.- ADSORCIÓN EN SÓLIDOS 
3.- CONVERSIÓN QU!MICA 
4.- SISTEMAS CRIOG~NICOS 
5.- SISTEMA DE MEMBRANAS 

2.2 ABSORCIÓN EN l!QUIDOS 

LA ABSORCIÓN DE GASES EN LÍQUIDOS ES UN PROCESO EN
DONDE UNO O MÁS COMPONENTES SOLUBLES DE UNA MEZCLA
DE GASES SE D l SUEL VE EN UN L! QU IDO, LA ABSORCIÓN -
PUEDE SER F!SICA O PUEDE INVOLUCRAR LA DISOLUCIÓN -
DEL MATERIAL EN EL LIQUIDO SEGUIDA DE UNA REACCIÓN, 
CON UNO O MÁS DE LOS CONSTITUYENTES DE LA SOLUCIÓN
L!QUIDA. 

EN LA ACTUALIDAD LOS PROCESOS PARA ELIMINAR GASES A 
CJDOS DE CORRIENTES GASEOSAS SON MUY NUMEROSOS, SIN 
EMBARGO LA MAYORIA OPERAN MEDIANTE LA ABSORCIÓN F!
SICA Y/O OUIMICA DE DICHOS GASES POR MEDIO DE PRO-
DUCTOS QUÍMICOS; ALGUNOS DE ESTOS PROCESOS A NIVEL 
INDUSTRIAL SE EXPLICAN A CONTINUACIÓN: 

r 
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2.2.1 ABSORCIÓN EN SOLUCIONES SALINAS DE COBRE Y -
AMONIO. 

2.2.2 CONDENSACIÓN Y ABSORCIÓN EN NITRÓGENO LIQUIDO 



- 18 -

2.2.1 

REMOCIÓN DE MONÓXIDO DE CARBONO MEDIANTE ABSORCIÓN -
EN SOLUCIONES SALINAS DE COBRE Y AMONIO, 

ESTE PROCESO CONSISTE EN LA ELIMINACIÓN DE MONÓXIDO -
DE CARBONO PRESENTE EN LA CORRIENTE DE GAS A PURIFICAR 
MEDIANTE LA ABSORCIÓN DE ~STE CON SALES DE COBRE Y AMQ 
NIO, EL AMONIACO AUMENTA LA SOLUBILIDAD DEL COBRE,ASI 
COMO LA EFECTIVIDAD DEL IÓN CUPROSO, EL CUAL ES EL IN
GRED 1 ENTE ACT 1 VO EN LA ABSOR~ 1 Ól1 DE C0. EL l ÓN CÚPR 1-
CO ES INACTIVO EN LA ABSORCIÓN DE CQ, SIN EMBARGO ES -
UN COMPONENTE NECESARIO, YA QUE PREVIENE LA PRECIPITA
CIÓN DE COBRE, 

LA SOLUCIÓN ES NORMALMENTE PREPARADA DISOLVIENDO COBRE 
METÁLICO EN UNA MEZCLA DE AMONIACO, ÁCIDO 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 CÚPRICO; UNA VEZ FOR 
MADO tSTE, ES CAPAZ DE DISOLVER EL COBRE ADICIONAL, 

LA COMPOSICIÓN ÓPTIMA DE LA SOLUCIÓN ES DETERMINADA ffiR 
UN BALANCE GENERAL, INCLUYENDO LA CANTIDAD DE CO, EST~ 

BILIDAD Y COSTO. SIENDO EL IÓN CUPROSO EL INGREDIENTE 
ACTIVO, ES PRE FER !BLE 
TRADA DE ÉSTE, 

DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

MANEJAR UNA SOLUCIÓN CONCEU 

EL PROCESO SE BASA EN LA ABSORCIÓN REGENERATIVA DE SO
LUCIONES SALINAS DE COBRE Y AMONIO POR MEDIO DE CALOR, 
EL MONÓXIDO DE CARBONO CONTENIDO EN EL GAS DE CARGA SE 
PONE EN CONTACTO CON LA SOLUCIÓN ANTES MENCI011ADA EN UN 
ABSORBEDOR A CONTRACORRIENTE, OPERANDO A 1500 PSIG Y -
TEMPERATURA AMBIENTE, FORMÁNDOSE UN COMPLEJO MONÓXIDO-
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DE CARBONO-COBRE-AMONIO, COMO PRODUCTO DE DOMOS -
SE OBTIENE EL HIDRÓGENO CON UN CONTENIDO MÁXIMO DE 
5 PPM DE (Q, POR EL FONDO SE EXTRAE LA SOLUCIÓN -
RICA, LA CUAL SE REGENERA EN UNA COLUMNA MEDIANTE 
LA APLICACIÓN DE CALOR, YA QUE ÉSTE DESTRUYE EL 
COMPLEJO FORMADO CON LAS SALES DE COBRE Y AMONIO -
LIBERANDO EL MONÓXIDO DE CARBONO ABSORBIDO DURANTE 
EL PROCESO, DEBIDO A SU NATURALEZA ALCALINA, LA -
SOLUCIÓN TAMBIÉN ABSORBE BIÓXIDO DE CARBONO, EL 
CUAL ES IGUALMENTE LIBERADO DURANTE LA REGENERACIÓN, 

LA TEMPERATURA DE REGENERACIÓN DEBE SER INFERIOR A 
82º( (18QºF) CON EL FIN DE MINIMIZAR LA VAPORIZA-
CIÓN DE AMONIACO EVITANDO REACCIONES SECUNDARIAS, 
LA PRESIÓN DE REGENERACIÓN DEBE SER TAN BAJA COMO 
SEA POSIBLE, SIENDO UNA ATMÓSFERA LA MAS COMÚN, 

LA SOLUCIÓN RICA SE CALIENTA HASTA 65º( (149ºF) 
POR MEDIO DEL PRECALENTADOR DEL REGENERADOR, POSTE 
RIORMENTE PASA A TRAVÉS DEL CALENTADOR, ELEVANDO -
SU TEMPERATURA HASTA 77º( (17lºF), ESTE EQUIPO -
FUNCIONA COMO EVAPORADOR A FIN DE DESORBER EL MONQ 
XIDO DE CARBONO DE LA SOLUCIÓN, Los VAPORES PASAN 
A TRAVÉS DE UN PLATO CHIMENEA A LA ZONA DE LAVADO 
PARA SALIR FINALMENTE POR EL DOMO, LA SOLUCIÓN 
POBRE SE EXTRAE DE LA COLUMNA Y SE ENVÍA A UN TAN
QUE ACUMULADOR, EN DONDE SE LLEVA A CABO LA REMO-
CIÓN DE LAS ÚLTIMAS TRAZAS DE (Q MEDIANTE SU OXIDA 
CIÓN CON IONES CÚPRICOS, FINALMENTE, LA SOLUCIÓN 
REGENERADA SE ENFRÍA A TEMPERATURA AMBIENTE MEDIA~ 

TE 2 INTERCAMBIADORES DE CALOR, UNO CON AGUA V EL 
OTRO CON AMONIACO, PARA SER RECICLADOS AL ABSORBE
DOR, 
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2.2.2 

ABSORCIÓN EN NITRÓGENO LIQUIDO. 
----------------- ---

EL PROCESO CONSISTE EN PASOS SUCESIVOS DE ENFRIA-
MIENTO DEL GAS CON CONDENSACIÓN PARCIAL DE LAS IM
PUREZAS ,SEGUIDA DE LA ABSORCIÓN EN NITRÓGENO L{QUl 
DO DEL MONÓXIDO DE CARBONO Y METANO PRESENTES EN -
LA CORRIENTE DE GAS. 

DESCRIPCIÓN DEL PROCESO. 

LAS PLANTAS DE PUR!F!CACIÓN DE GAS A BAJA TEMPER8 
TURA CONSISTEN ESENCIALMENTE DE DOS SISTEMAS COM
PLEJOS DE INTERCAMBIO T~RMICO. 

EL HIDRÓGENO DE ALIMENTACIÓN, EL CUAL SE ENCUENTRA 
USUALMENTE DENTRO DEL RANGO DE 10,5 A 21 KG/CM2 __ _ 
MAN (150 A 300 PSIG), ES PARCIALMENTE ENFRIADO UT! 
LIZANDO LOS GASES DE RETORNO. EL NITRÓGENO DE AL
TA PUREZA ES COMPRIMIDO APROXIMADAMENTE HASTA 211-
KG/CM2 MAN,(3,000 PS!G,) Y ENFRIADO JUNTO CON EL 
GAS HASTA - 45,5 º C (-50ºF). 

EL GAS ENFRIADO PASA PRIMERAMENTE A TRAV~S DE 3 IN 
TERCAMBJADORES DE CALOR EN DONDE ES ENFRIADO CON -
LOS PRODUCTOS: METANO EVAPORADO, MONÓXJDO DE CARBO
NO Y NITRÓGENO DE LOS FONDOS DE LA COLUMNA DE LAV8 
DO DE NITRÓGENO LIQUIDO. EN EL PRIMER ENFRIADOR, -
DONDE LA TEMPERATURA DEL GAS DESCIENDE HASTA -10lºC 
(- 150º f), PEQUEílAS CANTIDADES DE HIDROCARBUROS Ll 
QUIDOS SE CONDENSAN Y DESCARGAN PERIÓDICAMENTE, LA 
TEMPERATURA DEL GAS ES REDUCIDA HASTA -145.SºC - -
(-230ºF) CON EL SEGUNDO ENFRIADOR, CONDENSÁNDOSE EL 
ETILENO CONTEN!DO EN EL GAS, LOS HIDROCARBUROS PES8 
DOS REMANENTES Y PEQUEílAS CANTIDADES DE METANO. LA 
FRACCIÓN DE ETILENO ES VAPORIZADA Y UTILIZADA PARA-
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ENFRIAR UNA PARTE DEL NITRÓGENO DE CARGA, EN EL 
TERCER ENFRIADOR EL GAS ES ENFRIADO APROXIMADAMEN
TE HASTA - 178.9ºC (-~90ºF) CONDENSANDO EL METANO
y EL ETILENO ADICIONALES LLEVANDO A CABO UNA EVAP~ 
RACIÓN DE METANO Y LA MEZCLA DE MONÓXIDO DE CARBO
NO Y NITRÓGENO. 

DESPUÉS DE PASAR POR LOS TRES ENFRIADORES, EL GAS
ENTRA AL CONDENSADOR DE METANO DONDE ES ENFRIADO -
HASTA - 184. 5 º( (-300ºF) HACIENDO HERVIR N2 LfQUL 
DO A PRESIÓN ATl'IOSFÉRICA. 

EL GAS EFLUEtHE DEL CONDENSADOR, COtlSISTENTE DE HI
DRÓGENO PRINCIPALMENTE, MONÓXIDO DE CARBONO Y PEQU~ 
RAS CANTIDADES DE METANO, SE INTRODUCE A CONTRACO-
RRIENTE EN UNA TORRE DE PLATOS CON NITRÓGENO LfQUI
DO A - 184ºC (-300ªF) Y A UNh PRESIÓN COMPRENDIDA -
ENTRE 10,5 Y 21 KG/rn2 MAN (150 Y 300 PSIG). PRAr.
T I CAi !ENTE TODO EL MOtlóX IDO DE CARBONO Y EL METANO -
RESTANTI: SOIJ REMOVIDOS DEL GAS (H;z) EN ESTA OPERA-
CIÓN, LA CORRIEi.TE DE DOMOS CONTIEl~E 8~ A 9S% DE -
HIDRÓGENO, DE 5 A 15% DE NITRÓGENO Y TAN SOLO UNAS
CUANTAS P P M DE CO Y METANO, EL LIQUIDO DE FOtl
DOS, EL CUAL CONTIENE CO, NITRÓGENO Y ALGUNAS TRA-
ZAS DE METANO ES VAPORIZADO Y UTILIZADO PARA ENFRIAR 
EL GAS DE ALIMENTACIÓN, 

EL N2 ENFRIADO A ALTA PRESIÓN SE ALIMENTA A LA UNI-
DAD DE BAJA TEMPERATURA DE -45.5ºC (-50°:-) DONDE ES
POSTERIORMENTE ENFRIADO POR MEDIO DE UN INTERCAMBIO
TÉRMICO EFECTUADO CON VARIAS CORRIENTES DE SALIDA, Y 
UTILIZADO PARA TRES DIFERENTES PROPÓSITOS: Ull/'.\ PAR
TE DEL N 1 TRÓGENO FR 1 O SE EXPAtlDE A PRESIÓN A TríOSFÉR l 
CA, SE LICUA Y SE UTILIZA COMO REFRIGERANTE EN EL -
COtWEilSADOR DE METAl~O. l,~ SEGUNDA PARTE SE VAPORIZA 
SÚBITAMENTE (FLASH) A LA PRESIÓN DE OPERACIÓN DE LA
COLUMNA DE LAVADO DE N2 , SE LICUA EN LOS SERPEITTINES 
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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 PRESIÓN Y ALIMENTA 
DA A LA CORRIENTE DE LA COLUMNA DE LAVADO CON EL O~ 

JETO DE ESTABLECER LA RELACIÓN H2/N2 DEL PRODUCTO -
FINAL, 
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2.3 ADSORCIÓN EN SÓLIDOS, 

EL PROCESO DE ADSORCIÓN CONSISTE EN LA FIJACIÓN DE 
MOLtCULAS DE GAS EN LA SUPERFICIE ACTIVA DE UN SÓ
LIDO; ESTE FENÓMENO SE LLEVA A CABO DEBIDO A UN DE~ 
BALANCE DE LAS FUERZAS DE ATRACCIÓN ENTRE LOS ATO-
MOS O MOLtCULAS DE LA SUPERFICIE SÓLIDA; A LOS SÓLl 
DOS CON ESTAS CARACTERf STICAS SE LES CONOCE COMO AD
SORBENTES Y A CADA UNA DE LAS FASES DEPOSITADAS SO-
BRE LA SUPERFICIE DEL SÓLIDO ADSORBATOS, 

DENTRO DE LOS ADSORBENTES i1ÁS COMUNES SE ENCUENTRAN: 

- CARBÓN ACTIVADO; SE OBTIENE PRINCIPALMENTE A PAR
TIR DE MADERA, CARBÓN, CÁSCARAS DE CACAHUATE Y -
HUESOS DE FRUTAS, LOS QUE SON CARBONIZADOS HASTA
TEMPERATURAS DE 600 A 700ºC Y REACTIVADOS POR UN
PROCESO DE OXIDACIÓN PARCIAL USANDO AIRE CALIENTE 
O VAPOR, 

- SfLICA GEL; SE OBTIEr!E DE LA REACCIÓN DEL SILICATO 
DE SODIO Y ÁCIDO SULFÚRICO, LA SfLICA GEL ES UN -
SÓLIDO POROSO AMORFO MUY RESISTENTE TtRMICA Y MEC~ 
NICAMENTE. 

- ALaMINA ACTIVADA; SU NOMBRE COMÚN ES EL DE OXIDO -
DE ALUMINIO HIDRATADO, SE OBTIENE POR LA ACTIVA--
CIÓN DE LA BAUXITA POR UN PROCESO TtRMICO QUE PRO
DUCE ÓXIDO DE ALUMINIO AMORFO ALTAMENTE POROSO, 

- MALLAS MOLECULARES; SON ALÜMINO-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 TETPJ\EDROS ESTÉN CARGADOS NEGATIVAMENTE POR LO 
QUE REQUIERE DE U~J CATIÓN ADICIONAL DEL TIPO DEL Somo 
POTASIO O CALCIO,PARA DEFINIR EL TA'>\t\ÑO DEL PORO. LA SELECCIÓN 
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DEL TAMAÑO DEL PORO ESTÁ EN FUNCIÓN DEL PESO MOLEC~ 
LAR DE LOS PRODUCTOS QUE SE VAN A SEPARAR. SIENDO -
EL RANGO DE 3 A 8 AMSTRONGS, 

ÜENTRO DE LOS PROCESOS DE ADSORCIÓN EN SÓLIDOS EL -
USO MÁS COMÚN A NIVEL INDUSTRIAL ES EL QUE A CONTI
NUACIÓN SE EXPLICA: 

2.3.1 

SISTEMA DE ADSORCIÓN CON MALLAS MOLECULARES 

(PRESSURE Sw1NG ADsORPTION) 
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2.3.1 

~ISTEM~RE ADSORCIÓN CON MALLAS MOLECULAR[~~ 

ESTE PROCESO CONSISTE EN LA PURIFICACIÓN DE LA CO-
RRIENTE DE GAS DE PROCESO MEDIANTE LA ADSORCIÓN S~ 

LECTIVA DE LOS CONTAMINAlffES EN LECHOS EMPACADOS -
CON MALLAS MOLECULARES. LA ALTA SELECTIVIDAD QUE -
PRESENTAN LAS MALLAS MOLECULARES EN ESTA APLICACJruJ 
PERMITE OBTENER UNA PUREZA DE 99.999% PARA EL GAS -
DE PROCESO ELIMINANDO, AL MISMO TIEMPO, EL RESTO DE 
LOS COMPONENTES QUE SE ENCUENTRAN PRESENTES EN LA -
CARGA, MIENTRAS QUE EL HIDRÓGENO PASA A TRAVES DEL
LECHO SIN SER RETENIDO, EL HIDRÓGENO PRODUCTO PUE
DE TENER HASTA l PPM DE IMPUREZAS. 

DESCRIPCIÓN DEL_PROCESO 

LA CORRIENTE DE HIDRÓGENO CONTAMINADO PASA A TRAVES 
DE UNO DE LOS RECIPIENTES EMPACADOS CON MALLA MOLE
CULAR, EN EL CUAL SE LLEVA A CABO LA ADSORCIÓN DE-
LOS CONTAMINANTES, MIENTRAS QUE LOS RESTANTES SE E~ 

CUENTRAN EN ETAPA DE REGENERACIÓN, YA SEA DEPRESIO
NAMIENTO, PURGA Ó PRESIONAMIENTO, DESPUES DE CIER
TO TIEMPO, EL LECHO DE MALLA MOLECULAR QUE SE EN--
CUENTRA EN ETAPA DE ADSORCIÓN SE SATURA DE CONTAMI
NANTES, POR LO QUE DEBE SER SOMETIDO A LA ETAPA DE
REGENERAC IÓN, LA CUAL SE LLEVA A CABO POR CAMBIO DE 
PRESIÓN (PRESSURE SWING ADSORPTION) POR LO QUE SE~ 

HACE INNECESARIO EL USO DE EQUIPO AUXILIAR DE CALE~ 
TAMIENTO, 

EL RANGO ECONÓMICO DE PRESIÓN DE OPERACIÓN PARA EL
PROCESO ESTÁ COMPRENDIDO ENTRE 14KG/CM2 MAN (200 -
PS IG) Y 42 KG/CM2 MAN (600 PSIG), LA DEPRESURIZA-
CIÓN SE LLEVA A CABO A PRESIÓN ATMOSFERICA. 



~~:iGENO~~~~~._,...-~~~.,_~~~~-.-~~~~~~~~~ 
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2.4 CONVERSIÓN Qu!MICA 

LA CONVERSIÓN QUIMICA, COMO SU NOMBRE LO INDICA, IN 
VOLUCRA CAMBIOS OUIMICOS DE UNA O MAS SUSTANCIAS -
ES DECIR, LAS IMPUREZAS CONTENIDAS EN LOS GASES -
REACCIONAN PARA DAR COMPUESTOS INERTES O FÁCILMEN 
TE REMOVIBLES; GENERALMENTE DICHA CONVERSIÓN SE L~ 

VA A CABO POR MEDIO DE UNA CATÁLISIS HETEROGªNEA U
TILIZANDO CATALIZADORES SÓLIDOS DE MUY DIVERSOS TI
POS, 

PARA LOGRAR LA PURIFICACIÓN DESEADA DEL GAS ES NE-
CESARIO LA TRANSFERENCIA DE LA CORRIENTE GASEOSA -
HACIA LA SUPERFICIE DEL CATALIZADOR, DONDE SE REALl 
ZA LA ADSORCIÓN DE LOS CONTAMINANTES DE LA CORRIEN
TE GASEOSA, LOS CUALES REACCIONAN PARA DAR LUGAR A
UN PRODUCTO ADSORBIDO, EL CUAL SE DESORBE DEL CATA
LIZADOR Y SE TRANSFIERE NUEVAMENTE AL SENO DE LA CG 
RRIENTE GASEOSA, 

EXISTEN VARIOS PROCESOS DE CONVERSIÓN QUIMICA DEN
TRO DE LOS CUALES LOS MÁS IMPORTANTES SON: 

2.4.l PROCESO DE METANACIÓN 

2.4.2 PROCESO DE CONVERSIÓN POR DESPLAZAMIENTO 
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2 .4 .1 

PROCESO DE METANACIÓ~ 

LA METANACIÓI~ SE BASA EN LA ELIMINACIÓ!~ DE PEQUEf1AS 
CANTIDADES DE MOWÓXIDO Y BióXIDJ DE CARBONO PRESEN
TES EN LAS CORRIENTES DE GAS DE PROCESO, MEnlANTE -
LA HIDROGENACIÓN CATALÍTICA DE ESTOS ÓXIDOS CONVI[l 
Tl~NDOLOS A METANO, LAS REACCIONES INVOLUCRADAS EN 
EL PROCESO SE REPRESENTAN POR LAS SIGUIENTES REACC~ 
NES: 

co + 3 ~-..e.AL. CH4 + H20 

4 H2 -!:.Al.. CH4 + 21120 

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

+ 

COMO SE OBSERVA EN LAS REACCIONES, SE CONSUME HIDRÓ
GENO, S Ir! EMBARGO, EL CONSUMO ES RELATIVAMENTE BAJO
y EL PRODUCTO OBTENIDO SIGUE CUMPLIENDO CON LA PURE
ZA REQUERIDA, 

LA NATURALEZA FUERTEMENTE EXOTÉRMICA DE LA REACCIÓN, 
HACE QUE SE GENERE UNA GRAN CANTIDAD DE CALOR, SIEN
DO ÉSTA UNA DE LAS PRINCIPALES RAZONES POR LAS CUA-
LES EL PROCESO SE CONSIDERA INDESEABLE PARA EL TRAT~ 
MIENTO DE GASES QUE CONTENGAN MAS DEL 2.5% EN MOL -
DE ÓXIDOS DE CARBONO (ca y co2) ' 
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BAJO CONDICIONES APROPIADAS DE OPERACIÓN, LA REAC-
CIÓN SE EFECTÜA CASI EN SU TOTALIDAD, OBTENI~NDOSE

GASES DE SALIDA CON CONCENTRACIONES DE ÓXIDOS DE -
CARBONO TAN PEQUEílAS COMO SE REQUIERAN. 

AUNQUE VARIOS TIPOS DE CATALIZADORES HAN SIDO INVE§ 
TIGADOS PARA LA HIDROGENACIÓN DE ÓXIDOS DE CARBONO
A METANO, SIN EMBARGO, LOS CATALIZADORES CON UN ALTO 
CONTENIDO DE NÍQUEL SON LOS MÁS COMUNMENTE UTILIZA
DOS EN PURIFICACIÓN DE GAS, LAS COMPOSICIONES COMER 
CIALES TÍPICAS CONTIENEN DE 25 A 30% DE NÍQUEL, 

DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

EN EL PROCESO DE METANACIÓN SE LLEVA A CABO LA REDU~ 
CIÓN PROPIAMENTE DICHA DEL CO Y C02 CONTENIDOS EN EL 
GAS, MEDIANTE LA REACCIÓN CATALÍTICA UTILIZANDO EL
HIDRÓGENO PRESENTE, HASTA OBTENER METANO. 

EL HIDRÓGENO DE CARGA INTERCAMBIA CALOR CON LA CO --
RRIENTE EFLUENTE DEL REACTOR METANADOR, ALCANZANDO LA 
TEMPERATURA DE 288º C(550º f), POSTERIORMENTE SE EN
VfA AL METANADOR EN DONDE SE LLEVAN A CABO LAS REAC-
CIONES ANTES MENCIONADAS PRODUCl~NDOSE METANO, EL -
GAS DE SALIDA DEL REACTOR PUEDE CONTENER HASTA 1 PPM
MAXIMA DE ÓXIDOS DE CARBONO, ESTA CORRIENTE, DESPUES 
DE INTERCAMBIAR CALOR CON LA CARGA, SE ENVÍA A LA SE~ 
CIÓN DE DESHIDRATACIÓN CON EL FIN DE ELIMINAR EL AGUA 
FORMADA EN LAS REACCIONES DE METANACIÓN, ESTO SE HA
CE roN EL OBJETO DE EVITAR QUE SE DISMINUYA EL CARAC
TER ACIDO DE LOS CATALIZADORES YA QUE EL AGUA ACTÚA -
COMO UN DILUENTE. 

EL SISTEMA DE DESHIDRATACIÓN CONSISTE DE DOS DESH!DR~ 
TADORES PARA LOGRAR UNA OPERACIÓN CONTINUA; LA REGENE 
RACIÓN DE ÉSTOS SE LLEVA A CABO MEDIANTE CALENTAMIHITO 
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DE LOS LECHOS CON UNA FRACCIÓN DEL HIDRÓGENO PRO
DUCTO, PREVIAME~TE CALENTADA CON VAPOR, SEGUIDA DE 
UN PERÍODO DE ENFRIAMIENTO PARA RESTABLECER LAS -
CONDICIONES REQUERIDAS PARA LA ABSORCIÓN. EL GAS
DE REGENERACIÓN SE ENVIA A LA RED DE GAS COMBUSTI
BLE. 
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2.4.2 

PROCESO DE CONVERS 1 ÓN POR ÜESPLAZA1·l 1 i:fl'TO 

EL SISTEMA DE CONVERSIÓN POR DESPLAZAMIENTO (SHIFT 
CONVERSION) ELIMINA EL MONÓX!DO DE CARBONO CONTENl 
DO EN EL GAS DE CARGA CONVIRTieNDOLO A BIÓXIDO DE
CARBONO EL CUAL ES REMOVIDO MEDIANTE ABSORCIÓN CON 
ETANOLAMINA O CARBONATO DE POTASIO, 

EL MONÓXIDO DE CARBONO REACCIONA EXOTeRMICAMENTE -
CON EL VAPOR DE AGUA A ELEVADAS TEMPERATURAS DE A
CUERDO A LA SIGUIENTE REACCIÓN: 

Dos TIPOS DE CATALIZADORES SON EMPLEADOS EN EL PRO 
CESO DEPENDIENDO DE LA TEMPERATURA DE OPERACIÓN. -
EL CATALIZADOR DE ALTA TEMPERATURA, EL CUAL OPERA
EN UN RANGO DE 343º A 593ºC (650º A 1100ºF), ES DE 
ÓXIDO DE PLOMO CON CROMO. EL CATALIZADOR DE BAJA
TEMPERATURA, ES EFECTIVO EN UN RANGO DE 177º A 371º 
C (350º A 700ºF) Y SU MANUFACTURA ES DE COBRE CON
Z I NC, 

SIENDO EL EQUILIBRIO DE LA REACCIÓN FAVORABLE A BA 
JAS TEMPERATURAS, OBTENIENDOSE UNA CONVERSIÓN DEL-
99%, ES POSIBLE UTILIZAR CATALIZADORES DE BAJA TEli 
PERATURA. ALGUNAS OTRAS VENTAJAS QUE PRESENTA EL
UTILIZAR UN CATALIZADOR DE BAJA TEMPERATURA SON: 
MENOR CANTIDAD DE VAPOR REQUERIDA, EQUIPO MAS COM
PACTO Y UNA PLANTA MENOS COMPLEJA, LA DESVENTAJA
PRINCl PAL ES QUE EL CATALIZADOR DE BAJA TEMPERATU
RA ES MUCHO MAS COSTOSO QUE EL DE ALTA TEMPERATURA. 
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EL HIDRÓGENO DE CARGA, CONTENIENDO MONÓXIDO DE CA~ 

BONO COMO IMPUREZA SE CALIENTA HASTA 371º( (7QQºf) 
MEDIANTE LA ADICIÓN DE VAPOR Y SE ENVÍA AL PRIMER 
CONVERTIDOR DE (Q, DEL 90 AL 95% DEL (Q ES CONVE~ 

TIDO A COz y UNA PEQUEÑA PARTE DE Hz ES PRODUCIDA. 
EL GAS ABANDONA EL CONVERTIDOR Y ES ENFRIADO HASTA 
38º( (lQQºF) POR MEDIO DE AGUA, PARA ENVIARLO AL -
ABSORBEDOR, EN DONDE SE ELIMINA EL (02 PRESENTE EN 
EL GAS, MEDIANTE UN SISTEMA DE LÍQUIDO REGENERATIVO, 
EL GAS LIBRE DE COz ES RECALENTADO EN UN CALENTA-
DOR A FUEGO DIRECTO Y DESPUÉS DE AÑADIRLE VAPOR, -
PASA AL SEGUNDO CONVERTIDOR, EL CUAL CONVIERTE LAS 
ÚLTIMAS TRAZAS DE co EN COz: FINALMENTE EL COz FOR 
MADO ES ABSORBIDO POR LA SOLUCIÓN EN EL SEGUNDO -
ABSORBEDOR, SI SE REQUIERE DE HIDRÓGENO DE MUY -
ALTA PUREZA, UN TERCER PASO DE CONVERSIÓN PUEDE -
SER AGREGADO AL SISTEMA, CON TRES PASOS DE CONVER 
SIÓN SE PUEDEN OBTENER GASES DE SALIDA CON MENOS -
DE 20 PPM DE (Q, 



A E 

I 

A 

!er ABSORBEDOR 

Q~~~ 

Soluc10n 
pobre M---IVopor 

CALENTADOR 

SISTEMA DE CONVERSION POR DESPLAZAMIENTO 
( SHIFT CONVERSION) 

A E 

2o CONVERTIDOR 
DE CO --

2o ABSORBEDOR 
--~ co2-

luc!Ón al 
regenerador 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 

FACULTAD DE QUIMICA e TE-5:-::F::;:-----

FERNA'IDO MANZANILLA NEGRETE 



- 37 -

2,5 SISTEMAS (RIOGÉNICOS 

LAS SEPARACIONES CRIOGÉNICAS SON MÉTODOS ESTABLECl 
DOS PARA LA RECUPERACIÓN Y PURIFICACIÓN DE HIDRÓGf 
NO EN PLANTAS QUÍMICAS Y PETROQUÍMICAS, ESTOS PRO

CESOS SE CARACTERIZAN POR LOS BAJOS REQUERIMIENTOS 
DE ENERGÍA Y BAJOS COSTOS DE INVERSIÓN. EN LA MAYQ 
RÍA DE LOS CASOS, TODOS LOS REQUERIMIENTOS DE RE-

FRIGERANTE SE AUTOGENERAN POR EL EFECTO JoULE-THo~ 
SON. EL HIDRÓGENO PRODUCIDO SE RECUPERA A PRESIO-
NES CERCANAS A LA PRESIÓN DE ALIMENTACIÓN. CON BA
JOS REQUERIMIENTOS DE ENERGÍA Y ALTA EFICIENCIA -
TERMODINÁMICA, 

EL PROCESO REPRESENTATIVO DE ESTOS SISTEMAS SE COH 
SIDERA A CONTINUACIÓN: 

2.5.l, PROCESO JoULE-THOMSON 



- 38 -

2.5.1 

PROCESO JouLE-THOMSON 

ESTE PROCESO, COMO SU NOMBRE LO INDICA, SE REFIERE 
EXCLUSIVAMENTE A LA REFRIGERACIÓN GENERADA POR LA 
EXPANSIÓN ISOENTALPICA DE LOS HIDROCARBUROS PRE-
SENTES EN LA CARGA, DEBIDO A SU TOTAL DEPENDENCIA 
DE REFRIGERACIÓN, EL PROCESO REQUIERE DE ALTAS PRO
PORCIONES DE HIDROCARBUROS LIGEROS EN LA CARGA (RE 
LACIÓN HIDRÓGENO/METANO 60/40) YA QUE ÉSTOS AL EX
PANDERSE, PROPORCIONAN EL NIVEL DE REFRIGERACIÓN -
REQUERIDO PARA LA CONDENSACIÓN Y SEPARACIÓN DE LOS 
MISMOS OBTENl~NDOSE COMO PRODUCTO PRINCIPAL UNA CQ 
RRIENTE DE HIDRÓGENO DE MUY ALTA PUREZA. 

DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

EL GAS DE CARGA SE ALIMENTA A LA CAJA ENFRIADORA -
EN DONDE INTERCAMBIA CALOR CON LAS CORRIENTES E -
FLUENTES DEL TANQUE SEPARADOR, ENFRIÁNDOSE HASTA -
-15lºC (-240ºF) TEMPERATURA SUFICIENTEMENTE BAJA -
PARA CONDENSAR LA MAYOR PARTE DE LOS HIDROCARBUROS 
LIGEROS, OBTENIÉNDOSE LA PUREZA DE HIDRÓGENO REQU~ 
RIDA, EL LÍQUIDO CONDENSADO, EFLUENTE DE LA CAJA
ENFRIADORA, SE SEPARA DEL HIDRÓGENO GAS EN EL TAN
QUE SEPARADOR, EL CUAL OPERA A BAJA PRESIÓN A FfN 
DE RECUPERAR EL NIVEL DE REFRIGERACIÓN. EL HIDRÓ
GENO PURIFICADO INTERCAMBIA CALOR EN LA CAJA ENFR~ 
DORA, AUMENTANDO SU TEMPERATURA PARA SALIR FINALME~ 

TE COMO PRODUCTO CONTENIENDO HASTA 1 PPM DE MONÓXI
DO DE CARBONO. EL CONDENSADO EFLUENTE DEL TANQUE -
SEPARADOR SE ENVÍA 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 COMPOSICIÓN O TEMPERATURA DE
LA CARGA, SE REQUIERE DE UN PREENFRIAMIENTO ADI-
CIONAL, EN CASO DE QUE LAS CONDICIONES SEAN EX-
TREMAS (RELACIÓN HIDRÓGENO/METANO 80/20) SE RE -
QUIERE ADEMAS DE UN SISTEMA DE INTERENFRIAMIENTO, 
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2,6, SISTEMA DE MEMBRANAS 

LA UTILIZACIÓN DE MEMBRANAS SE CONSIDERA UN PROCESO 
ATR-ACTIVO DESDE El PUNTO DE VISTA OPERACIONAL CON -
RESPECTO A MÉTODOS CONVENCIONALES DE PURIFICACIÓN, 

EL PROCESO ESTÁ BASADO EN El PRINCIPIO DE QUE ALGU
NOS GASES PASAN A TRAVÉS DE UNA MEMBRANA MÁS RÁPIDA 
MENTE QUE OTROS (FENÓMENO DE PERMEABILIDAD), ESTA 
DESIGUALDAD SE DEBE A LA CONBINA.CIÓN DE LAS DIFEREtJ. 
CIAS ENTRE DIFUSIÓN Y SOLUBILIDAD. POR LO CUAL UNA 
MEZCLA DE DOS O MÁS GASES DE PERMEABILIDAD DIFERENTE 
PUEDEN SEPARARSE EN DOS CORRIENTES, UNA ENRIQUECIDA 
POR El COMPONENTE MÁS 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
FORMACIÓN DE PLANTAS INDUSTRIALES EN OPERACIÓN, 
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CAPITULO TRES 

ESTUDIO TECNICO ECONOMICO 

3.1 GENERALIDADES 

CON EL PROPÓSITO DE SELECCIONAR LAS ALTERNATIVAS TE~ 
NICAMENTE FACTIBLES PARA LA PURIFICACIÓN DE HIDRÓGE
NO, SE LLEVA A CABO UN ANÁLISIS BAJO LAS MISMAS BA-
SES DE DISEílO PARA CADA ALTERNATIVA ENCONTRANDO ASf, 
DESDE UN PUNTO DE VISTA TECNICO LAS ALTERNATIVAS -
PLAUSIBLES, POSTERIORMENTE SE LLEVA A CABO LA SELE~ 
CIÓN ECONÓMICA DE DICHAS ALTERNATIVAS HACIENDO USO -
DE LOS METODOS MECANIZADOS DE CÁLCULO MAS AVANZADOS, 
DESARROLLADOS EN EL INSTITUTO MEXICANO DEL PETRÓLEO 
PARA: 

- CARACTERIZACIÓN DE CORRIENTES DE HIDROCARBUROS, 
- BALANCES DE MATERIA Y ENERGÍA. 
- DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO, 

(CAMBIADORES DE CALOR, REACTORES, TORPES, ETC) 
- EVALUAC 1 ÓN DE COSTOS DE EQU 1 PO, 
- EVALUACIÓJ·l ECONÓMICA DE PLANTAS DE PROCESO, 

3.1.1 CRITERIOS GENERALES PARA EL ANÁLISIS TEcNICO, 

l., LAS PLANTAS DEBEN SER CAPACES DE PROCESAR 492 Mr13 

ESTANDAR POR DfA, 

2, No SE CONSIDERAN SOBREDISE~OS EN NINGUNO DE LOS - -
EQUIPOS, 

3. SE CONSIDERAN DISEÑOS DE EQUIPO Y SISTEMAS QUE PER 
MJTAN EL MÁXIMO AHORRO ENERGETICO Y LA MÁXIMA IN-
TEGRACIÓN NACIONAL. 
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4. LA SELECCIÓN DEL O DE LOS PROCESOS T~CNICAMENTE FAC
TIBLES SE HACE EN FORMA PARTICULAR PARA CADA PROCESO 
SEílALANDO EN CADA CASO LAS VENTAJAS Y LIMITACIONES -
QUE PRESENTEN CONSIDERANDO LO SIGUIENTE: 

- NATURALEZA DEL MEDIO DE SEPAPACIÓN: SELECTIVIDAD -
DE MONÓXIDO DE CARBONO, CAPACIDAD DE REGENERACIÓN, 
ESTABILIDAD QUfMICA, GRADO DE CORROSIÓN, 

- NATURALEZA Del GAS A TRATAR 
COMPOSICIÓN 
PRESIÓN Y TEMPERATURA 

- PUREZA REQUERIDA DEL GAS PRODUCTO 
COMPOSICIÓN 
PRESIÓN Y TEMPERATURA 

- REQUERIMIENTOS DE DISEÑO 

GAS AMARGO 
% Mol 

H2 90.96 
Co 0.95 
C1 7.96 
C2 0.13 

GAS DULCE 

90.0 MIN, 
.l. PPM EN PESO MAX 

4.0 

3.1,2 CRITERIOS GENERALES PARA EL ANÁLISIS ECONÓMICO 

l. SE REALIZA EL ANÁLISIS ECONÓMICO EN BASE A LOS COS 
TOS DE INVERSIÓN Y OPERACIÓN DE LAS ALTERNATIVAS -
SUPONIENDO UN HORIZONTE DE 10 A~OS Y EMPLEANDO UNA 
TASA DE DESCUENTO DEL 10%. 

2, FECHA BASE DEL ANÁLISIS: AGOSTO DE 1986. 

3, COSTO ESTIMADO DE INVERSIÓN, 
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SE ESTIMAN LOS COSTOS DE INVERSIÓN POR ALTERNATIVA, 
EN BASE AL DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO DE PROCESO, -
UTILIZANDO EL SISTEMA MECANIZADO DE EVALUACIONES DE 
INVERSIÓN, DESARROLLADO EN EL 1 .M.P, 

4, COSTO ESTIMADO DE OPERACIÓN, 

PARA ESTIMAR LOS COSTOS DE OPERACIÓN SE INCLUYEN LOS 
SIGUIENTES PUNTOS. 

- SERVICIOS AUXILIARES, 

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

- MANO DE OBRA DE OPERACIÓN, 

LA TRIPULACIÓN DE LA PLANTA SE INCLUYE PARA CADA ca 
SO, LOS COSTOS UNITARIOS SON OBTENIDOS EN BASE AL -
TABULADOR DE PEMEX. 

- MANTENIMIENTO, 

PARA EL CÁLCULO DEL MANTENIMIENTO SE ESTIMA UN 3% -
SOBRE LA INVERSIÓN, 

5. COSTOS 

Los COSTOS UTILIZADOS EN EL ANÁLISIS ECONÓMICO SON: 

COSTOS DE INSUMOS (COSTOS UNITARIOS, MARZO 1.984) * 
SERVICIOS AUXILIARES UN !DAD COSTO 
AGUA DE REPOSICIÓN r13 24.0 
VAPOR DE ALTA TON 862.08 
ENERG[A ELÉCTRICA KW-H 6.0 
AGUA DE ENFRIAMIENTO M3 3.83 

* REF, ESCALADOS A AGOSTO DE 1986, 
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3.2 SELECCIÓN TecNICA 

3.2.l ABSORCIÓN EN SOLUCIONES SALINAS DE COBRE Y AMO
NIO. 

EL PROCESO UTILIZA COMO MEDIO ABSORBENTE UNA SO
LUCIÓN ACUOSA DE COBRE-AMONIO, CON CONCENTRACIO
NES DE COBRE DE 160 A 210 GRAMOS POR LITRO EN SQ 
LUCION CON ACIDO FÓRMICO, 

COMPOSICIONES RECOMENDADAS 
DE SOLUCIÓN COBRE~AMONIO 

COMPONENTE 

Cu 
cu+ 

HCOOH 
NH3 

CONCENTRACIÓN GR/LITRO 

170 - 175 
25 - 40 

110 - 120 
140 - 150 

EN ESTE PROCESO, UN EXCESO DE AMONIO EN LA SOLU
CIÓN LA TORNA ALTAMENTE CORROSIVA; POR OTRO LADO 
BAJAS CONCENTRACIONES DE esTE PROVOCAN LA PRECI
PITACIÓN DEL COBRE, DISMINUYeNDOSE DE ESTA FORMA 
LA EFECTIVIDAD DE LA SOLUCIÓN. 

EL PROCESO OPERA EFICIENTEMENTE CON CONCENTRACIQ 
CIONES ALTAS DE MONÓXIDO DE CARBONO (HASTA 10% -
MOL) A PRESIONES DE 105 A 127 KG/cM2MAN (1500 A 
1800 PSJG) Y TEMPERATURAS DEL ORDEN DE Ü

0A 45ºC
(320A llOºF) ELIMINANDO SUSTANCIALMENTE EL MONÓ
XIDO DE CARBONO HASTA OBTENER UN GAS DULCE QUE -
CONTIENE HASTA 5 PPM EN PESO MAXIMAS, BAJO LAS -
MISMAS CONDICIONES DE OPERACIÓN, 

LA SOLUCIÓN SE REGENERA POR CALENTAMIENTO A UNA 
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PRESIÓN CERCANA A LA ATMOSF~RICA. CON EL OBJETO 
DE DESORBER LOS GASES ÁCIDOS MÁS FACIU1EIHE. 

DEBIDO A LA PROBABILIDAD DE CORROSIÓN DE LA SOLV 
CIÓN ABSORBEDORA, SE REQUIERE DE MATERIALES ESP~ 

CIALES, 

ESTA TECNOLOGIA ES DEL DOMINIO PÜBLICO, POR LO -
CUAL NO SE REQUIERE DE PAGO DE REGALÍAS. 

DE ACUERDO A LOS REQUERIMIENTOS DE DISEílO, ~STE

PROCESO NO CUl1PLE CON LA ESPECIFICACIÓN DE .1 PPM 
MÁXIMA DE MONÓXIDO DE CARBONO, DEBIDO A QUE SOLO 
ELIMINA GRANDES CANTIDADES DE MONÓXIDO DE CARBO
NO Y NO REALIZA OPERACIONES DE PULIDO. 

3.2.2 ABSORCIÓN EN NITRÓGENO LIQUIDO. 

EL PROCESO CONSISTE EN EFRIAR LA MEZCLA DE GASES 
HASTA CONDENSAR PARCIALMENTE LAS IMPUREZAS, ABSOR 
BIENDO ~STAS EN NITRÓGENO LÍQUIDO. 

EL SISTEMA SE UTILIZA PRINCIPALMENTE PARA PURIFI
CAR HIDRÓGENO EMPLEADO EN LA SÍNTESIS DE AMONIACO 
EN DONDE SE REQUIERE UNA RELACIÓN H2/N2 CONTROLA
DA, LAS PLANTAS DE PURIFICACIÓN DE GAS POR MEDIO 
DE LA ABSORCIÓN CON NITRÓGENO LÍQUIDO, CONSISTEN
ESENCIALMENTE DE SISTEMAS COMPLEJOS DE REFRIGERA
CIÓN E INTERCAMBJADORES DE CALOR QUE OPERAN HASTA 
UNA PRESIÓN DE 211.0 KG/cM2 MAN (3000 PSIG) Y TEM 
PERATURAS DEL ORDEN DE -184ºC (-300ºF), EL EN-
FRIAMIENTO ES OBTENIDO POR EL NITRÓGENO LÍQUIDO -
ASÍ COMO POR EL METANO PRESENTE EN LA CARGA (20%
MOL MIN.) Los EQUIPOS INVOLUCRADOS EN EL PROCESO 
SON MUY COSTOSOS DEBIDO A LAS ALEACIONES ESPECIA
LES QUE DEBEN TENER POR MANEJAR llUY BMAS TB:lPERATUGAS 
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Y ALTAS PRESIONES. 

LA PUREZA OBTENIDA EN EL PROCESO ALCANZA HASTA -
95% DE HIDRÓGENO Y UNAS CUANTAS PPM DE MONÓXIDO
DE CARBONO. LA PATENTE DE ESTA TECNOLOG(A LA 
TIENE LA COMPAÑÍA ALEMANA GERMAN-LINDE POR LO -
CUAL REQUIERE DEL PAGO DE REGALÍAS. 

DEBIDO A LA CANTIDAD DE METANO PRESENTE EN LA CAR 
GA (7.96 % MOL) POR MEDIO DEL EFECTO JOULE 
THOMSON NO SE PUEDE ALCANZAR LA TEMPERATURA DE ~

CONDENSAC l ÓN DEL MONÓXIDO DE CARBONO, LA CUAL ES
DE -14QºC ( 220ºF) POR LO CUAL, ESTE SISTEMA NO -
CUMPLE CON LOS REQUIRIMIENTOS DE DISEÑO, 

3.2.3 ADSORCIÓN CON MALLAS MOLECULARES, 

EL S 1 STEMA PSA ''PRESSURE SWIMG ADSORPTION" ESTÁ
BASADO EN EL PRINCIPIO DE REDUCCIÓN DE PRESIÓN -
CON EL OBJETO DE REMOVER LOS COMPONENTES ADSORBI
DOS EN LAS MALLAS MOLECULARES. LAS MALLAS MOLEC!,! 
LARES SON ALÜMINO-SILICATOS DE FORMA CRISTALINA -
CARGADOS NEGATIVAMENTE, LOS CUALES FIJAN LAS t-'OLEC!,! 
LAS MEDIANTE FUERZAS DE ATRACCIÓN ENTRE LOS ÁTOMOS 
O MOLÉCULAS. 

EL SISTEMA PUEDE MANEJAR GRAN VARIEDAD DE IMPURE-
ZAS EN DIVERSAS COMBINACIONES, ESTO NO SÓLO INCLU
YE HIDROCARBUROS PESADOS SINO AGUA, MONÓXIDO Y BIQ 
XIDO DE CARBONO, ARGÓN, ÁCIDO SULFHÍDRICO, NITRÓGE 
NO, ETC. 

LA PRINCIPAL VENTAJA DE ESTE SISTEMA ES LA PUREZA
QUE ALCANZA (99.999%) ELIMINANDO PRÁCTICAMENTE TO
DAS LAS IMPUREZAS DEL GAS A TRATAR, OBTENIENDO --
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HASTA .l. PPM COMO MÁX 1 MO DE :·10NÓX 1 DO DE CARBONO, 

LAS UNIDADES PUEDEN OPERAR DE 7 A 46 KG/CM2MAN -
(100 A 650 PSI G) Y Etl UN AMPLIO P.ANGO DE TEMPERA
TURA; SIN EMBARGO, LOS COSTOS ESTÁN EN FUNCIÓN -
DE LAS CONDICIONES DE OPERACIÓN AS( COMO DE LA
COMPOSICIÓN DEL GAS DE CARGA Y DE LA CAPACIDAD -
DE LA UN !DAD, 

DEBIDO A SU CARACTERfSTICA DE REGENERACIÓN POR -
CAMBIO DE PRESIÓN, NO REQUIERE DE CALENTAMIENTO
ADICIONAL, ESTE PROCESO ESTA PATENTADO POR - -
UNION CARBIDE POR LO CUAL EXIGE PAGO DE REGALfAS, 
EL SISTEMA PSA SI CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE 
DISEÑO PREVIAMENTE ESTABLECIDOS, 
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3.2.4 PROCESO DE METANACIÓN. 

LA METANAC!ÓN CONSISTE EN LA ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS 
DE CARBONO CONVIRTIÉNDOLOS A METANO, HIDROCARBURO
LIGERO INERTE A LOS CATALIZADORES. 

LA PRESIÓN DE OPERACIÓN DEL METANADOR OSCILA ENTRE 
LA PRESIÓN ATMOSF~RICA Y 844 KG/cM2MAN (12 000 -
PSIG). LA TEMPERATURA DE OPERACIÓN VARÍA EN EL -
RANGO DE 194 A 37lºC (350 A 700ºF), ESTO ES DEBIDO 
A QUE CADA MOL DE MONÓXIDO.DE CARBONO ELEVA LA TE~ 
PERATURA 72ºC (162ºF) POR LO CUAL NO ES RECOMENDA
BLE OPERAR ARRIBA DE LOS 37lºC (700ºF) 

DURANTE LAS REACCIONES DE METANACIÓN SE PRODUCE -
AGUA, LA CUAL DEBE SER ELIMINADA PUES REPRESENTA -
UN cVENENo• PARA LOS CATALIZADORES DE PROCESO, POR 
LO CUAL SE UTILIZAN DESHIDRATADORES EMPACADOS CON
MATERIAL DESECANTE PARA ELIMINAR LAS TRAZAS DE AGUA 
FORMADAS. LA REGENERACIÓN DE LOS DESHIDRATADORES -
SE LLEVA A CABO POR MEDIO DE CALOR, POR LO CUAL SE
REQUIERE DE UN MEDIO DE CALENTAMIENTO CON VAPOR. 

LA MAYORÍA DE LOS EQUIPOS INVOLUCRADOS EN EL PROCESO 
SON DE ACERO AL CARBÓN EXCEPTO LOS QUE MANEJAN AL-
TAS TEMPERATURAS, LOS CUALES DEBEN SER DE ALEACIO
NES CR-MO, LA NATURALEZA FUERTEMENTE EXOTÉRMICA DE 
LAS REACCIONES DE METANACIÓN, HACE QUE ÉSTE PROCESO 
SEA IDEAL EN LA PURIFICACIÓN DE CORRIENTES DE HIDRQ 
GENO QUE NO CONTENGAN MAS DE 2.5% MOL DE MONÓXIDO -
DE CARBONO, REALlZANDO OPERACIONES DE PULIDO ÚNICA
MENTE. LA PUREZA OBTENIDA ES DEL 90 AL 98% CONTE-
NIENDO HASTA 1 PPM DE MONÓXIDO DE CARBONO. 
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LA PATENTE DEL PROCESO DE METANACIÓN ES DEL DOM! 
NIO PÜBL!CO, POR LO CUAL NO EXIGE PAGO DE REGA-
LÍAS. PRESENTANDO INTEGRACIÓN NACIONAL EN SU TOT~ 
LIDAD EXCEPTUANDO EL CATALIZADOR, EL CUAL ES OBJs 
TO DE iMPORTACIÓN, 

ESTE SISTEMA SÍ CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE 
DISEÑO, 
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3,2,5 PROCESO DE CONVERSIÓN (SHIFT CONVERSION) 

ESTE SISTEMA ELIMINA EL MONÓXIDO DE CARBONO PRE
SENTE EN LA CARGA TRANSFORMÁNDOLO A BIÓXIDO DE -
CARBONO, EL CUAL ES ABSORBIDO EN UNA SOLUCIÓN DE 
MONOETANOLAMINA O SIMILAR. EL PROCESO SE USA EK 
TENSAMENTE EN PURIFICACIÓN Y PRODUCCIÓN DE HIDR~ 
GENO PRODUCIDO EN GENERADORES DE VAPOR, PLANTAS
REFORMADORAS, OXIDACIÓN PARCIAL, ETC,; SE UTILIZA 
DE IGUAL FORMA EN LA RELACIÓN H2/C0 QUE DEBE EX!i 
TIR EN LA SINTESIS DE GASES, 

LAS VARIABLES IMPORTANTES DE DisEno SON LA TEMPE
RATURA. PRESIÓN, ESPACIO-VELOCIDAD, RELACIÓN GAS/ 
VAPOR Y EL CONTENIDO DE MONÓXIDO DE CARBONO PRE
SENTE EN LA CARGA, EL SISTEMA OPERA CON GRANDES 
CANTIDADES DE MONÓXIDO DE CARBONO, DEL ORDEN DEL 
50% HASTA PEQUEAAS CANTIDADES, LA PRESIÓN DE OPE 
RACIÓN VARIA DESDE 2 HASTA 24.6 KG/CM2MAN 130 A = 
350 PSIG} Y LA TEMPERATURA EN UN RANGO DE 315 A -
482ºC (600 A 900ºFl. EL HIDRÓGENO OBTENIDO ALCA~ 
ZA UNA PUREZA DEL ORDEN DE 99.7~ CONTENIENDO HAS
TA 200 PPM DE MONÓXIDO DE CARBONO. 

SIENDO ESTE UN SISTEMA PRODUCTOR DE HIDRÓGENO PRI~ 

CIPALMENTE, NO REALIZA OPERACIONES DE PULIDO POR -
LO CUAL NO CUMPLE CON LOS REQUERIMIENTOS DE DISEAO. 

3.2.G PROCESO JouLE-THOMSON 

LA PURIFICACIÓN DEL HIDRÓGENO EN SISTEMAS CRIOG~Nl 
CDS EN SU FORMA MAS SIMPLE, UTILIZA LA CONDENSACIÓN 
PARCIAL PARA REMOVER HIDROCARBUROS LIGEROS, MONÓXl
DO DE CARBONO Y OTRAS IMPUREZAS. 
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ESTE PROCESO ES POSIBLE DEBIDO A LA ALTA VOLATILI 
DAD DEL HIDRÓGENO; COMO RESULTADO DE ESTA ALTA VQ 
LATILIDAD ,UNA SEPARACIÓN CRIOGÉNICA PUEDE FACIL
MENTE ALCANZAR CONCENTRACIONES DE HIDRÓGENO DEL RAN -
GO DE 90 AL 96% MOL O MAYORES. 

EL SISTEMA CRIOGÉNICO PARA LA PURIFICACIÓN DE HI
DRÓGENO PUEDE SER DISE~ADO PARA MANEJAR UN GRAN -
RANGO DE COMPOSICIONES EN LA CARGA, ASÍ COMO DIFe 
RENTES RANGOS DE PRESIÓN Y TEMPERATURA, DEPENDIEM 
DO DEL CONTENIDO DE METANO PRESENTE EN LA CARGA -
YA QUE ÉSTE COMPONENTE ES EL QUE PROPORCIONA EL -
MEDIO DE REFRIGERACIÓN POR EL EFECTO DE JOULE - -
THOMSON, 

DEBIDO A QUE SE MANEJAN TEMPERATURAS MUY BAJAS SE 
REQUIEREN DE MATERIALES ESPECIALES ASÍ COMO DE E
QUIPO DE REFRIGERACIÓN ADICIONAL SI EL MISMO SIST~ 

MA NO PUEDE PROPORCIONARLO, 

EL PROCESO JoULE-THOMSON NO CUMPLE CON LOS REQUERL 
MIENTOS DE DISERO EN CUANTO A LA CANTIDAD DE MONÓXL 
DO EN EL GAS DE SALIDA (1 PPM MAX) YA QUE LA CANTI 
DAD DE METANO EN LA CARGA (7.96% MOL) ES INSUFICIE~ 

TE PARA LLEVAR A CABO EL EFECTO JoULE-THOMSON y co~ 
DENSAR EL MONÓXIDO DE CARBONO PRESENTE EN EL GAS. 
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3.2.7 SISTEMA DE FlEMBRANAS 

ESTE PROCESO UTILIZA COMO MEDIO DE SEPARACIÓN -
MEMBRANAS DE POLIMEROS NO POROSOS, ílUE SE SABE
Tl ENEN UNA GRAN PERMEABILIDAD HACIA ALGUNOS GA
SES, ESTAS MEMBRAtJAS SE ARREGLAIJ EtJi=¡ROLLADAS -
O EN PLACAS SEGÚN SU APLICACIÓN; LOS ELEMENTOS
ENRROLLADOS SE INCORPORAN A TUBOS PRESURIZADos
QUE SE MONTAN EN PATINES Y SE PUEDEN ARREGLAR -
EN SERIE O EN PARALELO. 

EL PROCESO PUEDE UTILIZARSE PARA CORRIENTES DE
HIDRÓGENO Y GASES DE DESECHO QUE REQUIEREN PURl 
FICARSE ; RESULTANDO UNA EXCELENTE OPCIÓN PARA
GASES QUE CONTIENEN HIDRÓGENO/MONÓXIDO DE CARBQ 
NO E HIDROCARBUROS Y/O NITRÓGENO, DEBIDO A LA -
ALTA VELOCIDAD DE PERMEABILIDAD DEL HIDRÓGENO -
Y SU ALTA SELECTIVIDAD CON RESPECTO A LOS OTROS 
GASES. 

LA EFICIENCIA DE SEPARACIÓN, UTILIZANZDO UNA ME~ 
BRANA DADA PARA UNA MEZCLA DE GASES DEPENDE DE: 

- COMPOSICIÓN DEL GAS, 
- RELACIÓN ENTRE LA PRESIÓN DEL GAS DE CARGA Y 

LA PRESIÓN DEL GAS PRODUCTO, 
- FACTOR DE SEPARACIÓN ENTRE LOS DOS COMPONEN-

TES DEL GAS, 

UNA APLICACIÓN Tf PICA PARA MEMBRANAS SE ENCUENTRA 
EN MEZCLAS DE GASES, QUE CONTIENEN RELACIONES DE
HIDRÓGENO/MONÓXIDO DE CARBONO DE 75/25 %MOL, OBTE 
NIENDOSE CORRIENTES DE HIDRÓGENO HASTA CON UNA PU 
REZA DEL 98% MOL, CONTENIENDO TAN SOLO UNAS CUAN
TAS PPM EtJ PESO DE MONÓX IDO DE CARBOtJO, LAS 
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CONDICIONES DE PRESIÓN SE CONSIDERAN EN FUNCIÓN 
DE LA PUREZA DEL HIDRÓGENO 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 Y REQUIERE 
POR LO TANTO EL PAGO DE REGALÍAS. 

Los REQUERIMIENTOS DE DISEÑO INDICAN LA CANTIDAD 
DE 0.95% MOL DE MONÓXIDO DE CARBONO CONTENIDO EN 
LA CARGA, EL CUAL ES MUCHO MENOR AL 25% MANEJADO 
EN ESTOS SISTEMAS, RESULTANDO EQUIPOS DE GRANDES 
DIMENSIONES. YA QUE LA CANTIDAD DE HIDRÓGENO ES 
MAYOR. POR ESTA RAZÓN Y DEBIDO A QUE ~STOS SIST~ 
MAS REQUIEREN DE UNA PREVIA EXPERIMENTACIÓN , NO 
CUMPLEN LOS REQUERIMIENTOS DE DISEílO ANTES DESCR! 
TOS. 
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3.3 SELECCIÓN ECONÓMICA, 

3.5.l GENERALIDADES 

LAS ALTERNATIVAS FACTIBLES RESULTANTES DEL ANÁLISIS 
T~CNICO SON: EL SISTEMA DE ADSORC!ON CON MALLAS MQ 
LECULARES (PSA) Y EL SISTEMA DE METANACIÓN Y SECADO, 
~E PROCEDE A EFECTUAR UNA EVALUACIÓN DE AMBOS SIST~ 
MAS CON EL FIN DE OBTENER LA ALTERNATIVA ECONÓMICA
MENTE ÓPTIMA, OBJETIVO DEL PRESENTE TRABAJO, EL -
PROCESO DE EVALUACION SE LLEVA A CABO HACIENDO USO 
DE LA INFORMACION DISPONIBLE PARA AMBOS SISTEMAS, 
SIN EMBARGO DICHA INFORMACIÓN ES DE CARÁCTER DISTIN 
TO, YA QUE EL SISTEMA DE METANACION Y SECADO ES DEL 
DOMINIO PÜBLICO Y PRESENTA INTEGRACION 100% NACIO
NAL, POR LO CUAL SE PUEDE LLEVAR A CABO EL PREDl~Etl 
SIONAMIENTO DE TODOS LOS EQUIPOS INVOLUCRADOS, ASÍ 
COMO EL CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES DEL MISMO -
PARA EFECTOS DE COSTO, MIENTRAS QUE EL SISTEMA DE -
ADSORCIÓN CON MALLAS MOLECULARES lPSA), SE ENCUEN
TRA BAJO LA LICENCIA DE UNION CARBIDE, RAZON POR LA 
CUAL SU COTIZACIÓN SE PRESENTA EN FORMA DE PAQUETE. 

ANALIZANDO LO ANTERIOR, SE LLEVA A CABO EL PREDIME~ 
SIONAMIENTO DEL SISTEMA DE METANACIÓN BASÁNDOSE EN 
EL ESQUEMA DE PROCESO 3.1, ASf COMO EN EL BALANCE -
DE MATERIA Y ENERGÍA, POSTERIORMENTE SE EFECTUA SU 
COSTEO UTILIZANDO LAS BASES DE DISEÑO DESCRITAS AL 
INICIO DEL PRESENTE CAPÍTULO, LA EVALUACIÓN DEL -
SISTEMA DE ADSORCiéN CON MALLAS MOLECULARES <PSA) -
SE LLEVA A CABO EN BASE A UNA PROPUESTA COMERCIAL 
OBTENIENDO DE MANERA DIRECTA LA INVERSIÓN, ASÍ COMO 
LOS COSTOS FIJOS Y OPERACIONALES, 
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UNA VEZ OBTENIDAS AMBAS EVALUACIONES SE PRESENTARÁN 
EN UN CUADRO COMPARATIVO CON LA FINALIDAD DE SELE~ 

CIONAR LA ALTERNATIVA ÓPTIMA BAJO EL PUNTO DE VISTA 
TÉCNICO Y ECONÓMICO. 



SISTEMA DE METANACION Y SECADO 

LISTA DE EQUIPO 
c;1AVE SERVICIO 
cc-1 PRECALENTA.OOR OE CARGA AL 

WETANAOOR 

ce - 2 lNTERCAWBIAOOR CARGA· EFLUENTE 
DEL METANAOOR 

cr:- J ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL 
METANAOOR 

ce- 4 POST-ENFRIADOR CEL COMPRESOR 

ce-~ CALENTADOR DE HIDROGENO OE 
REGENERACION 

ce- 6 ENFRIADOR 0[ HIOROGENO DE 
REOENERACION. 

C H-1 COMPRESOR 

OH-1 A, e DEIJHlDRATAOORES 

fH-1 

ME-1 

SH -1 

SH- 2 

FILTRO DE HIOROGENO 

METANAOOR 

~1~\\t\PAAAOOR OE HIORr"lGENO 

B~ª~~fiU"PARAl:>Ofl DE HIOROGEHO 

SEPMlDOR Ol HtOROQEHO Dt 
ftlOEHERACIOH 

UNIVERSDAD NACIONAL AUTONOMA DE ME XICO 
FACULTAD DE QUIMICA 

TESIS PROFESIONAL 

FERNANDO-MANZANILLA NEGRETE=::J 

!NO de Cta. 8054432-4 llEsq. NP 3.c=J 
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3,3,2 PREDIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO SISTEMA DE 
METANACIÓN Y SECADO. 

C-C CAMBIADORES DE CALOR. 

UT 1 LI ZAtJDO LA ECUACIÓN GEIJER/\L DE TRMSFERErlC 1 A DE 
CALOR Q = UA _1 T 

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

EQUIPO CAP, TERMIC/\ JT u AREA TRA.t\jSF. 
CLAVE 

CC-1 
CC-2 
CC-3 
CC-4 
CC-5 
CC-5 

(MMKCAL/HR) ( º c l (KCALIHPJ'f ºc) ¡f 

0.38 52 400 U!.3 
1.493 62 503 47.9 
1.099 43 408 62.6 
0.459 23 440 45.4 
0.312 55 415 13.6 
0.293 65 260 17.3 

CH-1/R COMPRESOR DE HIDRÓGENO 

TIPO RECIPROCANTE NO LUBRICADO 

CONDICIONES DE ÜPERACIÓN 

TEMPERATURA DE SUCCIÓN 
PRESIÓN DE SUCCIÓN 
PRESIÓN DE DESCARGA 
FLUJO 
PESO [·10LECULAR 

38ºC ClOOºFl 
21,6 KG/~MAN (307 PSIG) 
39,4 KG/CT·fMAM (560 PSIG) 
2715 KG/HR (5896 LB/HR) 

3.38 LB/LB MOL 



- 65 -

CALCULO DE CO~SUMO DE POTENCIA 

APLICANDO LA ECUACIÓN PARA COMPRESIÓN ADIABÁTICA. 

EN DONDE: 

HP= POTENCIA DEL COMPRESOR, HP 
K= COEFICIENTE DE COMPRESIÓN ADIABATICA (1,41) 
W= CAPACIDAD, LB/SEG 
R= CONSTANTE DE LOS GASES, PI Es5/LB º R 
Tl= TEMPERATURA DE SUCCIÓN, ºR 
Pl= PRESIÓN DE SUCCIÓN, PSIA 
P2= PRESIÓN DE DESCARGA, PSIA 

1.41-1 
HP= 1.41 (5986/3600l Cl541/3.38)(560ll(- r;;¡4 .7) lAC -11 

1.41-1 550 321.7 

POTENCIA = 488.75 HP 

EFICIENCIA ADIABÁTICA : 71% * 

BHP = ~88 .75 . 
0.71 

COMPRESOR = 688 BHP 

Acc10NADOR : MoroR EL~CTR1co 

POTENCIA = 700 HP 

REF. MANUAL FOR PROCESS ENGINEERING CALCULATIONS, En. MCGRAW 
HILL, 2ND, EDITION, FIG, K.4, 
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DH-.WBDESHIDRATADORES DE HIDRÓGENO, 

CONDICIONES DE OPERACIÓN. 

TEMPERATURA DE ENTRADA 
PRESIÓN 
FLUJO 
CONCENTRACIÓN H20 ENTRADA 
CONCENTRACIÓN H20 SALIDA 

38ºC (100ºFl 
') 

38.6 KG/cM'-MAN(55g PSir.) 
2697 KG/HR (5933 LB/HR) 
0.Y24 % PESO 
10 PPM EN PESO MAX. 

DEBIDO A LA BAJA CONCENTRACION uE AGUA·~N LA ~NTRADA, SE 
CONSIDERÓ PARA ESTE ESTUDIO LA UTILIZACIÓN DE MALLA MO-
LECULAR TIPO 4A (UNIÓN CARBIDEJ, 

LA CAPACIDAD DE RETENCIÓN DE HUMEDAD EN EL EQUILIBRIO DE
LA MALLA MOLECULAR A 38ºC ES DE: 21 KG H,.,01100 KG DE M8 ,_ 
LLA MOLECULAR," 

PARA DAR OPERACION DE 12 HRS. CONTÍNUAS A!HES DEL INICIO
DE LA REGENERACIÓN Y CONSIDERANDO 80% DE LA HUMEDAD DE E
QUILIBRIO EN LA MALLA MOLECULAR: 

W = CFH20 ENT. l ( 8R) .M 
(CRID (El 

DONDE 

WM = PESO DE LA l'IALLA, KG 
F H20 ENT, = FLUJO DEL AGUA DE ENTRADA, KG/HR. 
9R = TIEMPO DE RESIDENCIA, HR. 
CRH = CAPACIDAD DE RETENCIÓN DE HUMEDAD, KG H20 /100 KG MALLA 
E = EFICIENCIA 

WM = 
(24.93) <12) 0.00) 

( 21_ ) ( u' 3) 
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HM = 1780 KG (3916 LB) 

CÁLCULO DEL YOLÚMEN 

DENSIDAD DE LA MALLA MOLECULAR: 0.658 GR/CM3 (41. LB/PIE3) * 

V MALLA = 1780 KG ( M
3 ) = 2, 71. M3 ( 95, 5 FT3) 

652 KG 

V DESHIDRATADOR = Y MALLA + V HzO 

= 2.71 M
3

+(24,93KG/HRH12HRHr13/1000 KG) 

V DESHIDRATADOR = 3,01 M3 ( 106,3 PIEs3) 

CÁLCULO DEL DIÁMETRO 

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

V = (0.785) l D2 (5 D> 

D - V 
( 

1/3 

- 3.92) = ( 

CALCULO DE LA ALTURA TOTAL 

LONGITUD TOTAL = 5 D 

3.0l 
3 .92 

= 5 (Q .92) 

1/3 
) D = 0.9 M (3 PIES) 

L T = 4,6 M (15 PIES) 

* REF: HANUAL DE DISEÑO DE DESHIDRATAOORES CON DESECANTES SÓLIOOS, VOLCtlEN 

XIII, INSTITUTO MEXICAl~O DEL PETRÓLEO, l~l. 
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FH-1 FILTRO DE HIDRÓGENO 

CONDICIONES DE OPERACIÓN. 

TEMPERATURA DE ENTRADA 
PRESIÓN 
FLUJO 

38ºC <lOOºF> 
37KG/cM2MAN(525 PSIG) 
2813 KG/HR (6168 LB/HR) 

CÁLCULO DE LAS DIMENSIONES DE LA CANASTA, 

GASTO VOLUMÉTRICO DEL GAS Q=0.157 M3/sEG(5.54rIE3/sEG) 

VELOCIDAD MÁXIMA RErOMENDADA DE FILTRACIÓN VR = 11 
M/SEG. (36PIEslSEG) 

AREA REQUERIDA DE F I !.. TRAC IÓN OA = Jl 
VR 

CONSIDERANDO LA VELOCIDAD DE FILTRACIÓN 1/10 DE LA 
VELOCIDAD MÁXIMA 

OA= 0.157 
1.1 

SE CONSIDERA PLACA PERFORADA PARA CONSTRUCCIÓN DE LA 
CANASTA YA QUE LAS REJILLAS SON MATERIALES DE IMPOR
TACIÓN. 

LA PLACA DEBE SER PERFORADA CON 51% DE ÁREA ABIERTA
CON ORIFICIOS DE 9.5 MM (3/8 PULG) Y 12.8 MM (l/2PULG) 
DE CENTRO A CENTRO; y MALLA qoo 137 MICRONES) CUYA -
ÁREA ABIERTA ES DEL 36%*, 

* REF. CATÁLOGO DE CAMBRIDGE 
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CON UNA RELACIÓN MÍNIMA DE l/U = 3 

Ar = 7t DL 3 7t n2 

D = (-~;T~n--t = 0.279 M (Q,9 PIES) 

L = 3D 
D = 0.304 M (1 PIE) 
L = 0.912 M (3 PIES) 

CALCULO DEL RECIPIENTE 

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

DR = 0.304 + 2( .152) = 0.608 M (2 PIES) 

CÁLCULO DEL DIÁMETRO DE LA BOQUILLA DE DESCARGA (DBl 

FLUJO = 0.157 M3 /SEG. 
VELOCIDAD RECOMENDADA (VR) 
VR = 11 M/SEG. 
AREA DE LA BOQUILLA DE DESCARGA (AB) 

AB = ~G~ O.l57 = 0.0143 M2 (0.15 PIEs2l 
V 11 

DB =( AB 
0.785 )

~ 

= 0.134 M (0.43 PIES) 

DB = 0.152 M (6 PULG) 
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CALCULO ALTURA TOTAL 

LT = l CANASTA + A + B + C (VER FIGURA 3.1) 

DONDE A = 2 DB 
B = DB 
C = 10 .2 CM 

LT = 91,2 + 2 (15,2) + 15.2 + 15.2 

LTOT = 152 CM ( 5 PIES ) 
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¡¡J_ 
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DIMENSIONES TIPICAS FILTRO CANASTA 

llCOTACIONES : 

o' 2 (OIAMETRO DE BOQUILLA) 
b' DIAMETRO DE BOQUILLA 
e= 10.2 cm m1~. 
d : 15. 2 cm mtn. 

1 UNl\IERSIDAD NACIONAL AUTQNOMA DE ME.<IGO 
1 FACULTAD DE QUIMICA e TESIS PROFESIONAL J 
C"!ffiNANDO MANZANILLA NEGRETE _] 

[iii18-c1a.eo54432-4=1IF1Q Nis 1 ¡ 
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ME - 1 REACTOR DE METANACIÓN, 

CONDICIONES DE OPERACIÓN, 

TEMPERATURA DE ENTRADA 
PRES ION 
FLUJO 
CoNCENTRACIÓN CO ENTRADA 
CoNCENTRACIÓN CQ SALIDA 

288-360ºC (5~0-680ºF> 
') 

23,7 KG/CM~MAN (537 PSJG) 
492 ~1MCSD (Q, Ol7 MMPCSD) 
7, 795 /~ PESO 
l PPM EM PESO MAX. 

* KA = SV LOG r COENT - COEol + 2 . [ C02ENT - C02EQ J _ 

1 [COsAL - COEQ] + [C02SAL - co2EQJ 

DONDE 

KA == COEFIC!ErJTE DE ACTIVIDAD QUE VARfA CON EL TIPO DE CATA
LIZADOR Y LA TEMPERATURA. 

SV == ESPAC 10 VELOC !DAD, VOLÚMEN DEL GAS DE ENTRADA POR HORA 
POR VOLÜMEN DE CATALIZADOR, EL VOLÚMEtl GAS ES CORREGL 
DO A 60ºF Y 1 AT. 

COENT, C02ENT = CONCENTRACIÓN DE ca y C02 DE ENTRADA. 

COSAL, C02sAL = CONCENTRACIÓN DE CO Y C02 DE SALIDA 

COEQ, C02EQ = CONCENTRACIÓN DE CO Y C02 EN EL EQUILIBRIO 
A LA TEMPERATURA DE SALIDA, 

PARA PLANTAS DE H2 LA ECUACIÓN SE SIMPLIFICA A: 

COENT + co2ENT 

KA = SV, LOG f -------·--] 
COSAL + C02SAL 

* REF, INFORMACIÓN G!RDLER CATALYSTS,f'IETHANATION CATALYST G-65 
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PERO COMO NO SE TIENE C02 EN LA CORRIENTE, LA ECUACION OUE 
DA FINALMENTE AS!: 

IV\ = S\', LOG 1 GQ_¡;r:n_ J 
C0 SAL 

LA TEMPERATURA DE ENTRADA AL REACTOR METANADOR ES DE 288 -
(550uf) TOMANDO EN CUENTA QUE PARA EL CASO DISERO SE CUEN
TA CON 0.95% MOL DE MONÓXIDO DE CARBONO EN EL GAS DE CARGA, 
ESTA TEMPERATURA SE INCREMENTA 72ºC, · 

288 + 72 = 360ºC (680ºF) 

TEMPERATURA PROMEDIO DEL METANADOR 

288 + 360 
2 

== 324ºC (615ºFl 

DE LA FIGURA 3 .2 

K = 4400 PIES3/HR DE GAS 
PIES3-DECATALIZADOR 

MONÓXIDO DE CARBONO DE ENTRADA = 77950 PPM (PESO) 
MONÓXIDO DE CARBONO DE SALIDA = l PPM (PESO) 

ESPACIO VELOCIDAD A 1 ATM 

4400 sv = --·--::: 899.5 
loG77950 J:l:E.S; /HR ~-~

PI ES DE CATALIZADOR 
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DE LA FIGURA 5 ,3 EL FACTOR DE ACTIVIDAD 

FA = 3.65 

ESPACIO VELOCIDAD A LA PRESIÓN DE OPERACIÓN: 

SV = 899.5 X 3.65 = 3283.2 PIEs31HRDEtAS 

PI ES3DE CATALI ZA~~R 

VOLOMEN DE CATALIZADOR REQUERIDO 

V, CATALIZADOR"' tl~~3DE GAS 
sv 

VCAT. = 6.2 fYl3 

= 723293 'o-----
3283. 2 

PARA ÉSTE TIPO DE REACTORES SE RECOMIENDA UNA MASA VELOCI

DAD ENTRE 1500 Y 2500 KG/HR M2 , 

TOMANDO 2000 KG/HRMZ SE OBTIENE EL ÁREA DE CONTACTO. 

Ac = 2812.87 KG/HR 
2000 KG/HR ~----

= 1,4 
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CÁLCULO DEL DIÁMETRO: 

A = 0.785 D2 

O= 1.33 M (4.4 PIES) 

0 = 1.37 M (4.5 PIES) 

CALCULO DE LA LONGITUD 

3 
L = ---6 ... 2_ .. J:L::-;-T = 4, O r1 ( l3 . .1 PI ES l 

0.785 0.37MI 

l = 4.2 M ( 14 PIES) 

l. TOTAL = l LECHO + ESPACIO SUPERIOR+ ESPACIO INFERIOR, 

= 14 + 3 + 3 

l = 6.1 M (20 PIES) 
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SH - 1 SEPARADOR UE H!DROG~NO DE CARGA 

CONDICIONES DE OPERACIÓN: 

38ºC LlOOºFl TEMPERATURA DE ENTRADA 
PRESIÓN 
FLUJO GAS 

21.6 KG/CM2MAN (307 PSIG) 
2813 KG/HR (6201 LB) 

CONCENTRACIÓN H20 DE ENTRADA 5.014 % PESO 

CÁLCULO DEL DIÁMETRO 

TOMANDO EN CUENTA LA ECUACIÓN DE DISE~O PARA TANQUES SEPARA 
DORES lf QUIDO-VAPOR * 

1/2 
V MA X = K [ ( fl L - ¡N ) I ¡N ) ] 

DONDE 

V MAX = VELOCIDAD MÁXIMA DEL FLUIDO EN EL RECIPIENTE,CM/SEG 
K = CONSTANTE DE DISEílO(l0,7 EN CASO DE UTILIZAR MALLA 

SEPARADORA) 
Pl = DENSIDAD DEL L[QUIDO, GR/CM3 (AGUA) 
µV = DENSIDAD DEL VAPOR, GR/cM3 (HIDRÓGENO + HIDROCARBUROS) 

V MAX = 10.7 [(Q,9903 - 0.002871/0,00287)] 

V MAX = 198.47 CM/SEG (6.5 PIES / SEG 

A = __ Q._ 
V 

_Q.,_2fü __ ~~_f.sg_G __ 
1.984 M/ SEG 

1/2 

" REF: ~V\NUAL DE RECIPIENTES, INSTITUTO MEXICANO DEL PETRÓLEO, 1981., 
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D = [
---ºillZ __ 

0.785 1
112 

= 0.41 M (~ .• 34 PIES) 

D 0.45 M (\,5 PIES) 

CÁLCULO DE LA ALTURA 

SE RECOMIENDA DEJAR UN ESPACIO LIBRE (HTl DE l PIE ENTRE 
LA MALLA Y LA BOQUILLA DE SALIDA (fIG, 5.4) 

HT = 30.5 CM (1 PIE) 

EL ESPESOR DE LA MALLA (SJ ES DE 6 PULG, 

S = 15.2 CM (6 PULG) 

ESPACIO VAPOR (HR) 

HV = 0.2 D + 91.5 + JJB/2 ó 122 CM MINIMO 

D = DIÁMETRO RECIPIENTE 

VB = DIÁMETRO DE LA BOQUILLA DE ALIMENTACIÓN 

CÁLCULO DEL DIÁMETRO DE LA BOQUILLA DE ALIMENTACION lDBJ 

VELOCIDAD RECOMENDADA PARA GASES VR = J2.5 M/SEG (41 PIES/SEG) 

A = Q/V A = 0.264 M
3

/SEG = 0.02 M2 (0.227 PIESZ) 
12.5 M/SEG 



D = _Q_!_Q.2__ 
0.785 

= 
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0.15 M 

CÁLCULO ESPACIO VAPOR (HVJ 

( 6 PULG) 

Hv = 0.2 (45 CM) + 91.S CM + l5cM/2 

EL MÍNIMO ES l2L CM (48 PULG) 

l.08 CM(42 .5 PULG) 

CALCULO DE LA ALTURA DEL NIVEL MÁXIMO A LA BOQUILLA DE ALI -
MENTAC IÓN <HBN) 

HBN = 0.2 D + 15.2 + DB/2 

HBN = 0.2(45CM) + 15.2 CM +15CM/2 = 31.7CM(80.5 PULG) 

CALCULO DE LA DISTANCIA ENTRE EL NIVEL MÁXIMO Y MíNIMO (HRJ 

HR = QL 8R 
A 

= i0.!..QQIG2._U,fil_ = 12.7 CM (5 PULG) 
0.132 

QL = FLUJO DE LÍQUIDO, M3/ M!N 
BR = TIEMPO DE RESIDENCIA, MIN ISE RECOMIENDAN 10 MIN, PARA 

A = 
SEPARADORES VAPOR-LÍQUIDO) 

" AREA TRANSVERSAL DEL RECIPIENTE, M~ 

CÁLCULO DEL NIVEL MfNIMO DEL LIQUIDO (HB) 

HB = 15.2 CM MÍNIMO ( 6 PULG) 

ALTURA TOTAL DEL RECIPIENTE 
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L T = HT + 5 + Hv + HB N + HR + HB 

30.5 + 15.2 + 122 + 31.7 + 12.7 + 15.2 

LT = 227.3 CM (7.45 PIES) 

LT = 228.6 rn l 7 .5 PIES} 

NOTA : 

DEBIDO A QUE SUS CONDICIONES DE OPERACIÓN SON SEMEJANTES, 
SE CONSIDERA PARA El SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE -
CARGA SH-2, ASÍ COMO PARA El SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE RÉ 
GENERACIÓN SH-3, El MISMO CÁLCULO DE DIMENSIONAMIENTO 
EFECTUADO PARA PRIMER SEPARADOR DE CARGA SH-1. 

PARA EFECTOS DE COSTEO. SE TOMA EN CUENTA El SEGUNDO SEP~ 
RADOR DE HIDRÓGENO DE CARGA SH-2 POR PRESENTAR LA PRESIÓN 
DE OPERACIÓN MAYOR (38.7 KG/cM 2 MAN), 

EL RECIPIENTE SH-3 PRESENTA UNA LIGERA VARIACIÓN EN El -
DIÁMETRO DE LA MALLA (305 MM,), DEBIDO A LA NECESIDAD DE 
INCREMENTAR LA VELOCIDAD DEL VAPOR, YA QUE LA PRESIÓN DE 
OPERACIÓN ES MUY BAJA (11,3 KG/cM 2 MAN), 



DIMENSIONES TIPICAS SEPARADORES 
VAPOR-LIQUIDO 

VAPOR 

_i 

HT 1 

H:t 

1 ,,,¡ 
\ 

L HR 1 D 
1 

1 

t 
1 

HB 

r 
LIQUIDO 

ACOTACIONES: 

HT= 30 5 cm ( lpie) 
S: 10.2 o 15 2 cm (4 o 6 pul9). 
HV= 0.2 D+ 91.5 cm+ D/2cm Ó 122 cm mio 
HBN '0.2D+15.2 cm+ D/2 cm. 

HR=OL\'IR/Ac"' 
H8=15.2 cm(6pulgl 
08 = O iometro de lo bOQuillo de ol1mrrr'1,ociÓn. 

MALLA SEPARADORA 

1 -ti 08 

NIVEL MAXIMO 

NIVEL DEL LIQUIDO 

NIVEL MINIMO 

lUNlllERSIOAD NAOONAL AUiONOMA OE MEXICO 1 

j FACULTAD OE QUIMICA 1 

L·- ~ESIS PROF~SIONAL 1 
c=HRNANOO MANZANILL_A-N~(;RETE 1 
f"N·r·d• c1c.~:~0544~3z-4] [fi9-rH ·3: ~ J 
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3,3,3 ESTIMACIÓN DE COSTOS DE EQUIPO, 
SISTEMA DE METANACIÓN Y SECADO. 
BASES DE LA ESTIMACIÓN DE COSTO DE EQUIPO, 

EL ESTIMADO DE COSTO DE UN EQUIPO SE EFECTÚA MEDIA~ 
TE CURVAS Y/O ECUACIONES DE COSTO DE EQUIPO, SI LA 
INFORMACIÓN DISPONIBLE PARA CIERTO EQUIPO DE CONS-
TRUCCIÓN ESPECIAL NO ES ADECUADA,LA EVALUACIÓN DE -
EQUIPO SE REALIZA POR COTIZACIÓ~ DIRECTA CON EL FA
BRICANTE, GENERALMENTE ÉSTO SUCEDE CUANDO EL EQUIPO ES 
MUY COMPLEJO Ó NO SE DISPONE DE INFORMACIÓN ADICIO
NAL YA QUE ESTÁ PATENTADO. 

FUENTES DE DATOS Y PARÁMETROS DE COSTO. 

CON EL FIN DE OBTENER CORRELACIONES DE COSTO co~ UN 
GRADO DE EXACTITUD ACEPTABLE, ES NECESARIO DISPONER 
DEL MAYOR NÚMERO POSIBLE DE DATOS. 

ESTOS SE OBTIENEN GENERALMENTE DE DOCUMENTOS TALES
COMO: ÓRDENES DE COMPRA, CARTAS O TÉLEX DE INTENTO, 
TABULACIONES TÉCNICAS Y COMERCIALES, DIBUJOS DE DIS~ 

ÑO Ó COTIZACIONES DE LOS FABRICANTES O PROVEEDORES, 
ASf COMO DE BOLETINES O ART[CULOS TÉCNICOS O DE PU
BLICACIONES DE COSTOS DE EQUIPO DE PROCESO Y MATERIA 
LES, 

Los PARÁMETROS QUE MÁS AFECTAN EL COSTO DE UN EQUIPO 
SE RESUMEN DE UNA MANERA EN LA TABLA 3,3 
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TABLA 3.3 PRINCIPALES PARAI'ETROS DE COSTO PARA EQUIPOS DE PROCESO 

EQUIPO 

CALENTADORES A FUEGO DIRECTO 
(HoRNOS) 

TORRES, RECIPIENTES A PRESIÓN 
REACTORES,FILTROS Y TANQUES 
DE AU'1ACENM'-1IENTO 

INTERNOS DE TORRES (PLATOS) 

INTERNOS DE TORRES REC 1 PI ENTES 
(ELIMINADOR DE NIEBLA) 

lrHERNOS DE REACTORES Y FILTROS 
(EMPAQUES, DISTRIBUIDORES, P~ 
TOS,SOPORTES, LIMITADORES, CA
NASTAS METÁLICAS ETC,) 

C/IMBIADaRES DE CALOR 

ENFRIADORES POR A !RE 

Bav1BAs, CO'-lPRESORES,MOTORES 
Y TURBINAS. 

PARAMETROS DE COSTO 

CARC-A TÉRM 1 CA, 1'ATER l ALES DE cor ISTRUC
C l ÓN PROCEDENCIA DE MATERIALES, TIPO -
DE CALENTADOR (SERVICIO) 

DIMENSIONES, MATERlAL DE CotJSTRUCCIÓN 
PRESIÓN DE DISEÑO, TE/'1PERATURA DE D!SE 
ÑO, PESO Y POSICIÓN. -

DIN~ETRO, MATERIAL DEL PLATO Y DE LAS
UNIDADES DE COtlTACTO, TIPO DE PLATO NÚ 
MERO DE PASOS Y CALIBRE. -

DIÁMETRO, ESPESOR, MA.TERIAL DE CONS-
TRUCCIÓN, DENSIDAD DE LA MALLA. 

TN'lAÑO, TIPO Y MA.TERIAL DE CONSTRUC-
CIÓN, 

TIPO TEf'1A, MATERIAL, DIÁMETRO, CALIBRE 
Y LONGITUD ACTUALES, ARREGLO, ESPESOR
CORAZA, DIÁ"1ETRO CORAZA, MATERIAL COR.A 
ZA Y ÁREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR. -

TIPO DE EQUIPO, MATERIAL, DIÁMETRO, CA
LIBRE Y LONGITUD TUBOS, MATERIAL ALETAS, 
ÁREA DE TRANSFERENCIA ALETADA, 

TEMPERATURA DE DISE~JO, SERVICIO,TIPO,
MATERIAL CONSTRUCCIÓN, VELOCIDAD, CAPA 
CID.AD, PRESIÓN DIFERENCIAL Y POTENCIA~ 
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CAMB 1 ADORL S LlE CALOf-'. 

LC- 1 f'RffALErlTADOR Df:. CARGA AL METANADllR, 

DATOS 

ARrA 

TIPO -
18.3 M2 11~/ PIL:,2 J 

BEU 
MAT rusos = '.;A-213-fl2 (1 l.R - 1/2 Mú) 
nAT CORAZA'"' '....A-33',-P12 <] CR - 1/2 Mol 

COSTO EUIJIPO " COSTO l:t<E lrf[Q¡ (Ff'!) 

COSTO BA·.[ = 61;,l/6.2 IAi .L.J.; A 1 
_ IJ 'lO/.¡ú 1 

A= ARE/I, PIES2 

COSTO BASE= l(C5,17G,/, (l.97)-0. 2949 1 (1g7¡ 

COSTO BA~E = 2,703,443 

F T E Q FACTOR DE CO~TO POR TIPO DE EüiJIPO 

DE LA TABLA 3.4 f T E Q 0.874 

FM = 1 + FMT + rnr_ 
Ff1 = FACTOR DE COSTO POR ~ATERIALES 
FMT = FACTOR DE COSTO POR TUBOS 
FMC = FACTOR DE COSTO PúR CORAZA 

f MT 0.1L9 <FT:, - 1) 

FTS = FACiOR DE TUBOS SIN COSTURA 

DE LA TABLA 3, S FTS 2,6 
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FMT = 0.129 (2.6 - .l ) 
FMI = 0.2 

FMC = 0.20 (FC -1 ) 
FC = FACTOR DE CORAZA, 

DE LA TABLA 3,5 FC = 2, 8 

FMC = 0.20 (2.0 -1) 
FMC = 0.2 

FM = l + 0.2 + 0.2 

FM 1.4 

CANAL Y ESPEJO 

COSTO EQUIPO = (2,703,443) (Q.874) (l.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 1986 

PARTES REPUESTO (4,5%) 316,946 M.N, 

ANILLO DE PRUEBA (4.0%) 281,730 M.N, 

PINTURA Y LLENADO N2<2.5%) 176,081 M.N, 

-·-·-----
COSTO TOTAL $ 7,818,007 M.N. 
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T A B L A 3.5 

INDICES PARA DETERMINAR EL COSTO DE CAfltBIAOORES DE CALOR POR Mi\TERIALES 

1-r.~ATER·I-AL ... ·¡;-E-r--FACTOR .!JE-COSTO. PoR-f;ATERIALii._coiiSfRUCCiON ____ . --
¡ CONSTRUCC ION ~ 1 U 8 O S : CORAZA, CANAL Y 
¡ 1 CON COSTURA SIN COSTURA . ESPEJO . 
¡ i <FTCl (FTSl i <FCJ 
"--------'------~----·----·----·----------L-------------

i ACERO AL CARBÓN 1 1. 00 2, 50 J., 00 
1 Ac;Ros DE BAJA ALE~ 
¡ CION 
1 112 f>'o 
1 2 1/2 NI. 
1 3 1/2 NI 
1 2 i~I 1 Cu i l CR - l/2r'b 

l 1/4 CR-l/2f"o 
3 CR - J1'b 
5 ER - 1/2 f'b 
7CR-l/2f'b 1 
9.·CR - l f'b . 
Ac;Ros DE ALTA ALEA-11 
CION: 304 . 
304 L 1 

316 ¡ 
316 L 
321 
COBRE ALEADO: j 
{-\!:MI RAL TY 1 

1

, BRONCE DE ALLM l N lO 1 

9'.)% Cu - 10% N1 1 

tJ¡QUEL ALEADO: 

1.04 
1.15 
1.20 

2.80 
3.00 
4.70 
4.80 
4.20 

3.50 
4.20 

¡ 
707. Cu - 30% N1 

~bNEL 400 

1 

lNCONEL 600 1 19.40 
HASTELLOY B-2 3J.l, 9J 
HASTELLOY C-4 28.70 

------------

2.60 
2.9'.) 
3.10 
3.30 
2.60 
2.70 
3.20 
4.LIO 
5.50 
6.10 

6.50 
7.50 

10.10 
l.l.00 
9.50 

3.60 
3.70 
4.60 
5.50 

15.50 

48.60 
40.00 

1.04 
1.15 
1.20 
1.30 
2.00 
2.10 
2.50 
3.50 

3.70 
4.70 
6.20 
6.LIO 
5.60 

3.60 
3.70 
4.60 
5.50 

14.50 
15.30 
38.40 
31.30 

PURO GHIT, G.P. ESTIMATING Cosr OF SHELL ANO TUBE HEAT EXCHANGERS. 
CHEM!CAL ENGINEER!NG, AUGUST 22, 1983. 
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CC-2 INTERCAMBIADOR CARGA EFLUENTE DEL METANADOR 

IJATOS 

AREA = 47.9 ~2 1515.6 P!ES2) 

. TIPO BEU 

MAT. TUBOS = SA-213-Tl2 llCR-1/2 Mo) 
MAT CORAZA = SA-335-Pl2 llCR-112 Mol 

COSTO BASE = [65,176.2 1515.o)-0.2949 ] 515.6 

COSTO BASE = 5,327,714 

F T E Q = 0.874 
F T S 2.6 

F M T 0.129 12.6 - ll 

F Jl'I T = 0.2 

F C = 2.0 

F M C = 0.2 (2.0 - 1 ) 

F M C 0.2 

F M = 0.2 + 0.2 + l 

F M = 1.4 

COSTO EQUIPO= (5,327,714)(0.874)(\,4) 

COSTO EQUIPO $ 6,518,991 A DICIEMBRE 1985 

INDICE= 2.1292 (6,518,991) 12.1292) 
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COSTO EQUIPO $ 13,88Q,¿35 M N, A AGOSTO 1986. 

PARTES REPUESTO (4.5%) 
ANILLO DE PRUEBA(4.0%) 

PINTURA Y LLENAOO N2(2.5%) 

624,611 M.N, 
555,209 M.N. 
347,006 M,N, 

COSTO TOTAL$ 15'407,062 M.N. 
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CC-3 ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL METANADOR, 

DATOS : 

AREA = 62.6 (674 PIESZ) 
TIPO = A E S 
MAT. TUBOS= SA-106-B (A.C.) 
MAT. CORAZA= SA - 179 (A.C.) 

COSTO BASE = r65,17G.2 1674)-0, 2949 ]674 

COSTO BASE = 5,435,425 

F T E Q = 1.0 

F T S = 2.5 

F M T = 0.129 12.5 - ll 

F M T = 0.19 

F C = 1.0 

F r1 c = o 

F M = l + 0.19 

F M = 1.19 

COSTO EQUIPO= 16,435,425) (1.19) (1.0) 
COSTO EQUIPO = $ 7,658,156 A DICIEMBRE 1985 

INDICE= 2.1292 17,658,156) (2.1292) 

COSTO EQUIPO $ 16.305,745 M.N. A AGOSTO 1986 
PARTES REPUESTO 14.5%) 733,758 M.N. 
ANILLO DE PRUEBAl4.07.) 652.230 M.N. 
PINTURA Y LLENADO N2(2.5%) 407,644 M.N. 

--~------

COSTO TOTAL $ 18'099,377 M.N. 
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CC-·4 POST-ENFRIADOR DEL COMPRESOR 

DATOS: 

AREA = 45.4 M2 (489 PIES2) 
TIPO = BEU 
MAT. TUBOS= SA-106-B (A.C.) 
MAT, CORAZA= SA-179 (A.C.) 

COSTO BASE = (65,176.2 (489)-0.2949 )489 

COSTO BASE = 5,132,400 

F T E Q = 0.874 
F T S = 2.5 

F M T = 0.129 (2.5 -1) 

F M T = 0.19 

F M C = O 
F M = 1 + 0.19 

F l"I = 1.19 

F C = 1.0 

COSTO EQUIPO = (5,132,400) (l,19) (,874) 
COSTO EQUIPO = $ 5,338,004 A DICIEMBRE 1985 

INDICE = 2.1292 (5,338,004) (2,1292 ) 

COSTO EQUIPO $ 11,365,678 A AGOSTO l986 
PARTES RESPUEST0(4,5) 511,456 M.N, 
ANILLO PRUEBA (4%) 454,627 M.N. 
PINTURA Y LLENADO N2(2.5~) 284,142 M.N, 

COSTO TOTAL $ 12'615,903 M.N, 



Cjl¡ 

LL.-S CAu·N11\n1w DE. H1DRO,,LfJ•1 !JF Rrí.1 NI nAt tüN. 

DATOS : 

¡\REA = 1".6 M:..' l llll1 l'll:SL'l 

f 1 PO -" l:\tu 
MAT. TuBOS = S.\-¿ l3 ll2 ( lt:li 1 /~! MO l 
MAT. CORAZA '"' ~;;\-·;í:,'-', .. p¡¿ (!L.l¡-l/'.1 Mtll 

F M 1 

F M T 

F T E. 6l = O . 87 i.j 

F T S o= :.u 

LJ .12 9 ( ;¿. fi -1 ) 
,, ,, 
u ... 

re = 2.0 

F M C = íl.2 (2.0 - ll ~ 0.2 

F M = l+ 0,2 + 0.2 

F M = l.4 

COSTO EQUIPO = (2,220,250) (1,4) (Q,874) 
COSTO EQUIPO = 2,716,698 M.N. A DICIEMBRE 1985 

INDICE - 2.1292 (2,71G,6S8l (2, 12921 

Cesio [QuiPO= $ S,784,393 M.N. A AGOSTO l98G 
PARTES RESPUESTO (4,5%) 260,298 M,N, 

A~:ILLO PRUEBA (1.j,Q/:,) 231,376 M,N, 

PINTURA Y lLENAOO N2(2,5/;) 144,610 M,N, -·-------·--·- -
COSTO TOTAL $ 6'420,677 M,N, 
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CC-6 ENFRIADOR DE HIDRÓGENO DE REGENERACIÓN, 

DATOS : 

AREA = 17.3 M2 (186 PIEs2l 
TIPO = BEU 
MAT. TUBOS = SA-213-Tl2 (J.CR-1/2 Mol 
MAT. CORAZA = SA-335 -Pl2 ClCR-1/2 Mol 

COSTO BASE = [65,176.2 (186l-0• 2949 ) 186 
COSTO BASE 2,596,100 

F T E Q = 0.874 

F T S = 2.6 

F M T = 129 (2.6 - ll 

F M T 0.2 

F C = 2 

F M C = 0.2 <2 - 1) = 0,2 

F M = 1 + 0.2 + 0.2 

F M = 1.4 

COSTO EQUIPO = (2,596,lOOl (1.4l (0.874) 
COSTO EQUIPO = 3,176,588 M.N. A DICIEMBRE 1985 

INDICE = 2.1292 (3,17G,588) (2.1292) 

COSTO EQUIPO $ 6,763,591 M.N. A AGOSTO 1986 
PARTES RESPUESTO (4.5%) 304,362 M.N, 
ANILLO DE PRUEBA (4.0%) 270,544 M.N. 
PINTURA Y LLENADO N2 (2.5%) 169,090 M.N. 

COSTO TOTAL $ 7'507,586 M.N. 
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CH - 1/R COMPRESOR DE HIDRÓGENO 

DATOS: 

POTENCIA: 688 BHP 
TIPO : RECIPROCANTE NO LUBRICADO 

COSTO COMPRESOR = (87.5 ULLS/HPl BHP 

COSTO COMPRESOR = $60,200 US DLLS.' A DICIEMBRE DE 1984 

INDICE = 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 
ROTOR (11%) 13,657,875 
PARTES DE REPUESTO(J.0%1 12,416,250 
S!STB·IA W3RICJ\CIÓN{23~~} 28, 557 J 375 
ANÁLISIS TORCIONAL(2%} 2,483,250 
PRUEBA DE CONJUNTO (2,5%) 3,104,063 

COSTO TOTAL COOPRESOR .184,381,310 
COSTO UNITARIO t1lTOR = 36, 028 (BHP) 

M.N. A AGOSTO l986 
M.N. 
M.N. 
M.N. 
M.N. 
M,N, 
M.N. 
-0.23 

CoSTO UNITARIO i'bTOR = 8017 M.N./BHP 

Cosro MOTOR ~ 8017 (BHPJ 
COSTO 1'-'0TOR = $ 5,515,479 A DICIEMBRE DE .1984 
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INDICE = 3.125 (5,515,479J (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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DIJ - lA/B DESHIDRATADORES DE HIDRÓGENO 

DATOS 

D = 0.92M (3 PIES) 
l = 4.60M (15 PIES) 
MAT. = A.C. 
PDIS = 44.5 KG/CMZ MAN (633 PSIG) 

CUERPO 

Po R t<=-~~~-- +C CTABLA 3.6) 
SE-0.6 PD 

t =ESPESOR, PULG. 
PD = PRESION DISEÑO, PSIG. 

= l.15 PMAX ó PMAX + 2KG/CM2MAN 
S =ESFUERZO MAX, PERMISIBLE (PSI) 
E = EFICIENCIA DE SOLDADURA 
R = RADIO INTERIOR, PULG, 
C = ESPESOR POR CORROSIÓN, PULG. 

t <633> <18) + 0,125 
(J.38(X)) (0.81)-(Q,6) (633) 

t = 1.128 PULG, t; = 11/4 PULG. 

DE LA TABLA 3.7 A = .17.20 

W = A + B (D) 

W = PESO/LONGITUD 
KG/PIE 

D = DIÁMETRO,PIES 

w = 17.2 + 166.6 (3) 
.Ji = 517 LB/P 1 E 
{W = WL 

IL 

Wc= PESO DEL CUERPO, KG 

L = LONGITUD, PIES 

B = 166.6 
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wc 5.17 (15) 

WC 3517 KG (7755 LB) 

TAPAS (ELIPSOIDALES) 

t = P'----"'D__,D~_ + C 
2SE - 0.2 PD 

D = DIÁMETRO INFERIOR PULG 

(T /\!.\ L/\ 3 , 6) 

t = __ __,_(=63=3__,_) _(_,_,,3-=6_,_) --- + o ,]25 
(2) U3,800H0.85H0.2)(633l 

t = 1.101 PULG 

DE LA TABLA 3,7 A= 157.3 

t ::;: .1 3/1.6 PULG 

B = l .. 967 

WT PESO POR 2 TAPAS, LB 

D DIÁMETRO , PIES 

A CONSTANTE 

B CONSTANTE 

WT = (157.3) (3) .l.' 967 

WT 1365 KG (3010 LB) 

PESO DEL RECIPIENTE WR = wc + WT 

WR = 3517 + 1365 

WR 4882 KG (10.765 LB) 

COSTO WR wc + V/T 



- 100 -

e = COSTO MATERIAL, $ / KG 

\'IR = 3517 + 1365 

1 = INDICE 

_$ 
-O,/.¡l83 

= 28,896' 9.1. (KG) = 827.7 
KG 

FM= FACTOR DEL MATERIAL 
COSTO EQUIPO =($/KG)(\'IR)(F.M,l 

COSTO EQUIPO =(827.7)(4882)(1.1.5) 

$ 4,64/,363 A DICIEMBRE 1985 

INDICE = 1.5134 (4,647,563> (1.5134) 

COSTO EQUIPO $7,033,319 M.N, A AGOSTO 1986, 

COSTO ACCESORIOS, 

DE LA TABLA 3.8 PLATO SOPORTE 
(ACERO INOXIDABLE) 

A = 254,2 
B = 143 
e = 46.2 

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 
(ACERO INOXIDABLE) 

A = 138.6 
B = 70.6 
e = 99 
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COSTO = 138.6 + 70.6 (3) + 99 (9) 

COSTO UNITARIO = $ 1241 US DLLS, 

COSTO LIMITADOR DE CAMA = $ 819,060 M.N. 

DE LA TABLA 3.8 PLATO SUJETADOR DE CAMA A = 56 
<HoLD -DOWN PLATE) B = 349.4 
(ACERO !~OXIDABLE) C = 115.2 

COSTO = 56 = 359.4 (3) + 115.2 (9) 
COSTO UNITARIO = $ 2171 US DLLS, 
COSTO SUJETADOR DE CAMA $ 1.432,860 M.N. 

COSTO TOTAL 

COSTO EQUIPO $ 7,033,319 M.N. 
COSTO PLATO SOPORTE 725,340 M.N, 
COSTO LIMITADOR DE CN"A 819, 060 M, N, 
COSTO PLATO SWETAOOR 1, 432, 860 M, N, 
COSTO TOTAL $ 10,010,579 M,N, 
POR UNIDAD 

COSTO TOTAL 
(2 UN JDADES) 

$ 20,021,158 M,N. 
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FORMULA PARA EL CALCULO DE ESPESORES PARA REC I P 1 ENTES SOMETIDOS A PRES 1 ON INTERNA ,------------- ------------··--·--------------

! ____ DESC_RIPCIO~ DU'fNSIONES INTERNAS 

1 
1 
1 CUERPO CILÍNDRICO l' 

ESFERA 

CABEZAS: 
ELÍPTICAS 

TORISFERICA SI UR=16 2/3 

SI UR=16 2/3 

HEMISFER!CA 

CÓNICA 

T= 

T = 

T = 

T = 

r= 

T = 

T = 

PR 
-------·--· + e 
SE -0.6 P 

PR 
-·-··-. ·-·---- + e 
2SE -0.2 P 

_PD ____ + C 
2SE -0.2 p 

0.&35 PL +e -sc::u.rr· 
PU'\ 

°TsE :n-;-2 ¡;- + e 

PR + e 
2s·E :..o.i p 

-- P..? .. ··- - + e 
2Cos(SE-0.GP) 

DIMENSIONES EXTEf\NAS --------------
T = PB_ __ _ 

SE -0,4 P 
+ r. 

T = rn 
2sE" +r.s r - + e 

T = o.m5 PL 
2~si:: --ti. s· r· 

+ e 

T = Pl.M + e 2sE+P(t>i-D.2l 

T = PR + e 
2SE -0,f, P 

T = PD +e 
2üi~;(S[-0.4 P) 



TABLA 3.7 

ECUACIONES PARA t.::L CALCULO DEL PESO Y COSTO DE RECIPIENTES A PRESION 
----- --------··--- ---~-·--

ESPESOR 
1 

t:NULvHffE 1 

TIPOS DE CABEZAS 
CQ'tRClf~L 1 PESO(LB/fT)= A + B PESO (LB I 2 CABEZAS) = A (DJJ\METRO EN PIES)B 

. WIAMETRO EN fT) T9RISFtRICAS __j__ ELf PTlCAS 2:1 ~ISFtR!CAS __ ¡_ ________ 
1 

A PULGADAS 1 A B A B B B 
! 

3/16 0.62 25.7 26.60 J..923 30.Ll 1.%6 30.8 l.988 
114 0.75 34.30 33.80 -1 .• 916 37.0 l.978 L¡Q,8 1..987 
5/16 1.10 Ll2. S'O 41.60 l.9'.l7 45.7 l.967 51.2 1 .• 986 
3/8 l.ffi 51.LlO 49.80 l.896 53.3 1 .• 967 62 1.983 
112 2.80 68.50 50.60 l.~l 68.5 1..967 83.6 1 .• 978 
5/8 4.ffi 85.70 80.60 l.f,86 84 .. l 1 .. 967 103.8 1_,974 
3/4 6.50 102.SQ 96.0J l.Wl 1.00.3 1.%1 128.8 1_. 9:i8 
718 8.50 JJl.80 113. 1.Q l.868 .1J.3. 1_ 1.967 1.52.2 1 .• %4 
l U.10 134.60 142.60 l.855 1.36.0 l.S66 1.76,4 1 .. 958 

1 l/8 13.9J 150.20 153.90 1 .. 8119 .150.2 1..967 1.95.8 1.964 
1 3/16 15.30 158.30 170.50 1.845 1.5/.3 l.967 207.0 l. Sfj8 
11/4 17.20 156.60 179.80 1.843 166.8 1.962 117.0 J .. %4 
15/16 18.9J 175.00 189.40 1.841 173.5 l. IJ)5 227.4 l.%5 
1 3/8 21.0J 183.30 199.10 1.839 182.IJ 1.962 238.2 l.S65 
11/2 25.4 200.0J 221.10 1.831 198.9 l.959 260.0 l.S65 
l 5/8 29.10 216.60 239.90 1.830 215.4 l.958 2e2.2 1.%4 

1 l 3/4 34.0J 233.30 1 259.90 1.828 1.33.2 .l.954 305.2 l.%2 
17/8 35.10 .?50.30 ' 282.30 1.823 249.9 1.953 328.4 l.Sf:D ¡-2 "3,&l 2ffi fJ) : 322.00 l.820 279.7 1.957 352.G l.958 
-- --- .éosm DE Rmmrn -A-PRÉs1ó11 ----

Mr.rERIAL e O STO 
1) SA-Sl5-7Q COSTO/KG = 5761.2 (PESO KG)-0.432 
2) SA-203-B COSTO/KG = 42720 (PESO KG)-0.37 
3l A ... -304 COSTO/KG = 145393 (PESO KG¡-043 

·--·-----·- -·---· ----

f-:OF: TESIS PROFESIONAL, AVELLA tlf..RT!IJEZ JOPGE A, , 1'8<1CO 1.% 



TABLA 3.8 

ECUAC 1 ONES PARA EL CALCULO DE COSTO PARA SOPORTES Y LIMIT/\DOKES DE CAMA 

-·- --·----·-·-"·~- ····-····-··--·---------------------"·--... - .. -··---···- --
! 

1 COSTO (US DLL~/PZA)=/\+B (i)JA!BRO EN PIES)+ c Dil\fTIRO rn PIES)~~ 
·-··-·---·-- --·----------------···~-----·---------- ·-·-·------·-------- -- -- ----- - 1 

1 
M<\TERIAL: ACERO AL CARBÓN ! f'l'ATERl/\L: ACERO INOXIDABLE 1 

DESCRIPCION ! _A _B c ( A B c 1 

:~~: ::~: ::~ -~::: ~:~ 1 ::~ :::~ . ~::: i 
(MULTI tE/lJ'1) 1 

' 
PLATO HoLD-Do\~N ' -706.0 855.7 -CJ2.6 56.0. 3S9.4 .ll5.2 
(!JE DOS P 1 EZAS) 

PLATO HOLD-DoWN -66.7 22J .1 96.7 -503.9 409.5 F,2 
(CONSTRUCCIÓN SEGfYIENTfw/\l 

LIMITADOR DE CN'1A 203.3 34.9 59.4 138.6 10.G ~J9.Q 
(DE !:JOS PIEZAS) 

LIMI7ADOR DE CNW. 73.2 1G9.G 2.1 371.2 p-.., 7 
.)~/ 1.J 1.4 

(Cm;, TRUCC IÓN SEG.'·1ENTADA) 

---- ---- -· .. - - . - - . - .. ··--· -····. - ·-··· - - . _ ¡ ·- - . - ..... --··. 

TESIS PROFESrJNAL, FiVELLA Ml\RTINEZ JORGE r,, M:XICO 1986. 
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FH-1 FILTRO DE HIDRÓGENO 

DATOS: 

D = 0.608 M (2 PIES) 
l = l,52 M (5 PIES) 
PD = 42,8 KG/cM2MAN ( 609 PSIG) 
MAT = ACERO AL CARBÓN 

t (609) Ll.21 ____ _ 
(13,800)(0.85)-(0.6)(609) 

t = 0.632 t = 3/4 PULG, 

+ O.J25 

A = 6.5 B = 102.9 

W = A + B CD) 
w = 6.5 + 102.9 (2) 
W = 212.3 LB/PIE 

PESO DEL CUERPO WC = WL 
wc = (212.3) (5) 

WC = 481 KG (1061 LB) 

TAPAS (ELIPSOIDALES) 

t (609) (24) 
(2) (13800)(0.85)-(0.2)(609) 

+ o .125 

t = 0.75 t = 3/4 PULG, 

A = 1.00 ,8 B = l. 961 
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PESO TAPAS WT = (100.8) (2) l.961 

WT 178 KG (392 LB) 

PESO DEL RECIPIENTE w wc + HT R 

COSTO 

w 481 + 178 R 

WR 659 KG (1453 LB) 

$ 

$ = 31.178.52 (659)-0·3826 = KG 

COSTO TOTAL = (2602.2) (659) (1.15) 

$ 1,972,119 A DICIEMBRE 1985 

, COSTO ESCALADO A AGOSTO 1986 

INDICE = 1.5134 

$ 2,984,605 A AGOSTO 1986 

2602.2 
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ME-1 REACTOR METANADOR 

UATOS: 

D = l.372M (4.5 PIES) 
L = 6.10 M ( 20 PIES) 
MAT = lCR - 1/2 MO 
POP = 23.7 KG/cf.12 MAN (337 PSIG} 
PD!S = 33.6 KG/cM2MAN (477.8 PSIG) 

CUERPO 

t = PD R 
SE - 0.6 Pn 

t = (477 .8) (26) 

+ e 

(13800)(0.85)-(0.6)(477.8) 

wc = it DL (\~/A) 

wc = PESO CUERPO, KG 

D = DIÁMETRO, PIES 

L = LONGITUD, T-T PIES 

W/A = 
? 

FACTOR MATERIAL, KG/PIE~ 

wc = (3.1416)(4.5)(20)(4.626) 

WC ~ 1177 KG (2590 LB) 

TAPAS {ELIPSOIDALES) 

+ 0,J25 = 1.5 PULG. 

t "' (477 .8) (54) + 0,;125=1,22 PULG, 
2(13,800) (Q.85)-(Q.2) (477.8) 

t = 1 1/4 PULG. 
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A= .166.8 Y B= 1.962 

PESO TAPAS 

COSTO 

WT = A (D)B 

\~T = (166.8)(4.5)1·962 

'rJ T = 3190 LB X 2 TAPAS 

\~T = 1447 KG (3190 LB) 

w R = vJ + \1T e 

w R 1177 + 1447 

WR = 4077 KG 

_$_= e rnR l i 
KG 

_$_ 281896,91 (4077)-0·4183 = 892.5 
l<G 

COSTO EQUIPO = (692.5)(4077) (l,15) 

$ 41184,531 A DICIEMBRE DE 1985 

COSTO ESCALADO A AGOSTO DE 1986 

INDICE = 1.5134 

COSTO EQUIPO = $ 6,332,870 A AGOSTO 1986 
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PLATO SUJETADOR DE CNIA 
(HOLD-DOWN PLATE) 
(ACERO INOXIDABLE) 

A = 56 
B = 359.4 
e= 115.2 

COSTO= 56 + 359.4 (4.5) +115.2 120.25) 

COSTO UNITARIO= $ 400Q U.S, DLLS. 

COSTO SUJETADOR DE CAMA= $ 2,642,238 M.N. 

TASA DE CAMBIO AGOSTO 1986 660 M,N,/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 HIDRÓGENO 

DATOS: 

D = Q.437 M (1,5 PIES) 
l = 2.286 M (7.5 PIES) 
PD = 44.5 KG/CM2MAN (633 PSIG) 
MAT = ACERO AL CARBÓN 

CUERPO 

t = ____ ífj33l_i_;l)_ - + 0.125 = 0.620 t=S/8 PULG 
(13,800)(0.85)-(Q,6)(633) 

A = 4.6 B = 85.7 

\·/ = A + B (D) 

W PESO DEL CUERPO, LB/PIE 
D DIÁMETRO, PIES 

w = 4.6 + 85.7 (1.5) 

W 133.15 LB/PIE 

PESO DEL CUERPO = w 
L 

wc = (133.15) (7.5) 

W = 453 KG (1000 LB) e 
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TAPAS (ELIPSOIDALES) 

t (ú33J (13) ____ -- + 0.12S 
<2l Cl380Jl (Q,85) - 0.2 <633l 

t = 0.61 t = 5/8 PULG 

A = 84.l B = l,967 

PESO DE TAPAS \•i T 
A (D)B 

\~T (84'1) (1,5)1.967 

w T 85 KG (187 LB) 

PESO DEL RECIPIENTE WR w + WT e 

COSTO 

WR 453 + 85 

WR = 538 KG (1186 LB) 

$ 

KG 

~$ = 28,896.91 (KG)º· 4183 
KG 

Cosro EQUIPO (2082.4) (538) (1.15) 

$ 1,288,380 A DICIEMBRE 1985 



J 
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COSTO ESCALADO A AGOSTO 1S86 

INDICE = l. 5134 

$ l,949,836 A AGOSTO DE 198G 

SH-1 PRIMER SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE CARGA 
SH-2 SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE CARGA 

COSTO EQU 1 PO $ l,949,836 M.N. 

ELIMINADOR DE NIEBLA . FD = 0.75 
(ACERO INOXIDABLE) FM 1.0 
<TABLA 3, 9) FE = l. 33 

COSTO BASE = 0.31 (D) l. 94 

D = DIAMETRO , PULG 

COSTO BASE = o' 31 118) 1·94 = 84.4 US DLLS. 

COSTO MALLA = (COSTO BASE) (fD) (FMl CFEI 
COSTO MALLA= (84.4) (Q.75) <l.0) Cl.33) 
COSTO MALLA = (84. 23) U, S , DLLS. 

TASA DE CAMBIO AGOSTO DE 1986 660 MN/DLL, 

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

COSTO EQUIPO 
COSTO MALLA 
COSTO REJILLA 

COSTO TOTAL $ 

$ L949,836 
55,596 
23,350 

2,028,782 

M.N. 
M,N. 
M.N. 
M,N. 
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TABLA 3.9 

ECUACIONES PARA EL CALCULO DE COSTO PARA ELIMINADORES 

Y REJILLAS SOPORTE 

COSTO (US DLLS/PZA.) =0.31 Wiú-1ETRO,PULGADAS).l.9lJ ( FD) (FM) (FE) 

CoSTO DE REJILLA = (COSTO DE MALLA) (Q,42) . (FD) (FM) 

FD FACTORES POR DENSIDAD 

DENS !DAD MALLA REJILLA 
(LB/Fr:i) 

5 0.40 .l .15 
7 0.60 l .15 
9 0.75 J .• 00 

12 1.00 l. 00 

FM = FACTORES POR MATERIAL 

MATERIAL MALLA REJILLA 

ACERO AL CARBÓN 0.75 o .75 
INOX. T-410 1.10 l. J.5 
INOX. T-304 l.00 1.20 
lNOX, T-316 1.10 l .38 
MONEL 1.50 3 .oo 

FE FACTORES POR ESPESOR 

ESPESOR PULG MALLA 
4 1.00 
6 1.33 
8 1.63 

12 2.16 
REF. TESIS PROFESIONAL, AVELLA MARTINEZ JORGE A. 

MEXICO 1986 
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SH-3 SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE REGENERACIÓN. 

COSTO EQU 1 PO $ 1,949,836 M.N, 

ELIMINADOR DE NIEBLA 
(ACERO INOXIDABLE) 

COSTO BASE = 0.31 (D) 1.94 

Fo = 0.75 
FM = l. 0 
FE = l. 33 

COSTO BASE 0.31 (12) 1·94 = 38.45 U.S. DLLS 

COSTO MALLA = (COSTO BASE) (fD) CFMI IFEJ 

COSTO MALLA= (38.451 (0,75) (1,0) (~.33) 

COSTO MALLA= 38.35 U,S, DLLS 

= 25,313 (0.42) 

= 10,632 M.N. 

COSTO EQUIPO 
COSTO MALLA 
COSTO REJ l LLA 

COSTO TOTAL 

$ 

$ 

1,949,836 
25,313 
10,632 

1,985,781 

M.N, 
M.N, 

M.N, 

M.N. 
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COSTO ESTIMADO DE EQUIPO 

PROCESO DE METANACION 

C L A V E S E R V I C I O C O S T O 

CC-1 PRECALEtffADO DE CARGA 781.8 
CC-2 INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE 15407 

DEL METANADOR 
CC-3 ENFRIADOR DEL EFLUENTE 18099 

DEL METANADOR 
CC-4 POST-ENFRIADOR DEL CoMPRESOR .12616 
CC-5 CALENTADOR DE HIDRÓGENO DE 6420 

REGENERACIÓN 
CC-6 ENFRIADOR DE HIDRÓGENO 7507 

DE REGENERACIÓN 
CH-1/R CoMPRESOR + RELEVO 403234 
DH-.WB DESH IDRA T ADORES 20021. 
FH-1 FILTRO DE HIDRÓGENO 2984 
r'E-1 METANADOR 8976 
SH-1 PRIMER SEPARAOOR DE HIDRÓGENO 2029 

DE CARGA 
SH-2 SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRÓGENO 2029 

DE CARGA 
SH-3 SEPARADOR DE HIDRÓGENO 1986 

DE REGENERACIÓN 

TOTAL 509126 

NOTA: CoSTO ESTIMADO EN MILES DE PESOS A AGOSTO DE 1986. 
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3.3,4 ANÁLISIS EcoNÓMico. 

EL ANÁLISIS ECONÓMICO SE LLEVA A CABO EN FUNCIÓN 
A LOS COSTOS DE INVERSIÓN Y OPERACIÓN CONSIDERA~ 
DO UN HORIZONTE DEL PROYECTO DE 10 AÑOS Y UNA 
TASA DE DESCUENTO DEL 10% EN BASE A LOS CRITERIOS 
CONSIDERADOS EN El PUNTO 3.1.2 DE LAS BASES DE -
DISEÑO, 

EN LAS TABLAS 3.11 Y 3.12 SE PRESENTAN LOS CONSg 
MOS UNITARIOS. ASÍ COMO LA MANO DE OBRA RESPECTl 
VAMENTE PARA CADA ALTERNATIVA, 

EN LA TABLA 3.13 SE CONSIDERA EL ESTIMADO DE IN
VERSIÓN DESGLOZADO PARA CADA ALTERNATIVA HACIENDO 
LA CONSIDERACIÓN QUE PARA EL SISTEMA DE METANA-
CIÓN SE DESARROLLÓ CON BASE AL PREDIMENSIONAMIE~ 
TO Y COSTEO DE EQUIPO MIENTRAS QUE PARA EL SISTf 
MA PSA SE LLEVÓ A CABO A PARTIR DE LA COTIZACIÓN 
COMERCIAL DE LiNION (ARBIDE, DE UN SISTEMA DE 
CARACTERÍSTICAS SIMILARES AL CONSIDERADO EN EL -
PRESENTE TRABAJO, 

EN LAS TABLAS 3.14 Y 3.15 SE PRESENTA EL RESUMEN 
DEL ANÁLISIS ECONÓMICO, DONDE SE PUEDEN OBSERVAR 
LAS DIFERENCIAS EN COSTOS Y EN VALOR PRESENTE, -
ASÍ COMO EN LA TASA INTERNA DE RENDIMIENTO, 



T A B L A 3.11 
PROCESO DE l'\ET ANAC 1 ON 

COSTO DE SERVICIOS AUXILIARES. llATERIA PRIMA. 
QUll'llCOS V MANO DE OBRA DIRECTA 

CONSUliO ANUAL UN lDAD COSTO UNITARIO (I'\, N, l COSTO TOT Al CM. N, l 
Al. smlCIOS AUXILIARES 

AGUA OC ENFR IAKIENTO 620.928 1'13 3.83 2. 378.154 

AGUA DE ENf, CREPOSICIONl 31.046 113 2'1,0 m.114 

ENERG!A ELECTRICA 3.205.440 Kw·HR 6,0 19,232.640 

VAPOR DE N.. TA PRES ION 46.670 foH, 862,08 40,233.274 

TO T AL 62, 5B9.182 

~). tlATERlA PRll'IA Y QUllllCOS 

llATER!A PRIMA <H2l 4.476.450 1'13 60.9 272. 615. 805 

CATALIZADOR DE l'IETANACION 5.289 KG. 4700.0 24' 858, 300 

llAl.LA l'l<l.ECl.lAR 3.560 KG. 1436,0 5.112. 160 

PJ..Ul\IHA TABULAR 2.825 KG, 17'13,0 4.923.975 

TOTAL 307 .510.540 

e l. !'\ANO DE OBRA DIRECTA 
No, PERSONAS 

INGENIERO DE TURNO l 3,955.502 

ENCARGADO DE PLANTA l 3. 335. 376 

OPERADOR DE lA, 1 l.720.485 

T O TAL 9.0ll.363 

T O T AL 27.m4.oa<.i <l> 

~OTAS : 

ll SE CDHSIDERAN 3 TURNOS DE OPERACIÓN, 



SERVICIOS AUXILIARES 

ENERGIA ELECTRICA 

MATERIA PRIMA Y QUIMICOS 

MATERIA PRIMA CH2l 

MALLA MOLECULAR C 1 l 

ALUMINA TABULAR 

HANO DE OBRA DIRECTA 

OPERADOR DE PRIMERA 

NOTAS : 

P. i_ 3.i2 

PROCESO P :3 .'\ 

COSTO DE SERVICIOS AUXILIARES. MATERIA PR.IMA, 
QUIMICOS Y MANO DE OBR.A DIRECTA 

CONSUMO ANUAL UNIDAD COSTO UNITARIO <M.N.) COSTO TOTAL (M,N,) 

3,916.719 Kw -HR 6.0 23.500.314 
TO T-A L 23.500,314 

4.l.J76,450 M3 60.9 272.615.805 
1.800 KG. ll.J36.0 2.584.800 
6.303 KG 1743.0 10.986,129 

T O T AL 286.186.734 
No. PERSONAS 

1 L720,1.J85 

T O T A 1 5.162.535 (2) 

ll SOLO CONSIDERA LA REPOSICION ANUAL 
2l SE CONSIDERAN TRES TURNOS DE OPERACION 
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COSTO ESl!MADO DE !NVERSION POR EL METODO 

FACTORES DE HAPPEL 

EQU!PO DE PROCESO 
INSTALACJON 
I NSTRUMENT AC ION 
TUBERIA 
ELECTRICO 
AISLAMIENTO 
ACERO Y CONCRETO 
PINTURA 
TERRENO Y ACOND!CIONAM!ENTO 
INGENIERIA Y SUPERVISION 
CONSTRUCC ION 
IMPREVISTOS 

T O T A L (1) 

NOTA : 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO 
AGOSTO 1985 

MILLONES DE PESOS 
METANACION P S A 

509 l 020 
87 45 
10 

122 
46 30 
41 70 
36 28 
5 7 

15 15 
41 95 
88 190 

100 150 

1 100 l 650 

ll EST!MADO ORDEN DE MAGNITUD 
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ANALISIS ECONOMICO DE LA PLANTA PURIFICACION DE H2 

PROCESO DE ME!ANACION 
1987 1988 1989 1990 i_ill 1992 ]993 W!i 1995 1996 1997 

INVERSIDN 1100. o 
VENTAS 4476450 M3/A Xl012.5 S;M3 4532. 4 4532.4 11532. 4 4532. 4 11532, 11 :,532. 4 4532. 4 4532.11 4532. 4 45it. 4 
COSTOS DE OPERACION 540.l 540.l 540. l 5110.1 51!0, l 540. l 540 .1 540. l 540.l 5110.1 
MATERIA PRIMA Y QUIMICOS 307.5 307.5 307.5 307.5 307. 5 307.5 307. 5 307.5 307.5 307. 5 
SERVICIOS AUXILIARES 62 .6 62.6 52.6 62 .6 62.6 62.6 62. 6 62,6 62.6 62. 6 
MANO DE OBRA 27.0 27 .o 27 .o 27. o 27.0 27 .o 27.0 27.0 27. o 27 .o 
MANTENIMIENTO 33. o 33.0 33. o 33.0 33.0 33.0 3.1.0 33.0 33.0 33,0 
DEPREC 1 AC ION 110.0 100.0 110.0 110.0 110.0 110.0 l!O. O 110.0 110.0 110.0 
UTILIDAD BRUTA 3992.3 3992. 3 3992. 3 3992.3 3992.3 3992. 3 39~2. 3 3992.3 3992.3 3992. 3 
IMPUESTOS FEDERALES 2076.0 2076. o 2076.0 2076' o 2076,0 2076.0 2076. o 2076.0 2076.0 2016. o 
UTILIDAD NETA 1916.3 1916.3 1916.3 1916.3 1916, 3 1916. 3 1916. 3 1916. 3 1916.3 1916.3 
FLUJO DE EFECTIVO -1100.0 2026.3 2026.3 2026.3 2026.3 202fi,3 2026.3 2026. 3 2026' 3 2026.3 2026.3 

VALOR PRESENTE. TASA 
DE DESCUENTO 10% 11350 

TASA INTERNA DE RENDIMIENTO 18~is 

PERIODO DE RECUPERACION DE 
LA 1NVERS1 ON 6 MESES 



T A B L A 3 .15 
ANAL!SIS ECONOl11CO DE LA PLANTA PURIFICACION ílE HIDROGENO 

PROCESO P S A 

1987 1988 lW 1990 1221 l 992 1993 1994 1995 1995 1997 

INVERSION 1650 
VENTAS 4476 450 M3/A X 1012.5\!M3 4532.4 4532,q 4532,q 4532. q 1¡')32. 4 4532.4 4532,q 45 32.ll 1¡532 .4 11532. 4 
COSTOS OE OPERACION 529,IJ 529,q 529.4 529, ll 529. 4 529.4 529. 4 529.4 529. q 529. q 
MATERIA PRIMA Y QUIMICOS 286.2 286. 2 286.2 286.2 286' 2 286.2 286.2 286. 2 286.2 286.2 
SERVICIOS AllXILIARES 23.5 23. 5 23.5 23.5 23. 5 23.5 23. 5 23. 5 23. 5 23.5 
MANO DE OBRA 5.2 5.2 5.2 5.2 5. 2 5.2 s. 2 5. 2 5.2 5. 2 
MANTENIMIENTO 1¡9, 5 49. 5 119.5 qg,s 49. 5 49.5 49.5 49.5 49. 5 119. 5 
DEPRECIAC ION 165.0 165. o 165.0 Hi5.0 165.0 165. o 16).0 lfi5.0 165. o 165.0 
UTILIDAD BRUTA 4003. o 4003. o 400) 'o 4003.0 4003' o 4003.0 IJOOl. O 4003.0 4003.0 4003 'o 
IMPUESTOS FEDERALES 2081. 6 2081.6 2081.G 208 l. 6 2081.6 2081. G 2081.6 2081. 6 20H l. !i 2081.& 
UTILIDAD NETA l 921. 4 1921. 4 1921. 1• l 921. 4 1921. 4 192 l. 4 1921. q 1'321.11 l 921. 4 1921. 4 
FLUJO DE EFECT 1 va 1: ... (1 2086. 11 208(1.4 7086,q 2086 .11 2086. i¡ i086. lj 208c.11 208fi,4 2086.4 2086. 4 

VALOR PRESENTE. TASA DE 
DESCUENTO 10% 11170 

TASA INTERNA DE RENDIMIENTO 101% 

PERIODO DE RECUPERACION DE 
LA INVERSION 10 MESES 
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3.4 ANÁLISIS DE RESULTADOS, 

EN ESTE ANÁLISIS SE DESCRIBEN LOS ASPECTOS MÁS SOBRf 
SALIENTES DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN EL DESARRO
LLO DEL ESTUDIO, 

l. CARACTERÍSTICAS DEL EQUIPO: 

AMBAS ALTERNATIVAS PRESENTAN EQUIPOS CON MATERIALES 
DE CONSTRUCCIÓN CONVENCIONALES (ACERO AL CARBÓN) 
CON EXCEPCIÓN DE ALGUNOS EQUIPOS EN EL PROCESO DE -
METANACIÓN, CONSTITUIDOS POR ALEACIONES DE (R - Mo, 
DEBIDO AL MANEJO DE HIDRÓGENO A ALTAS TEMPERATURAS. 

2. -CONSUMO ESPECÍFICO DE SERVICIOS, 

HACIENDO REFERENCIA A LAS TABLAS DE CONSUMO DE SERVl 
CIOS (3,11 Y 3,12), SE OBSERVA QUE EL.SISTEMA PSA -
PRESENTA UN MENOR CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES, 
ASÍ COMO DE MANO DE OBRA DIRECTA, EN CUANTO A MATERIA 
PRIMA Y QUÍMICOS, NO SE APRECIAN VARIACIONES SIGNI
FICATIVAS. 

3, ÜPERACIÓN, SUPERVISIÓN Y MANTENIMIENTO, 

EN CUANTO A OPERACIÓN SE REFIERE, EL SISTEMA DE MET6 
NACIÓN NO PRESENTA PROBLEMA ALGUNO, DEBIDO A QUE ES 
DE TIPO CONVENCIONAL Y DE ALTA CONFIABILIDAD, 
ADEMÁS, SE CUENTA EN MÉXICO CON UN GRAN NÚMERO DE -
PLANTAS EN OPERACIÓN, LO QUE HACE QUE SE DISPONGA DE 
PERSONAL ALTAMENTE CALIFICADO Y CON GRAN EXPERIENCIA 
PARA RESOLVER PROBLEMAS DURANTE EL ARRANQUE Y LA -
OPERACIÓN MISMA DE LA PLANTA, 
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PoR OTRA PARTE. EL SISTEMA PSA ES MUY CONFIABLE; SIN 

EMBARGO, PRESENTA UNA GRAN COMPLEJIDAD DE OPERACIÓN, 

YA QUE ES UN PROCESO TOTALMENTE AUTOMATIZADO QUE R~ 

QUIERE DE PERSONAL ALTAMENTE CALIFICADO, DEL CUAL NO 

SE DISPONE EN M~XICO, DEBIDO A QUE NO SE CUENTA CON 

PLANTAS INSTALADAS, AMBAS PLANTAS PRESENTAN FLEXIB! 

LIDAD DE OPERACIÓN SIMILAR, 

EN M~XICO SE CUENTA CON PERSONAL CALIFICADO PARA LA 
SUPERVISIÓN EN CUANTO A METANACIÓN SE REFIERE, 
MIENTRAS. QUE PARA EL SISTEMA PSA SE REQUIERE DE PEE 
SONAL EXTRANJERO PARA SU SUPERVISIÓN, YA QUE ES UN -
PROCESO PATENTADO Y ESTÁ OBLIGADO A UTILIZAR LA SUPER 
VISIÓN DEL LICENCIADOR. 

EL SISTEMA DE METANACIÓN REQUIERE DE MAYOR MANTENI-
MIENTO QUE EL PSA, YA QUE NO ES TOTALMENTE AUTOMATIZADO, 
SIN EMBARGO, LOS GASTOS DE MANTENIMIENTO PARA EL SI~ 

TEMA PSA SE INCREMENTAN DEBIDO AL HECHO DE ESTAR PA
TENTADO, 

4. ASPECTOS EcoNÓMICOS, 

EN LAS TABLAS 3.13 A 3.15 SE PUEDE APRECIAR EL COSTO 
ESTIMADO DE INVERSIÓN DESGLOZADO, ASÍ COMO EL ANÁLI
SIS ECONÓMICO PARA CADA A~TERNATIVA, OBSERVÁNDOSE -
UNA LIGERA VENTAJA PARA EL SISTEMA PSA DEL VALOR PRs 
SENTE, SIN EMBARGO, LA TASA INTERNA DE RENDIMIENTO -
(TJR) PRESENTA UNA CONSIDERABLE VENTAJA PARA EL SIST~ 

MA DE METANACIÓN POR LO CUAL ESTE PROCESO SE HACE 
MÁS RENTABLE, 



EN BASE A LO ANTERIORMENTE EXPUESTO. SE CONSIDERA QUE 
El SISTEMA DE METANACIÓN CUMPLE SATISFACTORIAMENTE -
LOS REQUERIMIENTOS DE PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO ASi -
COMO LOS LINEAMIENTOS GUBERNAMENTALES DE M~XIMA INTE
GRACIÓN NACIONAL, 



DISEÑO DEL PROCESO 
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CAPITULO CUATRO 

DISEílU DE PROCESO DE METANACION 

4.1 BASES DE DISE~O 

LAS BASES OUE SE UTILIZAN PARA DESARROLLAR EL DISE
ÑO DE PROCESO PARA LA ALTERNATIVA TÉOIICA ECONÓMICA 
MAS ATRACTIVA SOH: 

l, LOCAL! ZAC IÓN DE LA PLAIJT f\, 

LA SECCIÓN DE PUR I F I CAC I Ó~J DE 11 I DRÓ\i EIJO FORMAR/, 
PARTE DE LA PLANTA DE CICLOHEXANO, LA CUAL EST& 
RÁ LOCALIZADA rn LOS LÍMITES DE UN COMPLE,JO PE·
TROQUfMICO, Y SU FUNCIÓN SERÁ LA DE OBTENER HI
DRÓGENO DE ALTA PUREZA. 

2. TIPO DE PROCESO. 

EL PROCESO EMPLEADO PARA LA PURIFICACIÓN DEL HL 
DRÓGENO ES EL DE METANACIÓN Y SECADO. 

3. TIPO DE CARGA, 

CORRIENTE DE HIDRÓGENO PROVENIENTE DE LA PLANTA 
DE ETILENO. 

4. CAPACIDAD. 

SE OBT J ENEN 477 f'1M3 ESTANDAR i)OR D f A DE H 1 -- -
DRÓGENO PURIFICADO, CONSIDERÁNDOSE ESTA CAPACl-
DAD COMO NORMAL Y DE DISEÑO, LA CAPACIDAD MÍNI
MA ES DEL 60~ DE LA CAPACIDAD NORMAL. 



- J.27 -

5. ESPECIFICACIONES DE LA CARGA. 

6. 

7. 

LAS CARACTERÍSTICAS PRINCIPALES DE LA CARGA 
SON: 

FLUJO M~iCSD 492 
PESO tiOLECULAR 3 .413 
DENS !DAD, KG/M3 3 .70 
VI SCOS!DAD, CP 0.0105 

COMPOSICIÓN EN TÉRMINOS DE 

HIDRÓGENO 
MONÓXIDO DE CARBONO 
METANO 
ETILENO 
ETANO 

COMPONENTES 

% MOL 
so. 96 
0.95 
7.96 
0.12 
O.Ol 

ESPECIFICACIONES DEL PRODUCTO 

CONTAMINACIÓN MÁXIMA POR co 1PPM EN PESO 
CONTAMINACIÓN MAXIMA POR HC 10 ~~ EM MOL 

CONDICIONES DE LA CARGA EN L.B. 

CARGA ESTADO PRESIÓN TEMPERATURA FORMA DE 
Físico 

') 

KGICM'"MAN ºC RECIBO 

H IDRÓGEl~O 
DE PLANTA 
ETILENO GAS 28.0 37.8 TUBERf A 
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8, CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN L.B. 

PRODUCTO/DESTINO ESTADO PRESIÓN TEMPERATURA 
FfS!CO KG/cM2 MAN ·e 

H IDRóGENo/PLANTA 
CICLOHEXANO GAS 28.0 38 

9. SERVICIOS 

VAPOR 

NIVEL PRESIÓN TEMPERATURA CALIDAD 
KG/CM2 MAN ºC 

ALTA 
PRESIÓN 43.5 399 SOBRECALENTADO 

AGUA 

SERVICIO PRESIÓN TEMPERATURA 
KG/cM2MAN ·e 

AGUA DE ENFRIA-
MIENTO 
SUMINISTRO 5.6 32.2 
RETORNO 2.5 MIN 46 MAX 

AIRE DE INSTRUMENTOS 

SE GENERA DENTRO DE LÍMITES DE BATERÍA, 

ENERGÍA ELÉCTRICA 

SE SUMINISTRA EN LfMITES DE BATERfA, 
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4.2 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO, 

4.2.l INTRODUCCIÓN: 

EL OBJETIVO BÁSICO DE LA SECCIÓN DE PURIFICACIÓN 
DE HIDRÓGENO ES ELIMINAR EL MONÓXIDO DE CARBONO
PRESENTE EN LA CORRIENTE DE HIDRÓGENO DE CARGA,
YA QUE ES UN VENENO PARA EL CATALIZADOR DE HIDRQ 
GENACIÓN DE BENCENO. 

LA REMOCIÓN SE EFECTÚA MEDIANTE LA REACC.'.!Ótl DE -
METANACIÓN, EN LA CUAL EL MONÓXIDO DE CARBONO Y 
UNA PEQUEílA CANTIDAD DE HIDRÓGENO SON CONVERTl-
DOS A METANO Y AGUA, LA REACCIÓN SE REALIZA EN 
UN REACTOR DE LECHO FIJO QUE UTILIZA UN CATALIZA 
DOR DE NÍQUEL SOPORTADO EN ALÚMINA, 

EL AGUA PRODUCIDA POR LA REACCIÓN DE METANACIÓN, 
QUE TAMBitN ES UN VENENO PARA EL CATALIZADOR DE 
HIDROGENACIÓN, SE ELIMINA MEDIANTE UN SISTEMA DE 
DESHIDRATACIÓN CON LECHOS DE MALLA MOLECULAR. 

4.2.2 METANACIÓN Y COMPRESIÓN, 

4.2.2.l DESCRIPCIÓN DEL PROCESO, 

LA COR~IENTE DE HIDRÓGENO PROVENIENTE DE LA PLANTA 
DE ETILENO, SE PRECALIENTA EN EL lNTERCAMBIADOR -
CARGA EFLUENTE DEL METANADOR CC-2, HASTA UNA TEM
PERATURA DE 288ºC (5SOºFl APROVECHANDO EL CALOR DE 
LA CORRIENTE EFLUENTE DEL METANADOR MH-1. 

EN COf'JDICIONES NORMALES DE OPERACIÓN, EL .PRECALEN
TADOR DE CARGA DEL METANADOR CC-1 NO SE UTILIZARÁ, 
SiN EMBARGO, tSTE f>ODRÁ PROPORCIONAR UNA SEGUNDA -
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ETAPA DE CALENTAMIENTO A LA CORRIENTE DE HlílRÓGENO 
DE CARGA CUANDO EL CONTENIDO DE MONÓXIDO DE CARBO
NO EN ~STA SEA BAJO O DURANTE EL ARRANQUE, AJUSTAN 
DO LA TEMPERATURA DE ALIMENTACIÓN AL METANADOR ME-1 
MISMA QUE PODRÁ SER HASTA DE 3l6ºC (601ºF) CUANDO
DI SMINUYA LA ACTIVIDAD DEL CATALIZADOR AL FINAL DE 
SU VIDA ÚTIL O CUANDO EXISTAN BAJOS CONTENIDOS DE

CO, 

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

EL METANADOR ES UN REACTOR ADIABÁTICO DE LECHO FIJO, 
EMPACADO CON UN CATALIZADOR DE NÍQUEL SOPORTADO EN 
ALÚMINA Y DISEÑADO CON UN ESPACIO VELOCIDAD DE 25,5 
M3 STD, DE GAS ALIMENTADO POR M3 CÚBICO DE CATALIZ6 
DOR POR HORA A LAS CONDICIONES DE OPERACIÓN SELEC-
CIONADAS Y CON LA CONCENTRACIÓN DE MONÓXIDO DE CAR
BONO QUE SE MANEJA EN CASO DISEÑO. (0,95% MOL), 

EL EFLUENTE DEL REACTOR, DESPU~S DE ENFRIARSE EN EL 
INTERCAMBIADOR CC-2 Y EN EL ENFRIADOR DEL EFLUENTE
DEL METANADOR CC-3 HASTA UNA TEMPERATURA DE 38ºC -
(72ºf) SE PASA AL PRIMER SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE 
CARGA SH-1, EN DONDE SE SEPARA EL AGUA QUE CONDENSA, 
CABE SENALAR QUE El ENFRIADOR ESTÁ D!SEÑADO PARA -
PROPORCIONAR EL ENFRIAMIENTO NECESARIO CUANDO EL E
FLUENTE DEL REACTOR SALGA A UNA TEMPERATURA MAYOR,
ES DECIR, CUANDO SE PRESENTA LA MÁXIMA CONCENTRA -
CIÓN DE MONÓXIDO DE CARBONO EN LA CARGA (2% EN MOL) 
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Y/O EL CATALIZADOR SE ENCUENTRE PARCIALMENTE DE~ 
ACTIVADO, 

POSTERIORMENTE, LA CORRIENTE DE HIDRÓGENO SE co~ 
PRIME EN EL COMPRESOR DE HIDRÓGENO DE CARGA, QUE 
ES DE TIPO RECIPROCANTE, HASTA UNA PRESIÓN DE --
39.4 KG/CM2 MAN (560 PSIG) SE ENFRÍA EN EL POST 
ENFRIADOR DEL COMPRESOR DE HIDRÓGENO DE CARGA -
CC-4 HASTA 38ºC (lQOºf) SEPARArmo EL AGUA CONDE!i 
SADA EN EL SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRÓGENO DE CAR 
GA SH-2. 

ALGUNOS EQUIPOS DE ESTA SECCIÓN SERÁN CONSTRUÍ-
DOS CON ACEROS ALEADOS. lA METALURGIA FUt SELE~ 

CIONADA EN BASE A EVITAR LOS EFECTOS DE DESCARBQ 
NIZACIÓN QUE PUDIERAN PRESENTARSE AL MANEJAR HI
DRÓGENO A TEMPERATURAS ELEVADAS; EL ACERO AL CAR 
BON, ES UN MATERIAL ADECUADO PARA EL MANEJO DE -
HIDRÓGENO A BAJAS TEMPERATURAS. 

4.2.2.2 QufMICA BÁSICA DE LA REACCIÓN DE METANACIÓN, 

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

jH = - 52,000 KCAL/KG MOL 

LA REACCIÓN SE EFECTÚA EN FASE GASEOSA Y ES MUY 
EXOT~RMICA, 

CUALQUIER CANTIDAD DE BIÓXIDO DE CARBONO (COzl -
PRESENTE EN LA ZONA DE REACCIÓN TAMBli:N REACCIOMARÁ 



EN PRESENCIA DEL CATALIZADOR DE 11ETANACIÓN, DE 
ACUERDO A LA SIGUIENTE REACCIÓN: 

...\ H - 42, 667 KCAL/ KG MOL 

COMO SE PUEDE OBSERVAR DE LOS VALORES DE H, 
AMBAS REACCIONES SON EXOTÉRMICAS Y DEBIDO A QUE 
EL SISTEMA ES ADIABÁTICO, S~ TENDRÁ UN INCRMEN
TO DE TEMPERATURA EN LA CORRIENTE EFLUENTE DEL
METANADOR. ESTE INCREMENTO T~RMICO PUEDE ESTI
MARSE CON LOS DATOS PROPORCIONADOR EN LA SIGUIEU 
TE TABLA. 

AUMENTO DE TEMPERATURA EN EL METANADOR, 

CANTIDAD DE COMPONENTE CONVERTIDO AUMENTO TEMP, 

1% EN MOL DE CO 
1% EN MOL DE C02 

ºC 
72 
61 

( ºF) 
(162) 
(142) 

A CONTINUACIÓN SE MUESTRAN LOS RANGOS Tf PICOS DE 
LAS VARIABLES DE OPERACIÓN A LOS CUALES SE LLEVA 
A CABO LA REACCIÓN DE METANACIÓN: 

VARIABLE 
TEMPERATURA DE ENTRADA 
PRES ION 

RANGO 
232 - 360ºC (450-ESOºFl 
0 - 210 KG/CM2Mt\N,(0-299 PSIG) 
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CONCENTRACIONES DE CO+C02 
DE ENTRADA AL METANADOR 

CONCENTRACIÓN DE CO+C02 
DE SALIDA DEL METANADOR 

4.2.2.3 EQUILIBRIO DE REACCIÓN. 

HASTA 2.S EN MOL 

l PPM EN PESO 

LA REACCIÓN DE METANACIÓN ES EXOTÉRMICA, POR LO 
CUAL LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO DISMINUYEN A M~ 
DIDA QUE LA TEMPERATURA SE INCREMENTA. 

EN T~RMINOS GENERALES LAS CANTIDADES RESIDUALES -
DE MONÓXIDO DE CARBONO ESTÁN EN FUNCIÓN DIRECTA -
DE LA TEMPERATURA Y UNA MAYOR CONVERSIÓN DE LA 
REACCIÓN ES FAVORECIDA POR TEMPERATURAS BAJAS. 

SIN EMBARGO, PARA DISEílAR UN METANADOR, RARA VEZ 
SE HACEN CÁLCULOS DE EQUILIBRIO YA QUE EN EL RAN
GO DE CONDICIONES DE OPERACIÓN EN LAS QUE GENERAk 
MENTE SE TRABAJA, LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO SON 
ALTfSIMAS. ESTO HACE QUE EL EQUILIBRIO DE LA REA~ 
C!ÓN NO SEA EL FACTOR CONTROLANTE DE LA CONVERSIÓN. 

4.2.2.4 EFECTO DE LA PRESIÓN. 

UN INCREMENTO EN LA PRESIÓN DE OPERACIÓN FAVORECE
EL DESARROLLO DE LA REACCIÓN DE METANACIÓN, YA ~UE 
EL INCREMENTO DEL CONTACTO MOLECULAR RESULTA EN -
UNA MAYOR CONVERSIÓN DEL MONÓXIDO DE CARBONO Y ADE 
MÁS, COMO SE PUEDE OBSERVAR DE LA REACCIÓN, HAY ME 
NOR NÚMERO DE MOLES DEL LADO DE LOS PRODUCTOS, POR 
LO CUAL LA CONCENTRACIÓN DE MONÓXIDO DE CARBONO AL 
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EQUILIBRIO DECRECE. 

EN TERMINOS GENERALES, SE PUEDE AFIRMAR QUE EL MONÓ 
XIDO DE CARBONO REMANENTE VARIA INVERSAMENTE CON LA 
PRESIÓN. 

4.2.2.5 EFECTO DE LA TEMPERATURA. 

LAS VELOCIDADES DE LA REACCIÓN SE VEN FAVORECIDAS 
AL AUMENTAR LAS TEMPERATURAS DE OPERACIÓN, PARA nilR 

IDEA DE LA MAGNITUD DE ESTE EFECTO, BASTA MENCIONAR 
QUE UN INCREMENTO DE 56ºC (133ºF) PUEDE DUPLICAR LA 
VELOCIDAD DE LA REACCIÓN, 

4.2.2.6 VARIABLES DEL CONTROL DEL PROCESO. 

EL HIDRÓGENO DE CARGA REQUERIDO EN LA PLANTA, SE RE 
GULA MEDIANTE LA VÁLVULA DE CONTROL DE FLUJO UBICA
DA EN LA LINEA DE ALIMENTACIÓN DE HIDRÓGENO DE LA -
PLANTA DE ETILENO Y SE AJUSTA NORMALMENTE PARA OPE
RAR CON 491.6 MMCSD (17359 MPCSD) PUDIENDO EN UN MQ 
MENTO DADO OPERAR A CAPACIDAD MÍNIMA CON 295 MMCSD 
(10417 MPCSD). 

EN EL SISTEMA DE METANACIÓN, LA CONCENTRACIÓN DE MQ 
NÓXIDO DE CARBONO A LA SALIDA DEL REACTOR METANADOR 
ES LA VARIABLE MÁS IMPORTANTE, ESTA SE REGISTRA ME 
DIANTE UN ANALIZADOR CONTINUO LOCALIZADO EN LA CO-
RRIENTE DE SALIDA DEL lNTERCAMBIADOR CARGA-EFLUEN
TE DEL ~ETANADOR Y SE MANTIENE POR ABAJO DE LA ESP~ 
CIFICACIÓN REQUERIDA (1 PPM EN PESO)FIJANDO UNA TEM 
PERATURA ADECUADA DE ALIMENTACIÓN AL REACTOR; ESTA 
ES FUNCIÓN DE LA CONCENTRACIÓN DE MONÓXIDO DE CAR-
BONO EN LA ALIMENTACIÓN Y EN MENOR MEDIDA DE LA --
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ACTIVIDAD DEL CATALIZADOR, 

CUANDO LA TEMPERATURA EN EL REACTOR METANADOR SE 
INCREMENTE A VALORES CERCANOS AL MÁXIMO POR AL-
TOS CONTENIDOS DE MONÓXIDO DE CARBONO EN EL HI-
DRÓGENO DE CARGA, Se DEBE DI SMINUÍR LA TEllPERATIJ 
RA DE ALIMENTACIÓN AL REACTOR HASTA DONDE LA COU 
CENTRACIÓN DE MONÓXIDO DE CARBONO EN EL EFLUENTE 
LO PERMITA, PERO EVITANDO TEMPERATURAS INFERIORES 
AL 2Q4ºC (399ºFJ PARA ELIMINAR LA POSIBILIDAD DE
FORMACIÓN DE CARBONILO DE NfQUEL, QUE ADEMÁS DE -
SER UN COMPUESTO SUMAMENTE TÓXICO, TIENDE A DESAC 
TIVAR EL CATALIZADOR REMOVIENDO SU COMPONENTE ÁC
TIVO, 

CUANDO EN EL REACTOR METANADOR SE ALCANZA LA TEM
PERATURA MÁXIMA MENCIONADA, LOS INTERRUPTORES DE
TEMPERATURA QUE TOMAN LA SE~AL DE DIFERENTES PRO
FUNDIDADES DEL LECHO CATALÍTICO, CIERRAN LA VÁLVY 
LA DE CONTROL DE FLUJO DE HIDRÓGENO DE ALIMENTA-
CIÓN, OBLIGANDO A QUE SE PROCEDA CON EL PARO DE -
LA PLANTA. 

CUANDO SE PRESENTEN CONCENTRACIONES DE MONÓXIDO -
DE CARBONO EN EL HIDRÓGENO DE CARGA MENORES AL VA 
LOR NORMAL, EL INCREMENTO DE TEMPERATURA EN EL -
REACTOR SERÁ MENOR Y POR TANTO, EL CONTENIDO DE -
MONÓXIDO DE CARBONO EN EL EFLUENTE SE INCREMENTA
RÁ; PARA CUMPLIR CON LA ESPECIFICACIÓN EN ~STOS -. 
CASOS, HABRÁ QUE INCREMENTAR EL PUNTO DE AJUSTE -
DEL CONTROLADOR DE TEMPERATURA DE ALIMENTACIÓN AL 
REACTOR. 
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ESTE CONTROLADOR ACCIONARÁ DOS VÁLVULAS EN RANGO 
DIVIDIDO, UNA DE ELLAS REGULA EL FLUJO DE VAPOR DE 
ALTA QUE PASA POR EL PRECALENTADOR DE CAPGA AL ME
TANADOR, LA OTRA SE ENCUENTRA SOBRE UNA LINEA DE -
DESVIO DE LA CORRIENTE DE PROCESO, QUE PERMITE EL
ACCESO DIRECTO DEL HIDRÓGENO FR(O DE CARGA AL REAC 
TOR METANADOR SIN PASAR PORL EL PRECALENTADOR. 

SI LA TEMPERATURA REGISTRADA EN LA ALIMENTACIÓN AL 
REACTOR ES MENOR QUE LA QUE SE TIENE EN EL PUNTO -
DE AJUSTE, EL CONTROLADOR ABRIRÁ LA VÁLVULA COLOC~ 
DA EN LA LÍNEA DE VAPOR DE ALTA, PROPORCIONANDO M& 
YOR CALENTAMIENTO AL HIDRÓGENO DE CARGA. 

SI POR EL CONTRARIO, LA TEMPERATURA REGISTRADA ES
MAYOR QUE EL PUNTO DE AJUSTE, EL CONTROLADOR ABRI
RÁ LA VÁLVULA COLOCADA EN LA LÍNEA DE DESVÍO BAJA~ 
DO, DE ~STA MANERA, LA TEMPERATURA DE ALIMENTACIÓN 
AL REACTOR, 

PARA QUE EL HIDRÓGENO DE REPOSICIÓN LLEGUE A LA ZQ 
NA DE REACCIÓN A LA PRESIÓN ADECUADA, SE UTILIZA -
EL COMPRESOR DE HIDRÓGENO DE CARGA, EL CUAL ES DE
TIPO RECIPROCANTE. 

DESPUtS DE LA COMPRESIÓN, EL HIDRÓGENO SE ENFRÍA -
EN EL POSTENFRIADOR DE HIDRÓGENO DE CARGA HASTA --
38ºC (lOOºFl. 

4,2.3 DESHIDRATACIÓN Y FILTRACIÓN. 

4.2,3.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO, 

LA CORRIENTE DE HIDRÓGENO, YA LIBRE DE MONÓXIDO DE 
CARBONO, SALE DEL SEGUNDO SEPARADOR DE HIDRÓGENO -
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DE CARGA Y SE ENVÍA A UNO DE LOS DESH!DRATADORES DE 
HIDRÓGENO DH-IAB, PARA ELIMINAR EL AGUA PRODUCIDA -
EN LA METANACIÓN y QUE AÚN rw HA SIDO ELWIMADI\ DEL 
GAS; ~STOS EQUIPOS ESTAN EMPACADOS CON UN LECHO DE
MALLAS MOLECULARES Y ESTÁN DISEílADOS PARA MANEJAR
UNA CAPACIDAD GLOBAL DE ADSORCIÓN DE 8.9 KG, (l9.5LB) 
DE AGUA POR 100 KG. (220 LB)DE ADSORBENTE. 

LA OPERACIÓN DE LOS DESHIDRATADORES SE REALIZA cfcLI 
CAMENTE DE ACUERDO A LAS SIGUIENTES ETAPAS: DESHI
DRATACIÓN, DEPRESIONAMIENTO,· CALENTAl1IENTO, ENFRIA
MIENTO Y PRES!ONAMIENTO, LAS ÚLTIMAS CUATRO ETAPAS 
CONSTITUYEN LA REGENERACIÓN DEL LECHO DE MALLAS MOLE
CULARES, A CONTINUACIÓN SE DESCRIBE CADA UNA DE LAS 
ETAPAS, 

A) DESHIDRATACIÓN, 

EL PERIÓDO DE DESHIDRATACIÓN SE LLEVA A CABO DURANTE 
8 HORAS EN LAS CUALES SE ELIMINA EL AGUA PRESENTE EN 
LA CORRIENTE DE HIDRÓGENO HASTA CONCENTRACIONES NO -
MAYORES DE 10 PPM, EN PESO. EL HIDRÓGENO FLUYE A -
TRAVÉS DE LA CAMA DE ARR l BA HAC I f\ ABAJO. LAS COtlD I -
CIONES DE OPERACIÓN EN El DESHIDRATADOR DURANTE ESTA 
ETAPA SON 38.7 KG/CM2 MAN (550 PSIG) Y 38ºC (l00ºF), 

B) DEPRESIONAM!ENTO. 

UNA VEZ QUE HA PASADO EL PERIÓDO DE DESHIDRATACIÓN, 
ES NECESARIO DEPRESIONAR El DESHIDRATADOR ANTES DE
PROCEDER A LA REGENERACIÓN DEL LECHO,PARA ~STO, EL
HIDRÓGENO EN EXCESO CONTENIDO EL DESH!DRATADOR SE -
ENVÍA AL ENFRIADOR DE REGENERACIÓN CC-5. EL PERIÓ
DO DE DEPRESIONAM!ENTO SE REALIZA EN 15 MINUTOS. 
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C) CALENTAMIENTO. 

PARA EFECTUAR EL CALENTAMIENTO DEL LECHO SE UTILI
ZA COMO GAS DE REGENERACIÓN PARTE DE LA CORRIENTE
DE LA PURGA DE HIDRÓGENO PROVENIENTE DE LA SECCIÓN 
DE REACCIÓN Y PUR1FICACIÓN DE CICLOHEXANO. DICHA
CORRIENTE SE PASA POR EL CALENTADOR DE HIDRÓGENO -
DE REGENERACIÓN CC-6 PARA ALCANZAR LA TEMPERATURA
DE REGENERACIÓN DE 228ºC (442ºF) Y SE INTRODUCE AL 
DESHIDRATADOR EN REGENERACIÓN DE ABAJO HACIA ARRIB~ 
PARA DESORBER EL AGUA PRESENTE EL LECHO DE MALLA MQ 
LECULAR. EL GAS DE REGENERACIÓN, AL SALIR DEL DE$ 
HIDRATADOR PASA A TRAVÉS DEL ENFRIADOR DE HIDRÓGENO 
DE REGENERACIÓN CC-5 DONDE SE ENFRÍA HASTA 38ºC 
(100ºF) ENTRANDO POSTERIORMENTE AL SEPARADOR DE HI
DRÓGENO DE REGENERACIÓN SH-3 EN DONDE SE SEPARA EL
AGUA QUE CONDENSA. EL HIDRÓGENO EFLUENTE DE ÉSTE -
SEPARADOR SE ENVÍA A CONTROL DE PRESIÓN A GAS COM-
BUSTIBLE UNIÉNDOSE PREVIAMENTE CON LA OTRA PARTE DE 
LA PURGA DE HIDRÓGENO PROVENIENTE DE LA SECCIÓN DE
REACCIÓN. 

LA ETAPA DE CALENTAMIENTO SE EFECTÚA DURANTE 4 HORAS. 

D) ENFRIAMIENTO. 

UNA VEZ FINALIZADO EL PERIÓDO DE CALENTAMIENTO, SE
INICIA EL PERIÓDO DE ENFRIAMIENTO, EL CUAL TAMBIÉN -
SE REALIZA HACIENDO PASAR DIRECTAMENTE PARTE DE LA -
CORRIENTE DE PURGA DE HIDRÓGENO PROCEDENTE DE.LA SEC 
ClÓN DE REACCIÓN A lOºC (50ºF) A TRAVÉS DEL LECHO DE 
MALLAS MOLECULARES EN EL SENTIDO NORMAL DE OPERACIÓN. 
DESPUÉS DE SALIR DEL DESHIDRATADOR, LA CORRIENTE DE -
ENFRIAMIENTO SE HACE PASAR POR EL ENFRIADOR DE HIDR~ 

GENO DE REGENERACIÓN CC-5 EN DONDE SE ENFRÍA HASTA -



- 1-39 -

38ºC (lQQºFJ Y CONTINÚA LA MISMA TRAYECTORIA QUE 
PREVIAMENTE RECORRIÓ EL GAS DE CALENTAMIENTO HAS 
TA QUE FINALMENTE SE ENVÍA A GAS COMBUSTIBLE. LA 
ETAPA DE ENFRIAMIENTO SE EFECTÚA DURANTE 3,5 HOR~. 

E) PRESIONAMIENTO. 

LA ÚLTIMA ETAPA DE LA REGENERACIÓN ES LA DE PRESIO 
NAMIENTO, LA CUAL SE LLEVA A CABO UTILIZANDO EL -
FLUÍDO DE PROCESO, ESTA ETAPA SE REALIZA CON EL
OBJETO DE DEJAR LISTO EL LECHO DESHIDRATADOR PARA
UNA NUEVA ETAPA DE SECADO, OPERANDO A LAS CONDIC!Q 
NES DE OPERACIÓN ESTABLECIDAS. ESTE PERIÓDO TIENE 
UNA DURACIÓN DE 15 MINUTOS. 

UNA VEZ QUE EL HIDRÓGENO SE HA SECADO EN EL DESHl
DRATADOR, PASA AL FILTRO DE HIDRÓGENO FH-1 PARA S~ 

PARAR LAS PARTÍCULAS SÓLIDAS QUE EVENTUALMENTE SEAN 
ARRASTRADAS POR EL GAS. EL FILTRO TIENE EN SU IN
TERIOR UNA CANASTA DE FILTRACIÓN DE ACERO INOXIDA-
BLE Y PERMITE UNA RETENCIÓN DE PARTÍCULAS DEL ORDEN 
DE 25 MICRONES. FINALMENTE EL HIDRÓGENO SE ENV(A A 
LA SECCIÓN DE REACCIÓN DE CICLOHEXANO A UNA PRESIÓN 
DE 36.9 KG/CM2 MAN (525 PSIG) Y UNA TEMPERATURA DE-
38ºC (lOOºFl. 

4.2.3.2 VARIABLES DE CONTROL DEL PROCESO, 

EL SISTEMA DE DESHIDRATACIÓN CONSISTE DE DOS DESHI
DRATADORES, UNO ESTARÁ EN OPERACIÓN, MIENTRAS QUE -
EL OTRO ESTARÁ EN REGENERACIÓN. 

LA PARTE DE PURGA DE HIDRÓGENO DE LA SECCIÓN DE REAk 
C!ÓN QUE SE UTILIZA COMO GAS DE REGENERACIÓN, TANTO 
PARA EL PERIÓDO DE CALENTAMIENTO COMO PARA EL DE --
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ENFRIAMIENTO, SE ALIMENTA AL DESHIDRATADOR EN REG~ 

NERACIÓN A CONTROL DE FLUJO, 

EN EL PERIÓDO DE CALENTAMIENTO, LA TEMPERATURA DEL 
GAS SE REGULA MEDIANTE UN CONTROLADOR DE TEMPERATV 
RA QUE VARÍA LA ABERTURA DE LA VÁLVULA DE VAPOR DE 
ALTA QUE SE INTRODUCE EL CALENTADOR DE GAS DE REG~ 
NERACIÓN. 

ESTE CALENTADOR SE OPERARÁ INTERMITENTEMENTE, PARA 
LO CUAL UNA VÁLVULA SOLENOIDE ACTIVARÁ LA VÁLVULA
DE CONTROL MENCIONADA DURANTE LOS PERIÓDOS DE CA-
LENTAMIENTO, 
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4.2.4 PARO DE LA PLANTA DE PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO. 

LA PLANTA DE PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO PUEDE SA
LIR DE OPERACIÓN POR ALTAS TEMPERATURAS EN EL -
REACTOR DE METANACIÓN, OCASIONADAS POR ALTAS co~ 
CENTRACIONES DE MONÓXIDO DE CARBONO EN LA CO -
RRIENTE DE HIDRÓGENO DE ALIMENTACIÓN, CUANDO ~~ 
TO SUCEDA, O CUANDO SALGA DE OPERACIÓN El COMPR~ 
SOR DE HIDRÓGENO DE CARGA, SE DEBERÁ PROCEDER AL 
PARO DE LA PLANTA, PARA LO CUAL HABRÁ QUE CORTAR 
LO MÁS PRONTO POSIBLE EL SUMINISTRO DE BENCENO -
A LA SECCIÓN DE REACCIÓN Y EVITAR DE ~STA FORMA
CARBONl ZAC!ÓN EN LOS REACTORES AL IR DECRECIENDO 
EL HIDRÓGENO EN FORMA PAULATINA. 

4.2.5 MÉTODOS ANALITICOS PARA EL CONTROL DE LA PLANTA. 

4.2.5.1 INTRODUCCIÓN, 

Los MÉTODOS DE CONTROL ANÁLITICO CONSTITUYEN UNA 
HERRAMIENTA FUNDAMENTAL PARA VIGILAR QUE EN LA -
PLANTA SE EST~ DESARROLLANDO EL PROCESO ADECUAD8 
MENTE. 

EL CONTROL ANALÍTICO PERMITIRÁ ANALIZAR LAS CO
RRIENTES QUE ENTREN COMO ALIMENTACIÓN 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 DISEÑO, 
LO CUAL HARÍA POSIBLE NOTIFICAR LA ANOMALÍA A LA 
PLANTA DE DONDE PROVIENE LA CORRIENTE, PARA SU -
PRONTA CORRECCIÓN, 

TAMBI~N PERMITIRÁ VERIFICAR QUE EL HIDRÓGENO SALGA 
DE LA PLANTA, CUMPLIENDO TODAS LAS RIGUROSAS ESPE
Cl F I CAC IONES QUE SE REQUIEREN PARA QUE ÉSTE PRODUCTO 
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PUEDA REACCIONAR CON BENCENO PARA PRODUCIR CICLO
HEXANO, 

4,2,5.2 LOCALIZACIÓN. 

LAS CORRIENTES QUE REQUIEREN DE ANALISIS SON LAS 
SIGUIENTES: 

Al CORRIENTE DE HIDRÓGENO EFLUENTE DEL SISTEMA DE 
Í'iETANACIÓN, 

EL CONTENIDO DE MONÓXIDO DE CARBONO DE LA CORRIEN
TE DE HIDRÓGENO EFLUENTE DEL lNTERCAMBIADOR CARGA
EFLUENTE DEL METANADOR ME-1 SE OBTENDRÁ MEDIANTE -
UN ANALIZADOR CONTÍNUO QUE PERMITIRA OBSERVAR EL
FUNCIONAMI ENTO DEL METANADOR Y VIGILAR QUE SE CUM
PLA CON LA ESPECIFICACIÓN REQUERIDA DE ~STE COMPO
NENTE Etl EL HIDRÓGENO OU.E SE ENV f A A LA SECC 1 ÓN DE 
REACCIÓN PARA EVITAR EL ENVENENAMIENTO DEL CATALI
ZADOR DE HIDROGENACIÓN, 

B) CORRIENTE DE HIDRÓGENO A FH-1 (EFLUENTE DE LOS 
DESHIDRATADORES), 

SE DEBERÁ COLOCAR UN ANALIZADOR CONTÍNUO DE AGUA -
EN éSTA CORRIENTE YA QUE DICHA SUSTENCJA ES UN VE
NENO PARA EL CATALIZADOR DE HIDROGENACIÓN y ES co~ 
VENJENTE ESTAR ALERTA DE QUE SUS CONCENTRACIONES -
NO REBASEN LOS LÍMITES PERMITIDOS (10 PPM MÁXIMO), 
ADICIONALMENTE SERÁ INSTALADA UNA TOMA DE MUESTRA
QUE PERMITIRA COMPROBAR EL FUNCIONAMIENTO DEL ANA
LIZADOR, 



4. 3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO 
PLANTA DE PURIFICACtoN DE HIOROGENO 
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4.5 HOJAS DE DATOS DE 
EQUIPO DE PROCESO 



1 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 
HOJA DE DATOS DE 
PROCESO PARA 

DE MEXICO 
RECIPIENTES 

TESIS PROFESIONAL NO de Cia. 8054432-4 

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA 1 DE 3 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO Fío N';? 4 · I 
CLAVE DEL EQUIPO DH-1 A, B !Ni UNIDADES DOS 

SERVICIO DESl11DRATADORES DE HIDROGENO POSICION:VERTICAL 

Tll'O OEFLUIOO'.LIQUIOO FLUJO; IPlll ·DENSIDAD · Q/cm1 

'°"POR O GAS HIDROGENO +HCt-HtJ FLUJO: 0.151/0.133 ( 1 )m"(1 ¡OENSla.D .0049/0029 g,tm• 

TEllP'EllATURA. OPEIUCION 38/288 ( 1 I ºC; MAXIMA 38/399 ( 1 1 ºC'OISEÑO 399 •e 
PRESION: OPERACION 38.7/13.0( 1)q/l:mlman¡MAXllA42.5/141 ( 1 1 kg/cmZman;DtsERO 46·8 kg/Clll. man 

DIMENSIONES: LONGITUD T. T. 4573 mm' DIAllETRO 914 ... ;CAP.TOTAL 5245 T-T '"'º' 
NIVEi.: N OllMAL - mm;MAXIMO - mm;MINIMO - mm 

ALARMA AL'TO NIVEL - mm ;ALAlllllA BA~O NIVEL - mm:lllVEL OE MllO - ,.,. 
MATERIALES: CASCARON A.C. l/2MoCABEZAS A.C. 1/2 Mo ;MALLASUMAOOllA'.maoR - ... ;MATERIAL -
TIPO ClllCULAR:DIAlllETRO - mm;TIPORECTANll.UR:LONlllTUO - mm; AHCHO - mm 

COlllOllOll N;Rlll:CASCMON m111'CAllEZAS min'Al9LAMIEHTO; • SI' llECUBRIMIETO INTERNO' NO 

.-.....LAI 
1111 r.an llllNOlll. SERVICIO 2 
1 2 508 REGISTRO DE HOMBRE 4 
2 1 15 2 ALIMENTACION DE SH-2 --
3 1 152 SALIDA DE VAPOR AFH-1 -~ 

4 1 25 VALVULA DE SEGURIDAD C::Jt•l 

5 1 102 CONEXION PARA DESCARGA REJILLA DE f+-@¡ ~ -
DE LA MALLA CONTENCION 'f\.... 

l• l 
6 1 51 MUESTREAOOR DE HUMEDAD - 3 ~ 

REJILLA _,.--V 

\/ FLOTANTE 
l•l 

• N 

"' V')\\ ~ \O 

" 
0-+-

~l j 
NOTA 8 

( 1 ) OPERACIONES SECAOO/REGENERACION 

( 2) MALLA MOLECULAR TIPO 4 A , 3. 13 M 3 

--- 13 
1 3) MATERIAL SOPO_R!_E~~MINA 3 mm 0 ¿ , . 
( 4) OISTRIBUIOOR. VER HOJA 2 

( 5) COLECTOR . VER HOJA 2 
·- , M~b~ftcei (6) REJILLA .VER HOJA 3 í lt~l - -

' 3 

------· 
1 914 mm 

1 - ----·---- -~----



1 llN 1Vl-:H~;1 ll/\ll N/\C 1 ON/11. /\ll'l'ONOM/\ 

lll': Mt·:X ICO 

HOJA DE DATOS DE 
PROCESO PARA 

RECIPIENTES 
TESIS rnorts1C!1flL t,"l de C1ll 6054432-4 

-·------· -·----· --------------- -- - -·· ----~------------·-
r~!il1~\t,1i0 r~A_N7 '!.~m:1.:___~_r~1-.º·~~;.1J _ 
PL l\Nl1\ '.1l PllHlrlr:l\CION \J[ !Hl>ROfH'.'.NO 

--L :.AVl-IÍCi:'-EOUIPO lllt 1 A' ll 

~ 
NR T NOM SEllVICIO 

_¿_ -~ 50~- -~E~l~.rhn O[_HO~-~-- -
Z l 1~.1 l\LIMCNli\CION ()[ 5H -2. - -- - -- - - - -- ---------
-:. 1 l'J2. S,\LIOAOEVAP011·\FH-I - - - - - --- --- -----

- :' l 1 .·~ V~_'.:v_uL~ or _!i_E(;_~'.~_DA_o __ ---1 [ ., t' 10.' ~)(tc~~~:c~A_O_ESCARGA 
ti 1 'Jl t1

1 tJCSTRL1\l)OH DE HUMLLJl\O ___ _, 

r-
1 ¡-- ---
r- -· 

NR UNIDADES DOS 

REJILLA DE 
CONTENCION -

t• I 

REJILLA ,,--
FLOTANTE 

t• 1 

©-

HOJA 

---8 

; . 
N 

· ~g:p1b1tr\ le 1 

N ... 
"' .. 

J 



1 UNIVERSIDAD NACIONl\L AU'l'ONOMA 

DE MEXICO 

HOJA DE DATOS 

DE PROCESO 

TESIS PROFESIONAL 

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDRO GENO 

C! •Wf DEL EQUIPO OH- 1 A/B 

BOQUILLA 
INTERNA~ 

DISTRIBUIDOR DE FLUJO 

6 BARRAS llOPORTE SOLDADAS 
A LA BOQUILLA INTERNA Y A 
LA PLACA DE CHOQUE. 

COLECTOR 

COLECTOR t:nH AIERTUftAS 
DI O.lmlft (O.O!l5pulg.) 
PAftA l'LUJO HACIA ARRllA 
Y HACIA· ABAJO, 

' 

@" 

' vvvv 

OJ 



1 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 

DE MEXTCO 

HOJA DE DATOS 

DE PROCESO 

.._T_E_s_1s~P_R_O_F~E_s1_o_N_A_L~~~~~~~~~~~~~~~~~~l-"'N_9 deCto 8054432-4 
íERNANDO MANZANILLA NEGRETE HCJ:. 3 Of 3 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO 

CL~'IE DEL EQUIPO DH-IA/B 

-·-. --------
Flo NQ 4.1 

Nº DE UNIDADES UNA 

REJILLA SOPORTE 

TIPO BAIDADO 
NUME.RO DI: &OPORT&I 
COMO S! REQUIERAN. 

SECCION AA' 

REJIL\.A DE CONTENCIOM V FLOnNTI 

RE.JILLA COll MALLA DE 20 x IO Mf.IH 
MATERIAL A l. ~04 
(PAR,., F'LL1 JDUA~.I\ t..RRIBA Y HAr•/'. 11.BAJOl 

... 



1 UNIVERSIDAD NACIONl\L AUTONOMA 
HOJA DE DATOS DE 
PROCESO PARA 

DE MEXICO 
RECIPIENTES 

TESIS PROFESIONAL N2 de Cta 8054432-4 

F!::P.NANCO MANZANILLA NEGRCTE HOJA 1 DE 1 

PLANT~ PURIFICADORA DE HIDRO GENO F1g N q 4 2 

C l. AVE DEL EQUIPO F H-1 N2 UNIDADES UNA 

SEllVICID Fl'LTRO DE HIDROGENO POSICION:VERTICAL 

TI~ DE FLUIDO:LIQUIDO - FLUJO: - lpm; DENSIDAD - ll/cm
1 

... l'OR O GAS HIDROGENO + HC FLUJO: 0.1575 m1/1 ¡DENSIDAD O 0048 gfem' 

TEM,EllATUllA. OPERACION 38 0 c;MAXIMA 38 0c;o1s~ÑO 53 ºe 
PRESION: OPEllACION 36.9 k¡¡fe,.tman; MAXIMA 40 6 kg/cm1man; DISEAO 42..6 kg/cm1 man 

~ 
.. 

OIMENSIONlS: L.Of«ll'l\JO T.T. 1524 mm;DIAMETRO 608 M• ;CAP.TOTAL 732 lltro1 

NIVEL: N OllNAL - mm;MAXIMO - mm;MINIMO - mm 

ALARMA ALTO NIVEL - mm ;AL.ARMA llAJO NIVEL. - mm'NIVEL DE Pl\RO - mm 

MATERIALES! CASCARON A. C. CABEZAS A C. ;llAl.LASE~llADORA:ESPE:SlR - mm;M ATERIAI.. -
'lll'O ClllCIJLAll!DIAlllURO - mm;TIPOREt'TAllGU..AR:LOH81TUO - mm; NICHO - mm 

COMOllOll PUIM:CASCAAON 3 """'CABEZAS 3 m111' AISLAMIEHTO:NO ; RECUBRllillETO 1 NTER NO' NO 

IOQUILLU ... c.-! lf HOll. SEllVICIO 
1 1 152 ALIMEN'l'ACIDN DE DH-IA,B 

2 1 152 SALIDA DE HIDROGENO PURIFICADO 

~ 
3 1 38 DRENE 

1 38 VENTEO 
L. 

-

0-+ 
E 
E .. 
:il 

1 _[ ]_ -
i:j 
= 

E 
E . 

H-8, "' ~ --

L_ 
E 

N 

NOTA 1 ¡;; 

( 1 ) CANASTA CIL.INDRICA DE REJILLA DE ACERO 

INOXIDABLE GRADO DE FILTRACION 38 -' 
!02 "4 1'2 N 

MICRONES. ~ 

( 2) EL FLUJO TENDRA UN A DIRECCION DE 

L 
/i 

----
--

AFL'ERA HACIA ADENTRO DE LA 

1 CANASTA ME TALICA ·- . 1 §Ou ¡- -·--·· -------·-

1 -----·-------



1 1 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 

DE MEXICO 

HOJA DE DATOS DE 
PROCESO ~RA 

RECIPIENTES 
TESIS PROFESIONAL N2 de Cta. 8054432.-4 

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA 1 DE 3 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDRO GENO Fig N? 4 3 

C~AVE DEL EQUIPO ME -1 IN2 UNIDADES UNA 

SEllVICIO META N A O O R POSICION:VERTICAL 

Tll10 DE FLUIOO:LIQUIDO - FLUJO: lpo,. DENSIDAD - g/cm1 

\llPOR O GAS H2 + HC+CO FLUJO: O. 432 m1/1 1DENSl~D 0.0018 

TEMPERATUllA.OPEllACION288/360 ( 1 l 0 c;MAXIMA 460 °c;DISEÑO 460 ºC 

PRESION: OPERACION 2 3. 7 kg/cmlman¡ MAXllllA 31 6 kg/cm2mon; DISERO 

DIMENSIONES: LONGITUD T.T. 60 9 6 mm'DIAMETRO 137 2 "'"';CAP.TOTAL 9007 T-T l~ro1 

NIVEL: NORMAL - mm;MAXIMD - mm;MINIMD -

ALARMAALTONIVEL - mm;ALARllA BAJO NIVEL - Mm'NIVEL DE MRO -
MATERIALES: CASCARON ICr.O SM&ABEZAS 1 Cr O.S Mo ;MALLOIMRADOllA:EIPDCll - mro;MATERIAL 

TIPO CIRCULAR:DIAMl:TRO - mm;TIPORe::TAllllLAll:LONllTUO - mm; ANCHO -

COllllOSIOll PERll:CAICARON 6 mm 'CUEZAS 6 m 11;AISLAMllHTO 'NO 'll!Cl811MIETO INTERNO' NO 

IOQUILLAI 
111 "~ ll NOll SEllVICIO 

1 1 508 REGISTRO DE HOMBRE 

2 1 203 Al.IMENTACION DE CC-1 

3 1 203 SALIDA DE VAPOR A CC-2 

4 5 38 INDICADOR-REGISTRADOR DE 

TEMPERATURA 

5 1 102 CONEXION PARA DESCARGA 

DEL CATALIZADOR 

,..---+--+-+---+-

NOTAS 
( 1 l OPERACION NORMAL/MAXIMA CONCENTRACION 

DE CD 

( 2) DISTRIBUIDOR. VER HOJA 2 DE 3 --· ------ -·------------------1 
1 e) COLE<;Tl'\R VFP H0.1.\ 2 rE 3 

----¡(¡)REJILL-'< ILOThNTE 11-ER ¡:¡_jjÁ3 oE-3··-
( 5) LECHO CATALITICO CATALIZADOR GIRDLER 

! G·65 (NIQUEL SOPORTADO EN ALUMINA) 

( 6 l SOPORTE ESFERAS DE ALUMINA DE 9 mm 0 
(SUPERIOR) V 13 mm 0 (INFERIOR) 

t-~-- ----·---- ·-- ____________ _, 

- f------- - - --· -----

0+ 'td 
~\~\\\\ ~\\\\'\\~ 
'l///////J 'l///////J 

l •l 

"' o ,., 
o 
¡¡; 

---~ .. 

mm 

"''" 



HOJA GE '":'•:T\:S 1 UNIVERSIDAD NACTONAL AUTONOMA 

DE MEXTCO )F.: 1: R\)U: se 
TESIS PROFESIONAL 

FERNl\NDO MANZANILLA NEGRETE - ---------
PLANT1 DE PURIFICl\CION DE HlúROGEND -- ----
CtAVE on EQUIPO ME -1 

BOQUILL 4 
INTERNA 

N2 de Cto 8054432-4 

Mi)JA 

F10 N 2 

~[- U"llOADr'. UNA 

DISTRIBUIDOR DE FLUJO 

6 BARRAi SOPORTE SOLDADAS 
A LA BOQUILLA ll~TEAHA Y 4 

PLACA DE CHOQUE. 

2 ')! 

PLACA DE CHOQUE 

COLECTOR 

COLECTOR CON AIERTURAI 
DE l.G nlM ( 0.013 pulg. 1 

~ 
\ 

u-~~~~--..v,,..,.vT"'"'vvrr-~ _____: 



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 

DE MEXICO 

HOJA 

DE 

DE DATOS 

PROCESO 

N9 da CIO· 8054432-4 ·------HOJA 3 DE 3 
·-- ----·-----

PL ~~_DE PURIFICACION DE HIDROGENO 

Clt.VE DEL EQUIPO ME -1 

REJILLA 

FLOTANTE 

SOPORTE 
EITRUCTURAl. 

FI N~ 4.3 

Nº DE UNIDAOt:S UNA 

CORTE AA' 

SOPORTE ESTRUCTURAL 

MAL LA 

DE 14 114 MESH 
MATERIAL·. A.1. 304 

~ 

REJILLA 
FLOTANTE 



1 HOJA DE DATOS DE 
UNIVERSIDAD NACIONAL AU'fONOMA 

PROCESO PARA 
DE MEXICO 

RECIPIENTES 

TESIS PROFESIONAL Nq de Cta. 0054432-4 

~ERNANOO MANZANILLA NEGRETE HOJA 1 iJE 1 

PLANTA OE PURl.flCACION OE HIOROGENO Fig. N 2 4.4 

CLAVE DEL. EQUIPO SH-1 IN& UNIDADES UNA 
; 

SERVICIO PRIMER SEPARADOR DE HIDROGENO DE CARGA POSICION:VERTICAL. HORIZ!»ITAL 

Tll'O DE FLUIDO:LIQUIDO AGUA FLUJO: 1.6 ,,.,,. DENSIDAD D. 99D g/cm
1 

'APOROOAS HIDROGENO + HC FLUJO: 0.264 m'/1 ¡DENSIDAD 0.00296 gfem• 

TEMPE!IATUllA. OPEllACION 30 0 c;MAXIMA 41 ºC'DISEÑO 56 ºe 

PRESION: OPERACION 21.G kg/\:m'ma•;MAXIMA 31.6 kg/cm2man; DISERO 33·6 kg/cm• man 

DIMENSIONES: L.DNGITIJD T. T. 2286 mm;OIAMETRO 457 Rlm ;CAP.TOTAL 374 I"'ª' 

1 NIVEL: N OllllAL 335 mm;MAXIMO 457 mm;MINIMO 152 mm 

' ALARMA ALTO NIVEL - 396 mm ;ALARMA SAJO NIVEL 220 mm'NIVEL DE Pllol!O 70·1 "'m 

f· t.IATERIAl..ES! CASCARON A.C. CABEZAS A.C. ; MALLA SEMRAOORA:Dl'ESOll l 52 Rlm;M ATERIAl. A. INOX. 

' J. TIPO ClllCULAll!DIAllETRO 457 mm; TIPO RB:'TAN9U..AR: LONQITUD - 10m; AHCHO - mm 

~· 
COlllDllOll P'l~M:CASCAllON 3 ,,...'CAllEZAS 3 "'"'' AISLAMIENTO'NO ' ~UBRIMIETO 1 HTER NO' NO 

ma.LAI 

v-4 •• CM! 111 NOll SEllVICIO 

1 1 152 ALIMENTACION DE cc-3 

2 1 152 SALIDA DE VAPOR ACH-1/R 
i 

3 1 38 DRENE ---
4 1 25 VALVULA OE SEGURIDAD ~ i ~I 2 51 INTERRUPTOR DE PARO w y X X X A 111 m 

' 6 1 51 CONEXION DE SERVICIO 

7 2 51 VIDRIO DE NIVEL 

r~ -
&+-, . 7A • ... ·- E 

:: 
N 

1 N 

" 

N. ... 

~--J 
¡ !- A.Ali 

NOTAS 
@--¡-

N.N. 

1 ~ 
(1 l MALLA SEPARADORA: ·r ~r 1 

DENSIDAD 144 Kg/rn3 

0-+ 
..... ~ .. " 

' 
AREA SUPERFICIAL 3 77 M2/M3 "' . 

L-,_E~PESOR l~-~~m ¡ 

"'--~ 1 l/ 
1 _ ... 

1 --·--·-------- ----------- -~-- - 3 7B 
--- ---··------- -------------·-



11 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 
HOJA DE DATOS DE 
PROCESO ~RA 

DE MEXJCO 
RECIPIENTES 

TESIS PROFESIONAL NQ do Cta. 8054432-4 

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE HOJA 1 DE 1 

?LANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO Fi9. N9 4.5 

CLAVE DEL. EQUIPO SH-2 INª UNIDADES UNA 

SEllVICIO SEGUNDO SEPARADOR DE HIDROGENO DE CARGA POSICION:VERTICAL 

Tll'O DI! FLUIOO:LIQUIDO AGUA FLUJO: 0.305 lpm ·DENSIDAD o. 993 g/cm1 

\aPOR OOAS HIDROGENO + HC FLUJO: o 151 m'/1 ¡OENSl°"D O 00497 g,tm' 

TEMPEllATU"A. OPEll ACION 38 0 c; MAXIMA 38 ºC'DISEÑO 53 ºC 

PRESION: OPERACION 3.ll7' kg/cm'man; MAXIMA 4 2 5 ko/cm1man;DISEFlO 4 4 5 iQ /e;. r;;;;;-
DIMENSIONES: LONGITUD T.T. 2286 mm'DIAMETRO 457 "'"';CAP.TOTAL 374 llt101 

NIVEL'. NOllMAL - mm;MAXIMO 457 mm;MINIMO 152 mm 

ALARMA ALTO NIVEL 411 mm ;ALARMA BAJO NIVEL 213 mm'NIVEL DE Pl\RO - mm 

MATERIALES: CASCARON A. C. CABEZAS A C ;MALLASEl'llllADORA'.Ell'DORl52 mm;MATERIAL A INOX. 

TIPO ClllCULAR:DIMIUAO 457 mm; TIPO RB:TANel.l.AR'. LONlllTUO - mm; ANCHO - mm 

COllllOSION PERll:CASCARON 3 """'CABEZAS 3 m11' AISLAMIEHl'O'NO 'RECUBllllllETO INTERNO; NO 

IOQW.LAa 

-~ _· 
11• l:Mt fMOM. SEIWICIO 

1 1 152 ALIMENTACION DE CC-4 

2 1 152 SALIDA DE VAPOR A DH-1 A ,8 

3 38 DRENE -1 

4 1 25 VALVULA DE SEGURIDAD l30!lrnm 

5 1 51 CONEXION DE SERVICIO \1e21nm (I} 

6 2 51 VIDRIOS DE NIVEL 

-+-G 0-+-1 E 
E 
~ 

'57 mM e 
N 
N 

' - - ·-· -- 1 
N "'·ª i - i 

1 ... 

l NOTAS N N 

( 1) MALLA SEPARADORA Jn DENSIDAD 144 Kg/m3 

0-+ ... -
AREA SUPERFICIAL 377 Mr m 3 "'o t--------- " ... 

; __ ~.e_~_~OR _ -'~?-.~-~-----· --· -·-- ___ ---· --

""-~) 
_,_ 

--- ------- 3 6 



1 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA HOJA DE DATOS DE 
PROCESO PARA 

DE MEXICO 
RECIPIENTES 

TESIS PROFESIONAL N~ de Cto 8054432-4 

•7 ~RNANDO MANZANILLA NEGRC: í'E HOJA 1 OE 1 

PLANTA DE PURIFICACION DE HIDROGENO F 1 g Nq 4 6 

CLAVE DEL EQUIPO SH-3 lHg UNIDADES UNA 

SEllVICIO SEPARADOR DE HIDROGENO DE REGENERACION POSICION:VERTICAL 

Tll"O 0E Fl.UIDO:LIQUIOO AGUA FLUJO; 1. 3 lpm; DENSIDAD O .993 Q/crn1 

IAPOR O GAS HIDRO GENO+ HC FLUJO; o 084 1111/1 ¡DENSIDAD O 0029t»A:rn1 

TEMPEllATUltA. OPEUCION 38 0 c; MAXIMA 36 0 c;o1sEÑO 53 ºC 

PRESION: OPEllACION 11.3 kQA:mlman ¡ MAXIMA 12 ·'· k;/cmZmon;D1sERO 15.4 kQ/cm• man 

DIMENSIONES: LONGITUD T.T. 2286 mm"OIAMETRO 457 mm ;CAP.TOTAL 374 lttro1 

NIVEi.: NOllMAL - mm;MAXIMO 457 mm;MINIMO 152 mm 

ALAllMA ALTO NIVEL 411 rnm:ALARMA llAJO NIVEL 213 mrn'NIVEL DE PARO - rnm 

14ATEPllALES: CASCARON A C CAllEZAS A.C iMALLA SEMRAOORA:E:Sl'DOll152 mmjMATERIAL A. INOX 

TIPO ClllaJLAll!OIAl«TRO 3 05 mm; TIPO RB.."TANGU.AR: LOHCllTUO - mm; AHCHO - mm 

COMOllON rt:llM:CASCAllON 3 -·cAllE:ZAS 3 mRl'.AISL.AMIENl'O •NO '.IEUSlllMIETO INTERNO; NO, 

lnOUILL.U 
2 ... ....... ¡,. NOll SEllYICIO 

-~ 1 1 76 ALIMENTA~IDN DE ce- 5 

2 1 16 PURGA DE H2 A GAS COMBUSTIBLE 

3 1 38 DRENE 

4 ' 25 VALVULA DE SEGURIDAD ~ 
~. l 51 CDNEXION DE SERVICIO 11'2 mm ~ S1Zj! 11 

6 .. 5 VIDRIOS DE NIVEL k~ ;_ '--

~ 
G}+h 

• 
407 mm ~¡ 

1 1 

1 N.m~ 

J NO TAS A N. 
H H· 

(I) MALLA SEPARADORA. 

"lJl DENSIDAD 14 4 K Q/m> 

0+ AREA SUPERFICIAL 37 7 M'/m' N °' ~ ~ -
ION •O' "'" 

ESPESOR 152 mm 
- N 1 f""'l _, ~ 

\._ 
~ 

lJ 1 
f.. 

f-~ .. 3 68 



·----------------------------~-----------------. 

1 UNIVl-:RSIDAO NACIONAL AU'l'ONOMA 

llt; MEXICO 

COMPRESSOR 
PROCESS DATA SHEET 

TESIS PRC'FESIONAI. fJl.).fJF -1'lli·~NTI\ srii,,14 i. 1 -<1 

FERNANDO MANZANI!.1 A NEGRETE ------~--~-~~~~~~~:¡~s_H-~E_ET-=--1_- OF 2--
Pl ANTA DE PIJHJF!CACION DE JllDRnGF.WI i Fil;, ;in. •1."I 

·~.~·:r L-N-,T-. -S-~-- ---- ---- --- -

SERVICE JIYDROGEN f'OMPHF.SSOR TYPE HUJPROCATINO 

GAS HANDLED 11\'DROGEI: llYr>RUGE;J 1 
,_._,-T,R_E_A_M--------.----1-'l-I -E.-T -r- --------- -

_ , JJ!SCHAllGE I 

,__ R.m -- --':4.~ -~ "._l~_J~ ,__ __ M_I _N_¡._N_O_R __ +-M_A_x_ J _~- , __ -N__._~~~~O~R--:1---M~~A~X_-_, 
!- CA_'_A_C,_IT_Y_______ 1 00 1 00 
f--+----- --- ---+--- -·t----·t-----l----t----+-----+--- ·-

lb/h 1 ?f.8 J 7C8 

,__.._M_Sc_'F_D_(6_0_º_F_,_10_1_m_l __ --+---1-~J-f,_9_.,_ __ _,_ ___ _,_~Jr~'~0-+--~-·--

f-+-A-C_FM_~@l~l-NL_E_T_CO_N_D __ s __ ,__~ . .9.-.~2-+----+----+-"-G~·~"-+--·--+------+---1------t 
,__ 110_L_E_C_U_L_A_R_w_E_IG_H_T ___ +-___ l..,_J.2_ ___ __, ____ +'--3 ~· :l'J __ -·· ----1-----~ 

!:lC·:1cr-.,i CONOITIO~Cl 
i------------ ---;----t----+---1---+----+----- T 
-- ::ir.ESSURE, psi a ~Oº/ ---<----<----+----o 

TEMPERATURE, ºF !00 

'2_~NSl1"Y, IO/tt3 n_._1_7_9_~---+---r----+-·----'----1-----+-----l 
.;JMPRESSIBlUTY, Z J ,(J¡;• 1 

"k"(cp/cv) l •. 100 ··-- -- + ·---+----t----l 
R~t.ATIVE HUMJOITY, º/0 SAT. 

OISCHARGE CONOITIONS '. 
r-+------------t----+---,r----1-----+----1~----+---+----t 
_ !!'ESSURE, ps ia 

TEMPERATURE, ºF ¡ 
l --P'°Z"/a1 ESTIMATEO T, ºF 

tI:::~)ot tSTIMATED T ºF 
- ---- -- ""~!--- ---·t'J'-'''-'º~2'-'0'-·f------+-- --1---i----I 

~-~.'.!. ~R ELECTRIC MOTOR 

l. ]7'J 

BY VENDO! 8AROMETRIC PRESSURE 

1 

14.'l PSJA.-

1 
1 

AUYlllARY SERVICES GAS PROPERTIES 

_I STEh~ -P"~-ºFEXHAUST ___ psiQ, mm Hg abo COMPOSITION HY!JHOGEN SEE SHEET NV_:' __ _ 

- C~OLINr. WATER , FOULING FACTOR O• 003 CORROSIVE OUE TO-----------·--

- ?fiESSURE r•ig ~SUPPLY __ 3o __ RETURN MIN LUBE OIL CONTAMINATION OUE TO _______ _ 

- TEMPERATU!IE °F__29_SUPPLY l 15 RETUR!lMAX. LUBE OIL OEGENERATION OUE ro _______ _ 

~ NOTE!t P"US .. ,UR!: CONOITIONI ARE AT llllLU ANO OUTLU CONl'ftUSOft NOZZLU. 

1- INLET --- ' - -
>'--

1 

OISCHARGE 

1-
M 

-
....... 
1-

1-

1-

1-



1 UNIVImSIDAD NAClONAL. MJTONOMA 

og MEXICO 

TESIS PRC.lFF:S)(lf;AI 
l-r=rn-r~:A~N~o-o~M-A~N~Z-Af~J-r-1-1.A~·-1,r-.,~~.¡::71-: ·---- ,• -·-- ·----· 

ANA LISIS 

DE GASES 
tJn .PE C'lWN'~'f, HC1 1,44 -,:1-11 

-----·-1-- ----------- --
h11,JA :· ; !· 

>---·-------------·------·--- -- ---- --- ---- ----------
FIANT/1 DF. PUHJFICAC'Jf 1ti DE l!TflfiOl.HJn Fit;. ¡;n, .a.·1 

rfi,.'VE Jlf.I fr¡\J] rn '('ff~j jj¡-· - - ·- -- - ·1N~-[,¡. t:::!nAn¡;;.:--¡!ÑA-- - -----

FORMULAl--------~~-l_r_·_1_r,_11 __ ·º_:_·1'_1".~-·A_l_l_ll_A, 
FHTRAIJA ,, 

HTDIWGENCI H;o 'lfl.~I -----·---~- -·- -·---·-
~F.TAN~------ CH4 9, lb _____ q_. l_t>_ _ ---- __ 

~-------- C';1Hri 0.1 3 ~~~---- -----
AGUA H.-,0 O.·.¡¡ !'. •: ---------- --· - ··-----~------- -------·- ------

>------·-----~ ------- ·----l---

-- ---------- ----·-
,__ __________ _, ___ ..,_ _____ __,,__ _________ ------ - ------·-< 

-·------------!------ ------!---------+-------·--
~-·--------·---f-------l-------+.-------1-------l 

>-----------~~----'-------->--------·-

---------- -- ----
---------·- ---·. 

·----
--- - ---- ---- - ------

--------- -----·-f-- ---- --------·
·---------~ 

----
-------------t-----

TOTAL 
·------------<>----+ 
~J-~r:r~AP ~El/1'í'IVAº/o@ pyT SATllHA/10 

PE~·.l MCll .LC'ULAH 1. 1 0 
l-----------+-----1;-------4------·-- -

GRAVEDr\t1 ES?ECfFJC'A (1,10:'1 •,¡,1,' 
!------------+---+-------< ----- - ----- -1----· ----·-

!•,( ,'('\ Z(il> P y T 1.01." 
·--+---+-------1--------+-------- ---- ·---- --

k @l P y T ---t---+--1 _. ·_ig_o ___ _,_ ________ :_._' '.2_ __ .... 
'Pi<i:sJON l(G/f0riAN ~'1.6 "'·ª 
,_J'EMPEH_A'["''llc.ll,"A''---º-r_. --+---1---'.l-"A ______ -----. }JI, 

···----·-

----



m UMIVOSIUAU """'°""'· AlnO•OAA 4.6 INFOru.IACION DE PROCESO PARA DISEÑO DE 
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CC - l ,c .. ...,·Hu1011 ..... ,_ ...... 

' 
_,_,_ 

ce J 
11

':'
1'.""t:::· Z11l 111t u u º' fl1ll ll •U 01 BO 2:. 

- ...:.~ ~.·,·.: •• ". -~·- - .::.:.._~_r>M_•·-1----l---+--l---+--l----+--+--1--1--1---+-+--+-
Al~ 0 OOi)¿ 1.10006 !J.f, ,fV 

C C.- 4 •11t1•tua.uoa .•·•·~~ o 7 JI .. Ol t1 o ... , uuoo• 0000¿ 
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1 UH1Vr.HSllli\fl HACION.\L /\lfTOHOHA 

Dt: Hr.)(tC:O 1 

4.7 DATOS DE Pf!OCESO PARA DISEÑO DE TUBERIA!I V ESPECIFICACIONES 
OE INSTRUMENTOS 4.7 

fACUt.1/t.0 0[ QUIWICA ltt~'.'1 PAOH'.'110IUL j ,[JlllUIOO fr.UHZAl'lll.t.A ll(OJl.(1[ 

r L u J o P R E S 1 OH 

s f 111 v 1 e 1 o R;."11: .. , , .. 1111/1111 1 ... o•tlllYACIOllilll 
._____ ---~---.-~~--~~ 

t11[1R(Jf",llol00{ f'l.AH'lA ti( 1 T•L[l'l:O 

PVll'GA ()( HlOROGlHO 0[ llf l((IOlt 
---~·---- ---

' Hl()4{0(;(!'11}AGA, COlolll'J'.'lllllL[ 

W.ll. 11 

-- ---
4 tUOROC.U•O PUllirlCAOD it.1l 

-------- ----------- ----- --"-----
~ tUOPOOfHO A tC -1 ll!t1 

• --·- -- -
' 
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HIOAOGUIO A tC-1 

hJOROCiC...0 .lL YI U.HA00111 M( ·I 

ffLUlltTt Dfl llf"T'4MAOOR. ce. 2 

IUOAl¡~(ltO AL ce-' 
·-··· 

4 t tO ttlllfll'Ot.f.HOAI r"'YPUUUOll ~11-2 211~ 
---- - -~--+-----

ttlOAOtl(ltO"LCOllPftl.,()11 C.H·l/11 lTI" 

--~ª 12 lú1,1A l,I( ,H ·l A tit'!l•OOU[ 
·---·- --- ·-- -·· -------

.. 1 IJ tilOl'IOGr:llO 'L C.C·" l 11 ~ ·------- - .. 
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- f-.---- -- -··--t- -
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41 20 ,URCA0fHIDMO()fMJO(IH·3 ----
• 1 3'1 lGUl t>l t11· ! A MHOOU( 

-- lz-·~ou~ 0( ,H·i· .. ot:-S,OOU[ 

-- ------
·-----

- ---- ---· 

--·- -· __ ._,_ __ 

---- --- ---- - ~-

"""' 

-----

--- - 1--- - . 

"º 
" .. 

11118 u.o 

'" 11 ' 

'" " . - ¡_ .. 
110, ... 
16111 

" 1 
1111111 , .. ••• 
16911 "1 "' lllllft " ... 
1111 12 • 111 

UHll '" 1-!>1• ZI 1 .. ... 
i6ll '" 1611 ,., 
•'-11 ... _,_ 
"r '" -
'" ''º 
'" '" ~ ,., 

"' _._ 
'" "' ,. 

"' 
'" 

-1---· -l.: ·-·-

··· l-

· ·---~--

.... 
" 
'º 
11 

" 
" ... 
"º 
"º 
" 
" .. 
'" 
" 
" 
'º 
'" ... .. 
" .. .. 

---~--

------~--"' Tf lf P ltAlt 11%111101 COI TU•" Jllll'I 1O11 '11. •ti COI -- ·- ------ ---------------
llY" lllAW IC-llALIUOM Pal'ICIAUlfMTI OllACTl'ODOI 
·-·----------~-- -----------------., . Tt•P NAW 11'% •OI COI JlMP WlH IO' % "'º1 COI 

HNP' 111Alll2%11111(J)) 

.. ···- ----------~----------··-

--·-·-
----'--·--·--· --- ----------- ---······-·---- --

-- --·-·· -----
- -------------- ------------- ·---

~--------

<----· ---------------
- - -- -

-- ... --------------- ---,_ ____ _ 
-

------
---------- ----------l 

~·----- ------ --------
---
------
-

.. -·-··----------------------·- ---
- -

-------- ------ ·----·· --



- 1.Ei.j -

4.8 SERVICIOS AUXILIARES, 
AGENTES QUIMICOS Y 
CATALIZADORES 



UNIVERSIDAD NACIONAL l\UTONOMA 

DE MEXICO 

7ESJS PROFESIONAL ,__ __ 
FERNANDO MANZAlll 1.LA NEGRETE 

fl~HTA DE PURIFICACION [\[ HIDROGENO 

SERVICIOS 
AUXILIARES 

r- ·------1!9, DE CUENTA 8054432_-4 

HO.JA_l PE 2 _ 

VAPOR DE ALTA PRES!ON 

~~~~
1

1~
1

1~NES DE suM1N1srno :: ·-TEMPERATUR~ 399º r , r~F¿;_Í oÑ - 4~.:. KGtcr.r' ~AN --=---== 
CONDICIONES DE RETORNO 

--~1AN, __ _ 

CC-1 

CC-5 

VAPOR _f)_t:__M_EQlb' 'f_Efil'El1AT\JRA __ ?BQº e' !Rfál p;¡-:-1-i. o KG/cM2 -

EQUIPO 

PRECALENTADOR DE CARGA 

AL METANADOR 

CALENTADOR DE HIDROGENO 

DE REGENERACION 

T O T A L 

NORMAL 

623 

623 

CONSUMO KG/HR 

MAXIMO 

6945 

6945 



1 1 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMJ\ 

DE MEXICO 

TESIS PROFESIONAL 

SERVICIOS 

AUXILIARES 
--·1------ ----------

t--- --··------ --·----·- ---·-· -
NO.O:·: ruEN~'¡\ 8054412-~ __ _ 

FERNANDO MANZANILLA NEGRETE 

-?LANT,\ D::: PURIFICACION ÓE HIDROG-CN~' 
------

SERVICIO AGUA DE ENFRJAMI_~r·no_ - - -- -----· -- ------- --- - -=- ---
CONDICIONES DE SUMINISTRO ___ TEMPERATIJBA __ 3?_~CJ_ PR]ISJON _ 4 ._2 __ K_Gl_('.r>!__ ~l~N __ _ 

CONDICIONES OE RETORNO 

------~------------- ------------- -------·-

CONSUMO LPM 

CLAVE EQUIPO NORMAL-------~MAXIMO 
------ ~--------------- ------------

CC-3 ENFRIADOR DEL EFl.lJF.NTE 5'77 

DEL METANADOR. 

CC-4 PO:>T. ENFRJ ADOR DEL 555 

COMPRESOR 

CC-5 ENFRIADOR DE 11 !DROGENO 408 

DE RF.GENERACION. 

T O T A L 1540 
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11 REQUISITOS DE ENERGIA 
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA ELECTRICA PARA 

DE MEXICO EQUIPO DE PROCESO 
TESIS PROFESIONAL NO.DF. CUENTA 80544'.':'-4 

FERNANDO MANZANILLA NEGRF.TE HOJA l DE l 
PLANTA DE PURIFICA<:'JON DF. HlDROGFNO 

POTENCIA 
CLAVE OESCRIPCION VOLTAJE FASES kW OPERACION kWINSTALADOS --- --

CH-1/R COMPRESOR DE IHDROGENO 440 3 477 

T O T A L 477 
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ME -1 

r:.Av:: 

0:1-1 /A,R 

ME -1 

ME -1 

CA~'Al JZADOR DE ME'l'ANAC!ON (3) 

SERVICIO 

:-4E7ANAOOR 

META:IAllOR 

SOPOHTE nr: LECHOS EMPACADOS ( 4) 

SEBVTCtO 

fJESH !DHA'i'ADOFIES OE 

l:IDROGENO 

~IE7ANAJJOP. 

(l) ~EQ~JERl ~~ 1 E:~-;-n POH f' AHGA 

(;:¡ 

TNG. 

((.) 

(7) 

800 (2) 

o.r.s ( ~,¡ 

l. U (G) 

l .o:· ("l) 

L--~-------------·-- --------- -----



11 UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 

DE MEXICO 
TESIS PROFESIONAL -·--·- -- ". -· -- -· 

AGENTES QUIMICOS 

Y CATALIZADORES 

FER~A_N_o_o_~_1A_N_z_.A_N_r1_.L_A~N-EG_R_E_7_r. __ ~-~~~~~~~~~_._.il_o_.1_A~~~·~-~-º-F.-?~~~~--1 
_r1 AN7A DE Pl:RIFICACIOtl DE llIDROG:·:No 

DH-1/A,B 

Dll-1/A,B 

NO T A S 

:lALLA MOLECULAR 

DESl!IDRATADORES DE 

llIDROGENO 

DESllIDRATADORES DE 

liIDROGENO 

( l) MALLA llOL::CULAR TlPO 4A EXTRUflADOS DE l. G MM 

( ~) REQ!JERIMIWTO POR CARGA 

(3) REPOSICION ArllJAL PROMEDIO 

4$00 (:~) 

1125 (3) 
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CAPITULO CINCO 

COílC LUS 1 Ui~ES 

EtJ E:TE TRABAJO SE Hflli SELECC!Oi·!fl,T)ü 1 JS PP.OCESOS MÁS F/\C 
TIBLES PAR/\. LA PUP.IFICAC!Ótl DE f-lIDRÓGENO, CONTErl!E~!'lll -
MONÓX 1 DO DE C/\REiC~W COMO I riPUf'EZ,A; PPOFUND J ZANDO LO MAS 
POSIBLE TAllTO Et! LOS ASPECTOS CUALITATIVOS COMO CUAtlTITA 
TIVOS DE CAD/\ UNO DE ELLOS, CON EL ORJETO DE LLEVAR A -
CABO LA SELECCIÓN ÓPTIMA DEL PROCESO, BAJO EL PUNTO DE -
VISTA T~CNICO-ECONÓMICO. 

EL PRINCIPAL OBSTÁCULO QUE SE PRESENTÓ E~ EL DESARROLLO 
DEL PRESENTE ESTUDIO, FUE LA ESCASA INFORMACIÓN DE PROCE 
SOS EXISTENTES PARA LA ELIMINACIÓN DE MONÓXIDO DE CARBO
NO DE CORRIENTES GASEOSAS, YA QUE LA MAYORIA DE ELLOS -
SON PATENTADOS Y NO SE CUENTA CON INFORMACIÓN ADECUADA -
PARA SU ANALI SIS; OTROS SE ENCUENTRAN rn ETAPA DE EXPER I 
MENTACIÓI~ Y LOS ;1ENOS SON DEL DOt1INIO PÚBLICO. 

PARTIENDO DEL ANÁLISIS DE LOS PROCESOS SELECCIONADO:;, SE 
DETERMINA QUE AMBOS OPERAN SATISFACTORIAMENTE PAR~ LA -
ELIMINACIÓI·~ DE tlOtlÓXIDO DE CARBONO DE CORPIEl'ITES GASEOSAS; 
SIN EMBARGO, DEBIDO A QUE EN ~~XICO SE CUENTA CON VARIAS 
PLANTAS DE PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO POR EL PROCESO DE -
METANACIÓN, HACE QUE EXISTA MANO DE OBRA CALIFICADA PARA 
OPERARLAS, LO QUE NO SUCEDE CON EL PROCESO PSA, EL CUAL 
ADEMÁS DE SER MAS COMPLEJO EN SU OPERAC!ON, NO SE CUF~

TA CON NINGUNA PLANTA INSTALADA EN M~XICO 

SE OBSERVA, QUE AUNQUE EL PROCESO PSA ELIMINA TOTALMENTE 
EL MONÓXIDO DE CARBONO DE LA CORRIENTE DE GAS, TIENE LA 
GRAN DESVENTAJA DE PERDER GRANDES CANTIDADES DE HIDRÓGENO 
EN LA ETAPA DE DESPREZUR!ZACIÓN, LO QUE NO SUCEDE EN EL 
PROCESO DE METANACIÓN, YA QUE SE REQUIERE SOLO DE UNA P~ 

QUEílA PORCIÓN, QUE REACCIONA COH EL MONÓXIDO DE CARBONO 
PARA PRODUCIR METANO 
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TOMANDO EN CUENTA QUE EL PROCESO PSA RESULTA SER MAS A
TRACT l VO POR INVERSIÓN QUE EL PROCESO DE METANACIÓN, PU

DIERA PENSARSE QUE ES EL MAS ADECUADO PARA EL PROPÓSITO 
DE ESTE ESTUDIO, SIN EMBARGO, CONSIDERANDO LAS POLITICAS 
GUBERNAMENTALES ACTUALES DE AHORRO DE DIVISAS Y M~XIMA -
INTEGRACIÓN NACIONAL, TIENE LOS INCONVENIENTES DE SER UN 
PROCESO LICENCIADO POR UNION CARBIDE, LO CUAL IMPLICA Pé 
GO DE REGALfAS, IMPORTACIÓN DEL EQUIPO Y ASESORAMIENTO -
EXTRANJERO EN EL ARRANQUE Y OPERACIÓN DE LA PLANTA. ES
TE PUNTO ES DE VITAL IMPORTANCIA YA QUE EL PAfS REQUIERE 
INCREMENTAR SU DESARROLLO CIENTfFICO, ELIMINANDO DE TAL 
SUERTE LAS IMPORTACIONES DE TECNOLOGf A Y EQUIPO QUE TAN
TO PERJUDICAN A LA ECONOMfA MEXICANA, 

POR LO ANTERIORMENTE EXPUESTO, SE RECOMIENDA AMPLIAMENTE 
EL SISTEMA DE METANACIÓN Y SECADO PARA LOS REQUERIMIENTOS 
DE PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO DEL PRESENTE ESTUDIO, AS[ -
COMO PARA LA MAYORÍA DE LOS PROCESOS PETROQUfMICOS EN LO~ 
CUALES SE EMPLEA HIDRÓGENO PURIFICADO COMO MATERIA PRIMA, 
YA QUE COMO SE OBSERVA EN EL ANÁLISIS ECONÓMICO, EL SIS
TEMA DE METANACIÓN Y SECADO TIENE LA TASA INTERNA DE RE 
TORNO (T!RI MAS FAVORABLE, LO QUE IMPLICA UNA RECUPERA
CIÓN MAS PRONTA DEL CAPITAL, HACIENDO MAS RENTABLE SU IN 
VERSIÓN, 
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