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El presente trabajo de tesis presenta el anadlisis realizado a la Planta de
Produccién de Hidrogeno localizada en Minatitlan Veracruz, con el objeto de
conocer su futuro comportamiento y con ello evaluar si serad capaz de cumplir con

la demanda del combustible que se le solicita.

Para reproducir las condiciones de operacion de la planta se utilizé el simulador
ASPEN-HYSYS, en el cual se simuldo un escenario con las condiciones a las
cuales habra de operar, buscando obtener el flujo requerido de hidrogeno puro a la
salida del proceso, 48 MMPCSD.

Al finalizarse la simulacibn se encontr6 que la planta utilizando las
implementaciones colocadas en el presente trabajo de investigacion sera capaz de

cubrir la demanda requerida por las otras estaciones de trabajo.



INTRODUCCION

INTRODUCCION

El hidrégeno constituye un vector de energia muy versatil y desde el punto de vista
ecolégico se prioriza su uso como vector de energia limpia, dependiendo de la
fuente de energia de la cual se obtenga, en una sociedad preocupada por la

evolucién del medio ambiente y el calentamiento global del planeta®.

Las refinerias hoy en dia han encontrado en el hidrégeno uno de los retos mas
criticos que es necesario afrontar para un plan de produccién de combustibles
mas limpios. Adicional a esto el manejo del hidrogeno tiene un significativo
impacto en los costos de operacion, en los margenes de refinacion y en las

emisiones de CO,.

El gas natural consiste principalmente de (CH4), mezclado con algunos
hidrocarburos mas pesados y CO,, este gas tiene gran potencial como productor

de hidrégeno y actualmente su tecnologia esta siendo desarrollada a gran escala.

Una de estas tecnologias es la reformacion con vapor, la cual es ampliamente
utilizada hoy en dia. El hidrégeno es producido por este proceso en grandes

plantas industriales para su uso en numerosas aplicaciones?.
La reformacion con vapor de metano consiste en los siguientes pasos:

¢ Reformacion de gas natural: El primer paso del proceso de reformacién con
vapor implica la reaccion del metano con vapor de 750°C-800°C (1380°F-
1470°F) para producir gas de sintesis (syngas), una mezcla primaria hecha
de hidrégeno (H,) y monéxido de carbono (CO).

e Reaccion de cambio: El segundo paso conocido como reaccién de cambio
de agua a gas, es aquel en que el mondxido de carbono producido en la
primera reaccion reacciona sobre un catalizador para formar hidrogeno y
diéxido de carbono (CO,). Este proceso ocurre en dos pasos consistentes
en un Cambio a Alta Temperatura (HTS) a 350°C (662°F) y un Cambio a

Baja temperatura (LTS) de 910°C a 210°C (374°F-410°F).

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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INTRODUCCION

El hidrégeno producido por el proceso SMR incluye pequefias cantidades de
mondxido de carbono, diéxido de carbono, sulfuro de hidrégeno como impurezas y,
dependiendo de su uso, puede requerir una mayor purificacion. Los procesos

realizados para su purificacion son los siguientes:

e Purificacibn de la alimentacion: Este proceso remueve contaminantes,
incluyendo azufre (S) y cloro (Cl), para incrementar la vida de las corrientes
de salida inferiores del reformador con vapor y la de otros catalizadores.

e Purificacién del producto: En un sistema de adsorcién, el CO es removido.
El producto gaseoso se somete a un paso de metanizacién para remover
las trazas de Oxido de carbono residual. Las plantas recientes utilizan un
adsorbedor por presion cambiante (PSA), produciendo casi el 99.99% de

hidrégeno producto puro®,
Simulador ASPEN-HYSYS

La simulacion de procesos es una de las mas grandes herramientas de la
ingenieria, la cual se utiliza para enfatizar un enfoque modular del proceso

mediante otro, lo que lo hace mucho més simple y entendible.

Uno de estos simuladores es el simulador ASPEN-HYSYS, el cual se encuentra
disefiado con base en objetos (ecuaciones) junto con una ambiente gréafico de
eventos dirigidos, lo que permite una total interaccién, logrando que los calculos se

realicen automaticamente cada que se le suministra nueva informacion.

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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OBJETIVOS

OBJETIVOS

El objetivo del presente trabajo de tesis es por medio del Simulador de Procesos
ASPEN-HYSYS analizar el comportamiento de la futura Planta de Hidrogeno de la
Reconfiguracion de la Refineria de Minatitthn Veracruz, que opera con la
tecnologia de reformacion con vapor de metano. Esto se debe a que se pretende
la instalacion de una planta de Hidrogeno, con la finalidad de contar con la
materia prima necesaria en los procesos de Hidrogenacion para la elaboracién de
mayor cantidad y calidad de gasolinas y destilados a fin de satisfacer la creciente

demanda de estos productos.

La simulacién se realizara para una planta que debera producir 48 MMPCSD de

hidrogeno al 99.9% de pureza.

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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CAPITULO |

Introduccién

En este capitulo se dard una breve explicacién sobre el hidrogeno como elemento,
su constitucién, propiedades fisico-quimicas, los distintos métodos implementados

para su obtencion hasta su utilizacion en las refinerias.

1.1 Hidrégeno
1.1.1 Descripcion

El hidrégeno es un elemento quimico representado por el simbolo H y con un
namero atémico de 1. En condiciones normales de presion y temperatura, es un
gas diatémico (H) incoloro, inodoro, insipido, no metalico y altamente inflamable.

Es el elemento quimico mas ligero y es, también, el elemento mas abundante.

El hidrégeno puede formar compuestos con la mayoria de los elementos y esta
presente en el agua y en la mayoria de los compuestos organicos. Desempefia un
papel particularmente importante en la quimica acido - base, en la que muchas
reacciones conllevan el intercambio de protones (iones hidrégeno, H™) entre

moléculas solubles?®.

1.1.2 Propiedades

Tabla 1.0 Propiedades fisico-quimicas del hidrégeno

Propiedades atomicas

Masa atdmica (g/mol) 1.00797

Radio Covalente (A°) 0.37
Radio iénico (A°) 2.08
Radio atémico (A°)

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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Configuracion electronica 1s°
Estados de oxidacion +1
Propiedades fisicas
Estado ordinario Gas
Punto de fusién (°C) -259.47
Punto de ebullicion (°C) -252.88
Densidad (g/ml) 0.0899
Temperatura critica (°C) 23.97
Presion critica (°C) 1.293*10° Pa
Entalpia de vaporizacion (KJ/mol) 0.44936
Entalpia de fusiéon (KJ/mol) 0.0586
Calor especifico (J/K*kg) 1.4304*10"
Conductividad térmica (W/(K*m) 0.1815
Electronegatividad 2.1

1.2 Procesos utilizados para la produccion de hidrogeno

El hidrégeno puede ser producido a partir de una gran variedad de alimentaciones;
de los recursos fosiles como el gas natural y el carbdn, de recursos naturales
como la biomasa y el agua; a partir de recursos naturales renovables (ejemplos: la
energia solar, viento y mareas) Figura 1.0. Una gran variedad de los procesos
tecnoldgicos pueden ser utilizados, incluyendo quimicos, biolégicos, electroliticos,
fotoliticos y termoquimicos. La disponibilidad local de las alimentaciones, madurez
de las tecnologias, mercado de aplicacion y demanda, los asuntos politicos y
costos influenciaran la eleccién de entre varias opciones para la produccién de

hidrégeno.

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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Carbén

Gasificacién

Biomasa Separacién de
Solar gas

Gas Natural

Reformacién

P. Calor Termoquimicos

Nuclear

Hidroeléctrica

Generacion Electricidad Electrolitos

directa Hidrégeno

Edlica 3

Solar Fotovoltaica
Nuclear Ciclo Rankine

Foto catdlisis

Solar

Figura 1.0 Procesos utilizados para la produccion de hidrégeno

1.2.1 Produccion de Hidrégeno via Solar-Fotovoltaico

La produccion de hidrégeno por medio de tecnologia solar puede producirse por
medio de dos métodos.

e La energia solar es convertida a electricidad en una celda fotovoltaica (PV)
y el hidrégeno se genera por la electrdlisis del agua.
e El método alterno se lleva a cabo en celdas fotoelectroquimicas que

producen directamente hidrogeno.

Aproximadamente el 85% de la tecnologia comercial de celdas PV estan basadas
en silicon policristalino. Las otras celdas se basan en placas finas de cristales

amorfos y compuestos del grupo 1I-IV y I-11I-IV de la tabla periddica’.

1.2.2 Produccién de Hidrégeno via Carbén

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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El hidrégeno puede producirse a través de carbdn por medio de una gran cantidad
de procesos de gasificacion. Los procesos de alta temperatura son preferidos para
maximizar la obtencion del gas. A continuacion se presenta una reaccion tipica de

los procesos basados en carbon:

C(sy + H,0 + calor - CO + H, ........ (1)

Debido a que esta reaccion es endotérmica se requiere de calor adicional como en
el proceso de reformacién de metano. El CO es convertido a CO, para aumentar
la produccion de hidrogeno y aumentar la eficiencia de conversion de carbén. A
nivel comercial el proceso de gasificacién de carbédn es factible pero el proceso es

mas complejo que el proceso de reformacién de gas natural’.

1.2.2.1 El proceso de captura de CO,

El dioxido de carbono es un compuesto generado en los procesos energéticos de
los combustibles fosiles. Para reducir la cantidad de emisiones de gases de efecto
invernadero y promover el uso de procesos sostenibles, el CO, generado debe ser
capturado y almacenado. Existen tres procesos de captura del CO, a

continuacion se describen brevemente.

e Post-combustion. ElI CO, puede removerse del gas de combustién en una
turbina convencional de gas CCGT (turbina de gas de ciclo combinado).

e Pre-combustion. El CO, es capturado al momento de producirse hidrégeno.

e Oxicombustible-combustion. Quemando el combustible fésil para producir
calor en una turbina de vapor convencional, para posteriormente separar el

CO, del vapor de agua.

1.2.3 Produccién de Hidrégeno via Energia Edlica

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
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La produccion de hidrogeno desde fuentes renovables es uno de los objetivos
primordiales a largo plazo. El proceso consiste en generar electricidad por medio
de una turbina de viento para llevar a cabo la electrolisis y extraer el hidrégeno del

agua’.

1.2.4 Produccion de Hidrégeno via Energia Nuclear

El hidrogeno puede obtenerse usando energia nuclear como fuente de energia
primaria, por medio de fractura térmica de la molécula del agua, electrolisis o

procesos termoquimicos, las tres alternativas son libres de emisiones de carbono.

El proceso de fractura de la molécula de agua tiene una eficiencia de entre 40% y
60%, sin embargo la temperatura necesaria para este proceso es de 850° C; estas

temperaturas son alcanzadas Unicamente por los reactores de alta temperatura.
Los LWR (Light Water Reactor), mediante electrdlisis, podrian competir con el
proceso de reformacion catalitica de gas natural con calor nuclear (NSMR); este
sistema acoplado alcanza eficiencias del 30%’.

1.2.5 Produccién de Hidrégeno via Gas Natural

A diferencia de otros hidrocarburos, el gas natural tiene una alta tasa en la relacién

C-H, es de facil manejo y tiene un bajo costo de produccion.
El hidrégeno puede producirse a partir de gas natural por tres procesos quimicos:
e Reformacion de vapor de metano (steam methane reforming- SMR)

e Oxidacién parcial (POX)

e Reformacion autotérmica (ATR)
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La reformacién de gas involucra una reaccion endotérmica de conversion de
metano y vapor de agua. Este proceso se lleva a cabo a temperaturas de 700°C a

850° C y una presion de 3 bar a 25 bar.

El producto contiene aproximadamente 12% de CO, que puede generar hidrégeno

por medio de una reaccion con agua.

CH + HO + calor » CO + 3H ...... 2)
CO + H,0 - CO, + H, + calor .....(3)

La oxidacion parcial de gas natural se lleva a cabo en condiciones oxidantes,
obteniéndose hidrogeno y monoéxido de carbono. En este proceso la reacciéon es
exotérmica y el CO generado es convertido a hidrégeno. Las reacciones que se

llevan a cabo son las siguientes:

CH4, + 02 - C0 + HZ + CCllOT ...... (4‘)

El proceso de autoreformado es una combinacion de los dos procesos anteriores.
La temperatura de salida del reactor debe ser de 950°C a 1100° C y la presion del

gas es de 100 bar. aproximadamente’.

1.2.6 Produccién de Hidrégeno via Biomasa

La energia solar es la fuente de energia primaria para la produccién de hidrogeno
por medio de la biomasa. Existen dos tipos de procesos, (1) los que utilizan
bioenergia y (2) residuos como desechos organicos’.

1.2.7 Produccioén de Hidrégeno via Energia Hidraulica

La produccion de hidrégeno por esta via se lleva a cabo por electrolisis, en donde

la electricidad utilizada proviene de una central hidroeléctrica’.
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1.3 Procesos que requieren hidrogeno en las refinerias

1.3.1 Hidrotratamiento

El hidrotratamiento catalitico es un proceso de hidrogenacién usado para remover
aproximadamente el 90% de los contaminantes como el nitrdgeno, azufre, oxigeno

y metales de fracciones liquidas de petréleo.

Estos contaminantes, si no son removidos de las fracciones de petroleo y viajan a
través de los procesos unitarios de las refinerias, pueden tener efectos adversos
en los equipos, catalizadores y la calidad del producto final. El hidrotratamiento es
también utilizado para el craqueo catalitico, para reducir el azufre y mejorar el
rendimiento de los productos, para actualizar fracciones de petréleo destilado en
medio de queroseno terminado, combustible diesel, y calentar petréleos
combustibles. Adicionalmente el hidrotratamiento convierte olefinas y aroméaticos

en compuestos satu rados.

1.3.1.1 Proceso

En una unidad tipica de hidrodesulfuracion catalitica, la alimentacién es
desaereada y mezclada con hidrogeno, precalentada en un calentador a fuego
directo de (315°F a 425°F; 600°F a 800°F) y después cargada a baja presion
(hasta 1000 psi) a través de un reactor de lecho fijo, (Figura 1.1). En el reactor, los
compuestos de azufre y nitrégeno de la alimentacion son convertidos en sulfuro de
hidrogeno y amoniaco. Los productos de la reaccion dejan el reactor y después de
enfriarse a una baja temperatura entran a un separador de liquido o gas. El
hidrogeno con el gas enriquecido del separador de alta presion es reciclado para
combinarse con la alimentacién y la corriente gaseosa de baja presion rica en
sulfuro de hidrégeno es enviada a una unidad de tratamiento gaseoso donde el
sulfuro de hidrégeno es removido. El gas limpio esta listo para utilizarse como
combustible para los hornos de las refinerias. La corriente liquida es el producto
del hidrotratamiento y es normalmente enviado a una columna de agotamiento
para remover el sulfuro de hidrégeno y otros compuestos indeseables. En casos
donde la corriente es utilizada para agotamiento, el producto es enviado a un
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secador de vacio para remover el agua. Los productos hidrodesulfurizados son

mezclados o utilizados como alimentacion de la reformacion catalitica.

El proceso de hidrodesintegracion difiere dependiendo de la alimentacion
disponible y del catalizador utilizado. Este proceso puede ser utilizado para
mejorar las caracteristicas de combustion y destilado tales como las del queroseno.
La hidrodesintegraciéon de las fracciones de queroseno puede convertir los

aromaticos en naftalenos que son compuestos combustibles mas limpios.

La hidrodesintegracion puede ser también utilizada para mejorar la calidad de la
gasolina de pirolisis “pygas”, un subproducto de la manufactura del etileno. La
calidad de la gasolina pirolitica es alta en contenido de di-olefinas y puede ser
mejorada satisfactoriamente a través del hidrotratamiento, por lo que la conversion
de diolefinas en mono-olefinas provee un producto aceptable para la mezcla del

motor de gas®.

Hidrégeno Hidrégeno reciclado Gas combustible
|4

|

Gas de salida

Destilado ligero
desestabilizado

Stripper

Separador
AN aalta

L < presion

AIimentac?én '
Producto desulfurizado
Calentadora Reactor Columna de\[/ 0

fuego directo agotamento

Figura 1.1 Hidrodesulfuracion destilada

1.3.2 Hidrodesintegracion

La hidrodesintegracion es un proceso en dos etapas que combina la
desintegracion catalitica y la hidrogenacion, donde la alimentacion pesada es

desintegrada en la presencia de hidrégeno para producir productos mas deseables.
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La hidrodesintegracion produce también relativamente grandes cantidades de iso-
butano para alimentaciones a la alquilacion y el proceso también realiza la
isomerizacion por vertido punto de control y punto de control de humo los cuéles

son importantes para la alta calidad de los combustibles a chorro.

La hidrodesintegracién utiliza alta presion y alta temperatura junto con un
catalizador. Este proceso es utilizado para alimentaciones que son dificiles de
procesar por ambos desintegracion catalitica y reformacion, esto debido a que
como estas alimentaciones se caracterizan usualmente por altos contenidos de
aromaticos poli ciclicos y altas concentraciones de los dos principales

envenenadores de catalizador, compuestos de azufre y nitrégeno.

El proceso de hidrodesintegraciéon depende mayormente de la naturaleza de la
alimentacion y las tasas relativas de dos reacciones de competencia,
hidrogenacion y craqueo. Las alimentaciones de arométicos pesados son
convertidas en productos mas ligeros debajo de un ancho rango de muy altas
presiones (1000psi a 2000 psi) y bastante altas temperaturas (400°C a 815°C,
750°F a 1500°F), en la presencia de hidrégeno y un catalizador especial. Cuando
la alimentacion tiene un alto contenido de parafinas, la funcion primaria del
hidrogeno es prevenir la formacion de compuestos aromaticos policiclicos. Otro rol
importante del hidrégeno en el proceso de hidrodesintegracion es reducir la
formacion y prevenir la acumulacion de coque sobre el catalizador. El hidrégeno
también sirve para convertir los compuestos de azufre y nitrégeno presentes en la

alimentacion en sulfuro de hidrégeno y amonio.

1.3.2.1 Proceso

En la primera etapa del proceso (Figura 1.2), la alimentacion es calentada y
mezclada con hidrogeno reciclado y enviada al reactor de primera-etapa, donde el
catalizador convierte los compuestos de azufre y nitrogeno en sulfuro de
hidrogeno y amoniaco. También ocurren limitaciones en el hidrodesintegracion.
Después de que el hidrocarburo deja la primera etapa, es enfriado y licuado y
enviado a traves de un separador de hidrocarburos. El hidrogeno es reciclado a la
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corriente de alimentacion. El liquido es cargado a un fraccionador dependiendo del
producto deseado (compuestos de gasolina, combustible a chorro, gaséleo), el
fraccionador, se ejecuta para cortar una parte de la etapa de ejecucion del primer
reactor. Para que el material de keroseno alcance puede ser tomado como un

producto separado o incluido en los fondos del fraccionador con el gasoéleo.

Los fondos del fraccionador son nuevamente mezclados con una corriente de
hidrogeno y cargados a la segunda etapa. Como ese material ya habia sido objeto
de hidrogenacion, desintegracion y reformacion en la primera etapa, las
condiciones de operacién de la segunda etapa son aun mas severas (altas
temperaturas y presiones). Como resultado de la ejecucién de la primera etapa, el

producto de la segunda es separado del hidrégeno y cargado en el fraccionador?.

Productos

Compresor|de gas reciclado

Alimentacién fresca

Gas de apagado

N

Separddor HP

Fraccionador

Separador
LP

(
\
s/
\

tapa

16 )=

Alimentacién

-~

k Figura 1.2 Unidad de hidrodesintegracion de una etapa o dos etapas
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CAPITULO Il

PRODUCCION DE HIDROGENO

En este capitulo se presentan los distintos método utilizados para la produccién de
hidrégeno a partir de gas natural, las alimentaciones tipicas de estos, los procesos

guimicos que con llevan y el proceso comercial.

2.1 Procesos disefiados para la produccién de hidrégeno a partir de gas

natural

Debido a que la demanda de hidrégeno en las refinerias ha aumentado, dicha
produccion se ha trasladado de un estatus de operacion especializada de alta
tecnologia a una caracteristica integral de la gran mayoria de las refinerias (Raissi,
2001). Esto se ha vuelto necesario por su uso en los procesos de hidrotratamiento
y hidrodesintegracion incluyendo el tratamiento progresivo de corrientes de
alimentacion de hidrocarburos cada vez mas pesadas. El uso de hidrogeno en
procesos térmicos fue quizas el Unico avance mas significativo en tecnologia de
refinado durante el siglo XX (puente et al., 1981; Scherzer y Gruia, 1996; puente,
1997; Dolbear, 1998).

El continuo incremento en el uso del hidrégeno en las Ultimas décadas es el
resultado de la conversion del petréleo para que coincida con los cambios en
productos y la implementacion de crudos pesados con alto contenido de azufre

para hacerlos hervir a una temperatura inferior, mas limpios y que se vendan mas.

La produccion de hidrogeno para la refinacion requiere un mayor esfuerzo por
parte de las refinerias. De hecho la tendencia a incrementar el niamero de
procesos con hidrogenacion (hidrodesintegracion y hidrotratamiento) en las
refinerias se ajustado con la necesidad de procesar crudos pesados, lo cual
requiere cantidades sustanciales de hidrogeno para tratarlas, esto ha dado como

resultado un vasto incremento en la demanda de este gas.
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Como la demanda de hidrégeno crecid, un mejor entendimiento de la capacidad y
requerimientos de una planta de hidrogeno se ha convertido en algo mas que
importante para las operaciones en refinerias para hacer un mejor uso de los

suministros de hidrégeno.

La naturaleza quimica del petréleo crudo usado como corriente de alimentacion ha
jugado siempre un rol importante en determinar los requerimientos de hidrogeno

para una refineria.

En las primeras refinerias el hidrégeno para los hidroprocesos era provisto como
resultado de los procesos de reformacion catalitica entre los cuales se encontraba
la deshidrogenacion, que es mayor mente una reaccién quimica y como
consecuencia de esta se obtenia hidrégeno. Los residuos ligeros de el reformador
catalitico contenian una tasa alta de hidrogeno y metano por lo cual la corriente
era depurada de etano y propano para obtener una alta concentracion de

hidrogeno en esta.

El hidrégeno es reciclado a través de los reactores donde la reformacién tiene
lugar para proveer la atmoésfera necesaria para la reaccion quimica y también
prevé que el carbdn se deposite sobre el catalizador, lo cual extiende su tiempo de
operacion. Un exceso de hidrégeno por encima de lo que sea que se haya
consumido en el proceso es producido y como resultado el proceso de
reformacion catalitica es el Gnico de los procesos de refinacion en producir

hidrégeno como subproducto.

El hidrogeno ha estado siendo producido histéricamente por procesos de
reformacion catalitica como subproducto de la produccion de compuestos
aromaticos usados en gasolinas y solventes. Como el proceso de reformaciéon ha
cambiado de lecho fijo a ciclicas para una regeneracién continda, la presiéon del
proceso ha caido y la produccion de hidrégeno por barril reformado ha tendido a

aumentar.
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La produccion de hidrégeno a través de la reformacién con vapor o por oxidacion
parcial de residuos ha estado siendo utilizada, particularmente donde el petroleo
pesado esta disponibles. La reformacidén con vapor es el método dominante para
la produccion de hidrogeno y es usualmente combinado con adsorcion por presion
cambiante “pressure-swing adsorption” (PSA) para purificar el hidrogeno a mas del

99% de volumen (Bandermann and Harder, 1982).
Los procesos disponibles para la producciéon de hidrégeno son:
e Reformacion con vapor
e Oxidacién Parcial
e Calentamiento del gas y Reformacion Autotermal
e Conversion Shift Autotermal
Las metodologias para la purificacion de este incluyen:
e Adsorcion por presion cambiante
e Separacién por membrana
e Separacion criogénica

2.2 Alimentaciones Tipicas

2.2.1 Gas Natural

El término genérico de gas natural aplica a gases comunmente asociados con
petroliferos (produccion-petréleo, contenido-petréleo) formaciones geoldgicas. Por
lo regular los elementos que constituyen el gas natural son componentes
combustibles, pero no flamables, no hidrocarburos, tales como el dioxido de
carbono, nitrogeno y helio que estan casi siempre presentes en minoria y que son

vistos como contaminantes?.
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El gas natural es la alimentacion mas comun en las plantas de produccién de
hidrogeno, ya que tiene todos los requerimientos para la alimentacion del

reformador y es bajo en costo™.

En adicion al metano, el gas natural puede contener hidrocarburos pesados,
nitrégeno, diéxido de carbono, y/o helio. Ninguno de estos componentes
adicionales necesita ser removidos, siempre que los pardmetros del proceso y la
reformacion catalitica que hayan sido seleccionados encaje con la materia prima.
Sin embargo, la reformacion catalitica es muy sensible a envenenamiento por
compuestos de azufre, halégenos y metales pesados, que deberan ser removidos
si estan presentes, el tratamiento de Oxido de zinc en combinacién con la

hidrogenacion es usualmente adecuado. (Speight, 1993).

La composicion tipica del gas natural es presentada en la tabla 2.0.

Tabla 2.0 Composicion del gas natural®

Nombre Componente Vol %
Metano CHgy 81
Etano C2Hs 10
Propano CsHsg 1.5
Butano CsH1o 0.5
Pentano CsHqo 0.2
Nitrégeno N> 5.8

Dioxido de carbono CO, 1
Sulfuro de hidrégeno (H2S,RSH) 5 vol ppm

Total 100
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Ahi varias definiciones generales que han sido aplicadas a lo que es el concepto

de gas natural, por ejemplo:

e Gas magro (lean gas): Es un gas en donde el metano es el principal

componente.

e Gas humedo (wet gas): Contiene cantidades considerables de

hidrocarburos de alto peso molecular.

e Gas amargo (sour gas): Contiene sulfuro de hidrégeno que es un gas
dulce contenido en muy pequefias cantidades.

e Gas residual (residue gas): Es gas natural proveniente del hidrocarburo

con mayor cantidad de peso molecular.

e Gas de cabeza cubierta (casing head gas): Es derivado del petroleo,
pero es separado en las facilidades de la boca de pozo.

La mas comun y tal vez la mejor, es la alimentacion para la reformacion por vapor
son los hidrocarburos saturados de baja ebulliciébn, que tienen un bajo contenido
en azufre, incluyendo gas natural, gas refinado, gas licuado de petrdleo “LPG”. El
gas natural tipicamente contiene mas del 90% del metano y etano con un pequefio

porcentaje de propano e hidrocarburos de alta ebullicion (Speight, 1993).

El gas natural (o la gran mayoria) contiene trazas de dioxido de carbono con un
poco de nitrégeno y otras impurezas. La purificacién del gas natural antes de la
reformacion, es usualmente relativamente sencilla Las trazas de azufre deben ser

removidas para evitar envenenar el reformador catalitico®.
2.2.2 Barreras para la produccién de hidrégeno a partir del gas natural

e La reformacion con vapor y la adsorcion por presion cambiante son
tecnologias maduras que estad limitadas por los costos de mejoras

implementadas.

e Los secuestradores y capturadores de diéxido de carbono son muy caros.
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2.2.3 Gas de refineria ligero

Contienen una cantidad sustancial de hidrogeno, pueden ser corrientes de
alimentacion atractivas al reformador que pueden ser producidos como
subproductos. El procesamiento de los gases de refinerias va a depender de su
composicion, particularmente de los niveles de olefinas, propano e hidrocarburos
pesados. Las olefinas que pueden causar problemas a través de la formacién de
coque en el reformador, son convertidos a compuestos saturados en la unidad de
hidrogenacion. Los hidrocarburos de altos puntos de ebullicibn en los gases de
refinerias pueden también formar coque, también en el catalizador primario de

reformacién o en el precalentador.

2.2.4 Alimentaciones liquidas

Las alimentaciones liquidas, inclusive LPG o naftas, pueden ser alimentaciones
atractivas a precios favorables. La nafta es tipicamente altamente apreciada como
gasolina de bajo octanaje, pero en algunas locaciones existe un exceso de naftas

ligeras de primera destilacion, y estan disponibles a un bajo precio.

Las alimentaciones liquidas pueden proveer alimentaciones de reserva, si existe

un riesgo de reduccién en el gas natural*’.

2.2.5 Procesos Quimicos de los distintos procesos

Antes de que la alimentacion sea introducida al proceso, existe la necesidad de
aplicar un riguroso protocolo de purificacion de alimentacion. Prolongar la vida del
catalizador en el proceso de produccién de hidrogeno es atribuido a la efectividad
en el proceso de purificacién de la alimentacién, particularmente la remocién de
azufre. Un gas natural tipico u otras alimentaciones de hidrocarburos ligeros

contienen trazas de sulfuro de hidrégeno y azufre orgéanico.

En el reformador de vapor, los hidrocarburos de bajo punto de ebullicion como el

metano reaccionan con el vapor para formar hidrégeno.

CH, + H,0 - 3H, + CO ... .....(5)
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Btu
AH298K = +97,4‘00 W

La reaccion es tipicamente llevada a cabo en un rango de temperaturas entre
1400°F y 1500°F (760°C-816°C) y una presion de 3 atm.-25 atm. sobre un
catalizador empacado de niquel dentro de los tubos de un horno de reformacion.
La alta temperatura también causa que los hidrocarburos de la alimentacion vayan

a una serie de reacciones de craqueo, mas la reaccion del carbon con el vapor:
CH, > 2H, + C ........(6)
C+Hy,0-CO+H,y..... (7

El carbén es producido en el catalizador al mismo tiempo que el hidrocarburo es
reformado a hidrogeno y monodxido de carbono. Con gas natural o una
alimentacion similar, la reformacion predomina y el carbén puede ser removido a

través de una reaccion con vapor tan rapido como es formado.

Cuando alimentaciones con mayor punto de ebullicion son usadas, el carb6n no es
removido lo suficientemente rapido y este se acumula de tal modo que se termina
requiriendo una regeneracion o reemplazo del catalizador. La acumulacion de
carbono sobre el catalizador (cuando la alimentacion con mayor punto de
ebulliciébn es empleada) puede ser evitada a través de la adicion de un compuesto
alcali, como el potasio, al catalizador asi impulsa o promueve la reaccion carbon-

vapor.

El proceso de prereformacién, el cual utiliza un catalizador de cama adiabatica que
opera a bajas temperaturas, puede ser usado como pretratamiento para permitir
corrientes de alimentacion pesadas al ser utilizado con un bajo potencial de

deposicion de carbén (formacion de coque) sobre el catalizador.

Después de la reformacion, el monoxido de carbén en el gas reacciona con el

vapor para formar hidrégeno adicional (la reaccion cambio “shift” agua-gas):

CO + Hy,0 > COy + H,y ... ... (8)
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Btu
AH298K = _16,500 W

Esto deja una mezcla principalmente consistente de hidrégeno y monéxido de

carbono que es removido a través de su conversion en metano:
CO + 3H,0 - CH, + H,0 ... ... 9
C0, + 4H, - CH, + 2H,0 .....(10)

Las variables criticas para el proceso de reformacion de vapor son (1) temperatura,
(2) presion y (3) la tasa de vapor/hidrocarburo. La reformacion de vapor es una
reaccion de equilibrio, y la conversiéon de la alimentacion de hidrocarburos es
favorecida a altas temperaturas, en el cual caso requiere el uso de un combustible

alto.

Por otro lado, la conversion de cambio “shift” es favorecida a bajas temperaturas.
El gas proveniente del reformador reacciona sobre un catalizador de 6xido de
hierro de 315°C a 370°C (600°F a 700°F) con el mas bajo limite dictado a través

de la actividad de el catalizador a baja temperatura.

El hidrégeno pueden también ser producido por oxidacion parcial (POX) de
hidrocarburos en el cual el hidrocarburo es oxidado a una atmdésfera suministrada

de oxigeno:

2CH, + 0, > CO + 4Hy . ....... ... (11)

Btu
AH298K = _10,195 W

Esta reaccion de cambio “shift” también ocurre y una mezcla de mondéxido de
carbono y dioxido de carbono es producido en adicion con el hidrégeno. El
material de los tubos de catalizador no limita la temperatura de reaccion en
procesos de oxidacion parcial y altas temperaturas que se pueden utilizar para
mejorar la conversiéon de metano a hidrégeno. Mucho del disefio y operacion de

las plantas de hidrogeno envuelven la proteccion del reformador catalitico y de los

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 21



CAPITULO II

PRODUCCION DE HIDROGENO

tubos de catalizador debido a las extremas temperaturas y la sensibilidad de el
catalizador, la composicion de la alimentacion o condiciones de operacion pueden

tener efectos significativos en la vida de €l catalizador y de el reformador.

El proceso de oxidacion parcial fue el primero en considerarse para la produccion
de hidrogeno debido a la escasez de materia prima con bajos puntos de ebullicion
y la necesidad de tener un método disponible para altos puntos de ebullicion,

corrientes con alto contenido de azufre como los asfaltenos y el coque de petroleo.

La oxidacion parcial catalitica, conocida también como reformacion auto-termal,
reacciona el oxigeno con una alimentacion ligera a través de pasar la mezcla
resultante caliente sobre un reformador catalitico. El uso de catalizador permite la
implementacion de bajas temperaturas que no son posibles en la oxidacién parcial

no catalitica y lo cudl causa una reduccién en la demanda de oxigeno.

Debido al exceso de vapor que no es requerido, la oxidacion catalitica parcial
produce mas monoxido de carbono y menos hidrégeno que la reformacioén con

vapor?.

2.2.6 Proceso comercial

A pesar del uso de hidrégeno de baja calidad (el cual contiene arriba del 40% de
gases de hidrocarburos). Una corriente de alta pureza (95%-99% de volumen de
hidrégeno) es requerida para la hidrodesulfuraciéon, hidrogenacion,

hidrodesintegracion y procesos petroquimicos.

La reformacion catalitica es un proceso importante usado para convertir naftas de
bajo octanaje en gasolinas de alto octanaje mezclando componentes llamados
reformados. La reformacion representa el efecto total de numerosas reacciones
como craqueo, polimerizacion, deshidrogenacion e isomerizacion tomando lugar

simultaneamente.

Un reformador catalitico comprende una seccidn de reaccion y una seccion
recuperadora de producto. Existe una seccion de preparacion de la alimentacion

en la cual a través de la combinacion de hidrotratamiento y destilacion, la
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alimentacion es preparada segun las especificaciones. Muchos de los procesos
utilizan platino como el catalizador activo. En algunas ocasiones el platino es
combinado con un segundo catalizador (catalizador bimetélico) como el renio o
algun otro metal noble. Existen diferentes procesos comerciales de reformacién
catalitica, incluyendo platforming, powerforming, ultraforming y reformacién

catalitica thermofor.

En el proceso de platforming, el primer paso es la preparacion de la alimentacion
de naftas para remover impurezas de esta y reducir la degradacion del catalizador.
La alimentacion de la nafta es luego mezclada con hidrogeno, vaporizada y
pasada a través de una serie de hornos alternativos y reactores de lecho fijo que
contiene un catalizador de platino. El efluente del ultimo reactor es enfriado y
enviado a un separador para permitir la remocion de la corriente de hidrégeno rica

en gas desde lo alto del separador para reciclarlo.

El producto liquido desde los fondos del separador es enviado aun fraccionador
llamado estabilizador (butanizador) y los productos de los fondos (reformado) es
enviado a un almacenamiento, los butanos y gases ligeros superiores son

enviados a una planta de gas saturado.

Algunos reformadores cataliticos operan a baja presion de (50 psi a 200 psi), y
otros operan a altas presiones (por arriba de 1000 psi). Salvar el catalizador es
muy importante debe ser tomado para no romperlo o quebrarlo cuando se cargan
las camas, como particulas pequefias y finas que son deben ser cargadas por

encima de las peliculas de reformador?.

2.3 Distintos procesos para la producciéon de hidrégeno

2.3.1 Gasificacion pesada de residuos y poder de ciclo combinado de

generacion

Los residuos pesados son gasificados y el gas producido es purificado a gas

combustible limpio (Gross and Wolff, 2000). La alta temperatura generada del gas
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que fluye dentro del disefio especial de la caldera de calor residual, en donde el

gas caliente, es enfriado y el vapor saturado a alta presion es generada.

El gas proveniente de la caldera de calor residual intercambia calor con el gas
combustible y fluye hacia el lavado con carbén, donde las particulas de carbén
que no han reaccionado son removidas del gas generado a través de un lavado

con agua.

El gas procedente del lavado con carbon es enfriado aun mas por el combustible
gas y la alimentacion hervida de agua alimentada y prestada a la seccion de
remocioén de compuestos de azufre, donde el sulfuro de hidrogeno (H.S) y sulfuro
de carbonilo (COS) son removidos del gas para obtener gas combustible limpio.
Este gas combustible limpio es calentado con el gas caliente generado en el
gasificador y finalmente suministrado a la turbina de gas a una temperatura de
250°C a 300°C (480°F a 570°F).

El gas de escape proveniente de la turbina de gas tiene una temperatura de
aproximadamente 550°C a 600°C (1020°F a 1110°F) que fluye al recuperador de
calor de vapor generado consistente en cinco elementos cambiadores de calor. El
primer elemento es un sobrecalentador en donde se localiza la corriente
combinada de vapor saturado de alta presion generada en la caldera de calor
residual, el segundo elemento en donde el evaporador de vapor a alta presion es
sobre calentado. El tercer elemento es un economizador, el cuarto elemento es un
evaporador de vapor a baja presion, y por ultimo el quinto elemento es un
calentador deaereador. El gas de salida proveniente de la recuperacion del
generador de vapor tiene una temperatura de aproximadamente 130°C y es

emitida a la atmosfera a través de una chimenea?.

2.3.2 Reformacion auto-térmica
Es una combinacion de ambas, reformacion de vapor y oxidacion parcial. El
reformado auto-térmico (ATR) utiliza oxigeno y diéxido de carbono o el vapor en

una reaccion con el metano para formar gas de sintesis. La reaccion tiene lugar en
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una sola camara, donde el metano es parcialmente oxidado. La reaccion total es
exotérmica debido a la oxidacion. La temperatura de salida del reactor esta en un
rango entre 95°C a 1100°C, y la presion del gas puede ser arriba de los 100 bares.
El CO producido es convertido a H,S. La necesidad de purificar los gases adiciona

costos a la planta y reduce la eficiencia total, Figura 2.0.

Por ejemplo con el metano:

kJ
H,+H H, AH=20616——........(12
CH, + H,0 - CO + 3H, 06 6m0lCH4 (12)
CH +10 CO+2H, AH 36M] 13
- il e i v
e 2 kmolCH, (13)

Con la mezcla correcta colocada en el combustible, el aire y el vapor, la reaccién
de oxidacién parcial da todo el calor necesario para llevar la reaccion catalitica de

reformacion con vapor.
2.3.2.1 Ventajas

El reformador auto-térmico no requiere calor externo como recurso y no existe
intercambio de calor indirecto. Esto hace que el reformador auto-térmico sea mas
simple y mas compacto que el reformador con vapor y por tanto tiene un mas bajo
costo de capital. En un reformador auto-térmico todo el calor generado por la
reaccion de oxidacion parcial es totalmente utilizado para llevar a cabo la reaccién
de reformacion con vapor. Los reformadores auto-térmicos tipicamente ofrecian
altos sistemas de eficiencia que en los sistemas de oxidacién parcial, debido a que

el exceso de calor no era facilmente recuperado.
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En la reformacion con vapor o en el sistema de oxidacion parcial, el reactor de

cambio agua-gas Yy la etapa de purificacién del hidrégeno son necesarias™.

Agua/Combustible liquido/
Aire

|

N

Reformador de metanol autotermal

T Aire

Oxidacién
selectiva de CO

e
|

H2/C0O/CO2

Gas residual Gas de

del anodo escape del
quemador

Celda combustible >

Figura 2.0 Reformacién autotermal

2.3.3 Proceso de gasificacion hibrida

En el proceso de gasificacion hibrida un compuesto acuoso de carbdén y aceite
residual es inyectado en el generador de gas en donde es pirolizado en la parte
superior del reactor para producir gas y caracteres. Los caracteres producidos son
parcialmente oxidados a cenizas. Las cenizas son removidas continuamente

desde los fondos del reactor.

En este proceso, el carbon y los residuos de vacio son mezclados juntos dentro
del lodo liquido para producir gas combustible. La mezcla de compuesto acuoso
es introducida en el interior del presurizador gaseoso y es cragueado
térmicamente a una temperatura de 850°C a 950°C (1560°F a 1740°F) y es
convertido en gas, alquitran y caracteres. La mezcla de oxigeno y vapor borrado
en la zona baja del gasificador gasifica el carbon. El gas abandona el gasificador y

es apagado a una temperatura de 450°C (840°F) en las camas fluidizadas del
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cambiador de calor, después para remover el alquitran, polvo, y el vapor a
aproximadamente 200°C (390°F).

El carbon y los lodos liquidos residuales son gasificados en un gasificador de
lecho fluidizado. EI compuesto acuoso cargado es convertido en gas y limpiado a
través de reacciones de craqueo térmico en la zona alta del lecho fluidizado. El
producto producido es gasificado con vapor y oxigeno que entra en el gasificador
justo debajo del distribuidor de gas fluidizado. La ceniza es descargada del
gasificador e indirectamente enfriada con vapor y después descargada en el
interior de la tolva de ceniza. Es quemada con un incinerador para producir vapor

de proceso. El coque depositado en la arena de silica es removido del incinerador?.
2.3.4 Gasificacién de hidrocarburos

La gasificacién de hidrocarburos para producir hidrégeno es un proceso continuo
no catalitico que envuelve oxidacion parcial del hidrocarburo. Aire u oxigeno (con
vapor o diéxido de carbono) es usado como oxidante de 1095°C a 1480°C
(2000°F a 2700°F). Cualquier carbén producido (2% a 3% del peso de la
alimentacion) durante el proceso es removido como compuesto acuoso en un
separador de carbén y granulado para ser utilizado como cualquier combustible o

como materia prima de productos basados en carbén?.
2.3.5 Proceso Hypro

El proceso Hypro es un método catalitico continuo para la manufactura de
hidrogeno a partir de gas natural o de los efluentes gaseosos de las refinerias. El

proceso es disefiado para convertir el gas natural:
CH, > C+2H, ...........(14)

El hidrégeno es recuperado a través de la separacion de fases para obtener
hidrogeno de alto rendimiento de aproximadamente 93% de pureza, el

contaminante principal es el metano?.
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2.3.6 Proceso de Pirolisis

Se ha presentado un reciente interés en el uso del proceso de pirolisis para
producir hidrégeno. Principalmente el interés se ha enfocado en la pirolisis del

metano (gas natural) y el sulfuro de hidrégeno.

El gas natural se encuentra facilmente disponible y ofrece una corriente
relativamente rica de metano con una baja proporcion de etano, propano y butano
igualmente presentes. La descomposicion termo catalitica de los hidrocarburos del
gas natural ofrece un método alternativo para la produccion de hidrogeno (Uemura
et al., 1999; Weimer et al., 2000; Dahl and Weimer, 2001):

CoHpy = nC + (M/5)Hy v cee e (15)

Si el combustible de hidrocarburo tal como el gas natural (metano) va a ser
utilizado para la produccion de hidrégeno a través de descomposicion directa,
después el proceso necesitara ser optimizado para aumentar el rendimiento de la
produccién de hidrégeno, podra no ser apto para la produccion de carbén negro
de alta calidad como subproducto como se pretende por el mercado de caucho.
Esto parece que el carbon producido por altas temperaturas (850°C a 950°C,
1560°F A 1740°F) obtenido de descomposicién termal directa del metano es como
hollin, el cual es conocido como material de tendencia alta como desactivador de
catalizador (Murata, 1997). Si el objeto de la descomposicion del metano es la
produccion del hidrégeno, el carbon subproducto no debe ser comercializable

como carbon negro de alta calidad para aplicaciones de caucho y llantas.
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La produccion de hidrégeno por descomposicion directa del sulfuro de hidrogeno
el cual ha sido estudiado extensivamente y propuesto por el siguiente proceso
(Figura 2.1), (Clark and Wassink, 1990; Zaman and Chakman, 1995; Donini 1996;
Luinstra, 1996).

Compresor

Flujo de

gases

Hidrégeno
—b

Horno

Gas Natural
—)
E—
Aire Vapor
/

Reformador
tubular H2S reciclado

ounyns
ap Jopesuapuo)

ouasouply
—~ T Jpeuerquem T
uod uojesedas

\FHUI’D

Calentador de la
alimentacion

Quencher  Alimentacién H25 Expansor

Figura 2.1 Esquema simplificado para la produccién de hidrogeno a partir de sulfuro de hidrogeno.

La descomposicion del sulfuro de hidrégeno es un proceso altamente endotérmico
y el equilibrio de rendimientos es pobre (Clark et al., 1995). A una temperatura por
debajo de los 1500°C (2370°F), el equilibrio termodinamico no es favorecido hacia
la formacién de hidrégeno. Sin embargo en presencia de un catalizador como el
platino-cobalto (a 1000°C; 1830°F), bisulfuros de molibdeno u tungsteno Mo o W a
800°C (1470°F) (Kotera et al., 1976), u otros sulfuros de metales de transicion
soportados en aluminio (de 500°C a 800°C; 930°F a 1470°F), la descomposicion
del sulfuro de hidrégeno procede rapidamente (Kiuchi, 1982; Bishara et al., 1987;
Al-Shamma and Naman, 1989; Clark and Wassink, 1990; Megalofonos and
Papayannakos, 1997; Arild, 2000; Raissi,2001). En un rango de temperaturas de
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aproximadamente 800°C a 1500°C (1470°C a 2730°C), la termdlisis del sulfuro de

hidrogeno puede ser tratada simplemente como se muestra a continuacion:

HyS > Hy+ 1/ Sy oo . (16)
Btu

Por fuera del rango de temperaturas, mudultiplos equilibrios pueden ser
representados dependiendo de la temperatura, presion y la abundancia relativa del
hidrogeno y azufre (Clark 1990).

Por encima de aproximadamente 1000 °C (1830°F), existe una limitada ventaja en
usar catalizador debido a que la reaccion termal procede al equilibrio muy rapido
(Clark and Wassink, 1990). El rendimiento del hidrégeno puede ser doblado a
través de una remocioén preferencial de cualquiera el H, o el azufre del ambiente
de reaccion, por consiguiente del cambio de equilibrio. Los productos de reaccion
deben de ser apagados rapidamente después de abandonar el reactor para

prevenir reacciones reversibles?.

2.3.7 Gasificacion Shell (Oxidacién Parcial)

El proceso de gasificacion Shell (concha) es un proceso flexible para la generacion
de gas de sintesis, principalmente hidrogeno y monoxido de carbono, para la
altima produccién de hidrégeno, amoniaco, metanol, gas combustible y gas
municipal todos de alta pureza y presion, de igual manera es utilizado para la
reduccion de dichos gases a través de reacciones gaseosas 0 de hidrocarburos

liguidos con oxigeno, aire o0 aire enriquecido con oxigeno.

2.3.7.1 Proceso

El paso mas importante en convertir residuos pesados a gases industriales es la
oxidacion parcial del aceite utilizando oxigeno con el vapor adicional. El proceso
de gasificacién toma lugar en un reactor refractario-lineal vacio a una temperatura
de aproximadamente 1400°C (2550°F) y presiones entre 29 psi y 1140 psi (196
kPa a 7845 kPa). La reaccion quimica en el reactor de gasificacion procede sin
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catalizador para producir gas que contiene carbon en cantidades de 0.5% a 2% de
peso basado en la alimentacion. El carbon es removido del gas con agua, extraido
en muchos casos con aceite alimentado desde el agua y regresado a la
alimentacion de aceite. La alta temperatura del gas reformado es utilizada en la
caldera de calor residual para la generacion de vapor. El vapor es generado de
850 psi a 1565 psi (5884 a 10787 kPa). Una parte del vapor es usada como vapor
de proceso y precalentamiento de oxigeno y aceite. El vapor excedente es usado

para la produccion de energia y con propdsito de calentamiento.
2.3.7.2 Ventajas

Desde que la alta temperatura toma el lugar del catalizador, el proceso de
oxidacion de oxigeno POX no esta limitado a las corrientes limpias y ligeras, como
en el caso de la reformacion con vapor. La oxidacion parcial es alta en costo
capital, y para las alimentaciones ligeras tiene que ser generalmente reemplazada
por reformaciéon con vapor. Sin embargo para alimentaciones pesadas sigue

siendo la Unica alternativa viable.
2.3.7.3 Desventajas

Consumir todo el asfalto o coque de la refineria a través del proceso POX puede
llegar a producir mas hidrogeno del requerido. Por esto y por la economia de la
escala requerida para convertir el proceso en un proceso econémicamente viable
el hidrégeno puede ser mas atractivo si es producido como subproducto, con

electricidad como producto primario®.

2.3.8 Oxidacion Parcial

2.3.8.1 Descripcion del proceso

Otro método comercial disponible para la derivacion del hidrégeno a partir de
hidrocarburos es la oxidacion parcial (POX). Aqui el metano (u otro hidrocarburo
de alimentacion como el aceite) es oxidado para producir monoxido de carbono e

hidrogeno de acuerdo con la siguiente reaccion:
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CHy+ /50, 5 €O+ 2H, ...........(18)

La reaccién es exotérmica y no requiere de un cambio de calor indirecto. Un
catalizador no es requerido por las altas temperaturas. Sin embargo, el
rendimiento del hidrégeno por mol de metano de entrada (y la eficiencia del
sistema) puede ser significativamente aumentado por el uso de catalizador (Loftus,
1994). Una planta de hidrégeno basada en la oxidacion parcial incluye un reactor
de oxidacion parcial, seguido por un reactor de cambio y un equipo de purificacion
de hidrégeno. Un sistema de oxidacion parcial a gran escala ha sido utilizado
comercialmente para producir hidrégeno proveniente de los hidrocarburos como el
aceite residual, para aplicaciones tales como las refinerias. Generalmente los
grandes sistemas incorporan una planta de oxigeno, desde que la operacion con

oxigeno puro reduce el aire y el tamafio y por tanto el costo del reactor, Figura 2.2.

El reactor POX es mas compacto que un reformador de vapor, donde el calor
deber ser agregado indirectamente a través de un cambiador de calor. La
eficiencia de la unidad de oxidacion parcial es relativamente alta (70%-80%).Sin
embargo, el sistema de oxidacion parcial tiene tipicamente menos eficiencia
térmica que la reformacidén con vapor por la alta temperatura que participa (la cual
exacerba su pérdida de calor) y el problema de la recuperacién de este. (En una
planta de vapor con reformacién de metano el calor puede ser recuperado del gas
del tubo para elevar el vapor para la reaccion y purgar el gas de la PSA (paquete
de adsorcién por presion cambiante) puede ser usado como combustible del
quemador del reformador para ayudar a proveer el calor para la reaccion
endotérmica de reformacion con vapor. En el reactor POX debido a que la
reaccion es exotérmica, la energia en el gas de purga PSA no puede ser

recuperado completamente.
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Debido a que es mas compacto, y no requiere cambio de calor indirecto (como en
el vapor de reformacion) ha sido sugerido que para el sistema de oxidacion parcial
puede ser reducido mas el costo que en el caso de la reformacion con vapor.
Aunque el reactor de oxidacién parcial es probable que sea menos caro que el
tanque de reformacion con vapor, la corriente inferior de cambio y la etapa de

purificacion parece ser mas cara (Ogden et. al 1996).

Oxigeno

A

ﬂ Syngas
—_—

Vapor

Alimentacién de
hidrocarburos

—
5 Recuperacion Remocion de

de calor calor

Combustible

Figura 2.2 Oxidacion Parcial

Desarrollando bajos costos de tecnologias de purificacion como clave el sistema
POX necesita ser usado para la produccion de hidrogeno estacionario. Otra
aproximacion es el uso de oxigeno puro como alimentacion al POX, el cual incurre
en un alto costo de capital para produccién de oxigeno a pequefia escala, pero
elimina la necesidad de lidiar con las corrientes inferiores de nitrégeno. El oxigeno
enriquecido es aire entrante es otro camino para reducir, pero no eliminar la
cantidad de nitrdgeno. Innovando la tecnologia de membrana como el transporte
de hierro a la membrana (itm) puede permitir un bajo costo de oxigeno para la
reaccion POX (Dyer 1999)*.
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2.3.9 Generacion de gas de sintesis

El proceso de generacion de gas de sintesis es un proceso no catalitico para la
produccion de gas de sintesis (principalmente de hidrogeno y mondéxido de
carbono) para la ultima produccion de hidrégeno de alta pureza a partir de

hidrocarburos liquidos o gaseosos.

2.3.9.1 Proceso

En este proceso, una mezcla controlada de alimentacién precalentada y oxigeno
es alimentada por la parte superior del generador donde el monéxido de carbono y
el hidrégeno emergen como producto. El hollin, producido en esta parte de la
operacion, es removido con un agua del depurador de la corriente producto de
gas y después extraida de los lodos carbon- agua resultantes con nafta y
transferidos a un fraccionador de aceite combustible. La mezcla de hollin-aceite es
quemada en una caldera o reciclada a un generador para extinguir o eliminar la

produccion de carbdén como parte del proceso.

El gas de sintesis libre de hollin es después cargado a un convertidor de cambio
“shift” donde el monoxido de carbono reacciona con vapor para formar hidrégeno
adicional y diéxido de carbono a una taza estequeometrica de 1 mol de hidrégeno
por cada mol de monéxido de carbono cargado al convertidor.

La temperatura del reactor varia de 1095°C a 1490°C (2000°F a 2700°F), mientras
que la presién puede variar de la presion atmosférica a aproximadamente 200 psi
(13,790 kPa). El proceso tiene la capacidad de producir hidrogeno de alta pureza a
pesar del extenso proceso de purificacion dependiendo en el uso en el cuél el

hidrégeno necesite ser puesto.

2.4.1 Proceso de gasificacion Texaco

El proceso de gasificacion Texaco es un proceso de gasificacion con oxidacion
parcial para la generacion de gas de sintesis, principalmente hidrégeno y
monoxido de carbono. Las caracteristicas de este proceso es la inyeccién de la

alimentacion junto con el diéxido de carbono, vapor, o agua dentro del gasificador.
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Por consiguiente el solvente residual desfaltado, o coque de petréleo rechazado,
proveniente de cualquier método de coquizacion puede ser utilizado como
alimentacion al proceso de gasificacion. El gas producido del proceso de
gasificacion puede ser utilizado para la produccion de hidrogeno, amonia y
metanol de alta pureza y presion. El calor recuperado del gas a alta temperatura
es utilizado para la generacion de vapor en la caldera de calor residual.
Alternativamente entre menos cara es la configuracion del tipo apagado es
preferida cuando el vapor a alta presién no es necesitado o cuando un alto grado
de cambio es necesitado en la corriente del transformador de CO.

2.4.2 Proceso

En el proceso, la alimentacion junto con la alimentacién de lodos de carb6n son
recuperados en la seccion de recuperaciéon de carbon, es presurizado a una
presién dada, mezclada con vapor a alta presién y después soplado al interior del

generador de gas a través del quemador junto con el oxigeno.

Las reacciones de gasificacion es una oxidacion parcial de hidrocarburos en

mondxido de carbono e hidrégeno:

CyHyy + x/202 - xCO + yH, .....(19)

CyHyy + xH,0 —» xCO + (x + y)H; ....... (20)

La reaccion de gasificacion es instantdneamente completada, esto produce gas
principalmente consistente en H,y CO (H,+CO =>90%).El gas a alta temperatura
abandona la cadmara de reaccion del generador de gas y se introduce en la
camara de apagado vinculada por los fondos del generador de gas y es apagado
desde 200°C hasta 260°C (390°F a 500°F) con agua®.

2.4.2 Reformacién con vapor-metano

2.4.2.1 Descripcion General
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La reformacion con vapor-metano es el proceso de punto de referencia que ha
sido utilizado por un periodo de varias décadas para la produccion de hidrégeno.
El proceso envuelve reformacion de gas natural en un proceso catalitico continuo
en el cual la mayor reaccion es la formacion de mondéxido de carbono e hidrégeno

a partir del metano y vapor:

CH, + Hy,0 & CO +3H, ....... ... (21)

Btu
AHy9gx = +97'400W e e (22)

La alimentacion de moléculas de alto peso puede ser también reformada a

hidrogeno:
CsHg + 3H,0 = 3C0 + 7H, ... .....(23)
Esto es:
C,Hpy +nH,0 - CO 4 (0.5m 4+ n)H, ... ... ... (24)
2.4.2.2 Cinética del Proceso

A continuacién se presentan los esquemas reaccionantes de las principales
reacciones que participan el proceso de obtencion de hidrogeno por reformacion

de vapor de metano®:

) CH, + H,0 < CO + 3H, (Endotérmica)
A

Entalpia

AH Positivo

v

Curso de la reaccion
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1)) CO + H,0 - C0, + H, (Exotérmica)

Entalpia

AH Negativo

v

Curso de la reaccion
2.4.2.3 Proceso

La corriente de alimentaciéon es primero desulfurizada al ser pasada por camas de
catalizador de ZnO, aunque también puede ser purificada por carbon activado el
cual puede ser precedido por lavados con causticos y agua, esto debido a que la
corriente de alimentacién puede contener trazas de azufre (S) y cloruro (C)*!. Una
pequefia cantidad de hidrégeno, que es reciclada de la corriente de producto es
utilizado en este paso. El material desulfurizado es después mezclado con vapor y
precalentado antes de ser ingresado al reformador, ya en este es pasado sobre
una base de catalizador de niquel de (730°C a 845°C, 1350°F a 1550°F y 400 psi,
2758Kpa). Los efluentes gaseosos son enfriados por la adicion de vapor o
condensado por cerca de los 370°C (700°F), en este punto el monoxido de
carbono reacciona con vapor en presencia de 6xido de hierro en un convertidor de

cambio o “shift” para producir diéxido de carbono e hidrégeno?.

El aire de combustion proveniente del reformador tubular puede ser precalentado
en bobinas en la seccion de calor residual. Parte del vapor producido en la planta

de hidrégeno es usado como vapor de proceso, el exceso de vapor es exportado™.
El dioxido de carbono es removido por lavado con aminas, el hidrogeno es
usualmente de una pureza alta (>99%).
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Como la presencia de algin monoéxido de carbono o dioxido de carbono en la
corriente de hidrégeno puede interferir con la quimica de la aplicacion catalitica,

una tercera etapa es usada para convertir estos gases a metano.
CO + 3H, » CH, + H,0 ........(26)
CO, + 4H, > CH, + 2H,0 ......(27)

Para muchas refinerias, el gas natural con sulfuros libres (CH4) no esta siempre
disponible para producir hidrégeno a través de este proceso. En estos casos, los
hidrocarburos con altos puntos de ebullicion (como el propano, butano o nafta)

pueden ser utilizados como alimentacion para generar hidrégeno.
El proceso quimico neto para la formacién metano-vapor es entonces dado por:
CH, + 2H,0 = CO, + 4H, ... (28)

K]
AH =+4+165.2—.......... (29
298K mol ( )
La reaccién es un equilibrio limitado, por la maxima conversion que incrementa
conforme incrementa la temperatura y conforme incrementa la tasa de

vapor/metano en la alimentacién, pero decrementa con el incremento de la presion.

El calentamiento indirecto provee el calor endotérmico total requerido para la

reaccion de reformacion de vapor-metano.

En los reformadores auto termales (o secundarios), la oxidacién del metano brinda
la energia necesaria y es llevado fuera cualquiera simultaneamente o en avance
con la reaccién de reformacion (Brandmair et al., 2003; Ehwald et al., 2003;
Nagaoka et al., 2003). El equilibrio de la reaccion vapor-metano y la reaccion de
cambio “shift” agua-gas determina las condiciones para el rendimiento optimo de
hidrogeno. Las condiciones Optimas para la produccion de hidrogeno requieren:
altas temperaturas a la salida del reactor de reformacion (800°C a 900°C; 1470°F

a 1650°F), altos excesos de vapor (tasa de cambio molar carbon-vapor de 2.5 a 3)
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y relativamente bajas presiones (debajo de los 450 psi). La mayoria de las plantas

comerciales utilizan catalizador de niquel soportado para el proceso.

En adicidon a las secciones de proceso, la compresion es casi siempre necesaria

para aumentar la presion del producto y la alimentacion de hidrogeno.

El hidrogeno producido del proceso SMR, incluye pequefias cantidades de
mondxido de carbono, didxido de carbono, sulfuro de hidrogeno con impurezas y

dependiendo de su uso puede requerir una mayor purificacion, Figura 2.3.

L

HTS LTS

Hidrégeno

>

N Reformacién con
. - vapor
Alimentacién

Purificacién Prereformacion

Joden.

Condensador de Proceso

Remocién de CO2

Hidrégeno|Producido Metanizador

Figura 2.3 Proceso de reformacion con vapor de metano

2.4.2.4 Ventajas del proceso
1. Produce 4 moles de hidrégeno por cada mol de metano consumido.

2. Alimentacién para el proceso (metano y agua estan ya disponibles)

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 39




CAPITULO II

PRODUCCION DE HIDROGENO

3. El proceso es adaptable a un rango amplio de alimentacion de

hidrocarburos.
4. Opera a bajas presiones, menores a 450 psi.
5. Requiere una tasa baja de vapor/carbon.
6. Buena utilizacion de energia suministrada (alcanzando el 93%).
7. Puede utilizar catalizador que es estable y resistente al envenenamiento.
8. Buen proceso cinético.
9. La eficiencia del proceso va de un 65% a 75%.

La alimentacién liquida, es también el gas licuado de petréleo o nafta, puede ser
también proveido como alimentacién, si existe un riesgo de reduccién del gas
natural. El azufre en las corrientes liquidas ocurre que son mercapatanos,
derivados del tiofeno, o compuestos de alto punto de ebullicion, estos compuestos
son estables y no pueden ser removidos a través de Oxido de zinc, por lo tanto una
unidad de hidrogenacion puede ser requerida. Como con los gases de refineria las

olefinas deben ser hidrogenadas si estan presentes.

El reformador generalmente utiliza potasio como promotor del catalizador para
evitar la formacién de coque como resultado del craqueo de la alimentacion

pesada.

2.4.2.5 Desventajas del proceso

El proceso de reformacién de metano-vapor describe brevemente cual puede ser
un proceso de produccion ideal si no es por el factor de las grandes cantidades de
gas natural, un recurso valioso, el cual es requerido como ambos corriente de

alimentacion y combustible para combustion.

A pesar de ello la produccién de hidrégeno como combustible para quemar limpio
por el camino de reformacion de vapor-metano u otros hidrocarburos fosiles base

no es un balance ambiental si en el proceso, el dioxido de carbono y monéxido de
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carbono son producidos y liberados en la atmosfera, también existen otros
escenarios alternativos (Gaudernack, 1996). Mas aun como el proceso de
reformacion no es realmente eficiente, algo del valor de la energia del combustible
de hidrocarburo es perdido a través de la conversion a hidrogeno pero sin
beneficios ambientales tangibles, como reduccion en las emisiones o en los gases

verdes®.
2.4.3 Explicacion de las etapas del proceso
2.4.3.1 Purificacién de la alimentacion

Los catalizadores utilizados en el proceso de reformado con vapor son
envenenados por las trazas de los componentes de la alimentaciéon de
hidrocarburos, especialmente de azufre, cloro y compuestos metélicos. El azufre
es el problema mas comun, la naturaleza y el nivel de azufre de las especies
depende de la fuente, el tratamiento previo y el peso molecular de los
hidrocarburos. Los compuestos de cloro son menos comunes, junto con los
compuestos metalicos se encuentran tipicamente en algunos LPG (liquid

petroleum gases) mas pesado y alimentaciones de nafta, Figura 2.4.

La mejor manera de eliminar los compuestos de azufre es convertir la especie a
sulfuro de azufre H,S sobre un catalizador de hidrodesulfuracién. El catalizador
elimina los compuestos organicos de azufre por la reaccién con hidrégeno para

transformar el azufre en H,S, Figura 2.5.

El siguiente paso es la eliminacién de azufre con un material adsorbente. EI mismo
catalizador similar convierte cualquier especie organica para dar cloruro de HCl y
también actia como absorbente de metales para la mayoria de las especies
problematicas. Un segundo adsorbente se utiliza para la extraccion de cloruro,

Figura 2.6.
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Muchos catalizadores son formulados sobre una base de aluminato de calcio con
niquel activo incorporado en una solucion solida de NiO/MgO. Esto resulta en una
insignificante sinterizacion del niquel durante la operacién. La desactivacion

resulta mayormente del solvente transportador sobre la corriente superior en la

seccion de remocion de CO,%.

Alimentaciéon de
hidrocarburos

S

il

Remocidén

de cloruros

Hidrodesulfuraciéon

Remocién
de
sulfuros

Alimentacion
de
hidrocarburos

IEN

v Remocion

de cloruros

Remocion
de sulfuros

T

Figura 2.5 Purificacion de corrientes con contenido de cloruros

=,

Figura 2.4 Purificacion de la corriente de alimentacion

Alimentacion de

hidrocarburos

Hidrodesulfuracion

Remocion
de sulfuros

Figura 2.6 Purificacion de la corriente con sulfuros
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2.4.3.2 Reformacion

Debido a la alta temperatura y el calor cargado a la reaccidén de reformacion, la
reformacion catalitica es usada en el interior de los tubos de reformacion del horno.
El catalizador es sujeto a severas condiciones de operacion: por encima de los
1600°F (870°C) con caidas de presion tipicas de 2.8 bares. Para soportar esas
condiciones, el transportador es generalmente ceramica de aluminio, a pesar de
que algunas viejas formulaciones usadas usan aluminato de calcio. El agente
activo en el reformador catalitico es el niguel, y normalmente la reaccion es

controlada por ambos difusion y transferencia de calor*.

2.4.3.3 Reformacion catalitica

La reformacion catalitica es usualmente suministrada como Oxido de niquel que
durante el encendido es calentado en una corriente de gas inerte, a continuacion,
de vapor. Cuando el catalizador esté cerca de la temperatura normal de operacion,
el hidrogeno o un hidrocarburo ligero es agregado para reducir el 6xido de niquel a

niquel metélico.

Las alta temperaturas (de hasta 870°C, 1600°F), y la naturaleza de la reacciéon de
reformacion requiere que la reformacion de catalizador sea utilizada en el interior
de los tubos de radiacién de un horno de reformacién. La vida del catalizador esté

limitada tanto por la degradacion fisica como por la desactivacion.

El azufre es el veneno principal del catalizador, el envenenamiento del catalizador
es tedricamente reversible cuando el catalizador es restaurado a cerca de su
completa actividad al vapor. En la practica la desactivacién puede causar que el
catalizador se sobrecaliente y coquice, al punto en que debera ser reemplazado.
La reformacion catalitica es también sensible al envenenamiento por metales
pesados, aunque estos raramente estan presentes en las alimentaciones de

hidrocarburos con bajos puntos de ebullicién y en las alimentaciones de naftas.
Cuando se utilizan alimentaciones con altos puntos de ebullicion en una planta de

hidrégeno, la deposicion de coque en el reformador se convierte en el mayor

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 43



CAPITULO II

PRODUCCION DE HIDROGENO

problema. La presencia de coque en la unidad de reformacion al punto en que
ambos la temperatura y contenido de hidrocarburo son lo suficientemente altos. En
esta region el agrietado de hidrocarburos y la formacion de coque ocurre mas
rapido, después el coque es removido a través de la reaccion con vapor o
hidrégeno y cuando la desactivacion del catalizador ocurre, existe un aumento de
la temperatura simultaneo con un incremento concomitante en la formacion de
coque y de la deposicion. En otras zonas, donde la relacidon entre hidrocarburos e

hidrégeno es menor, existe menor riesgo de coquizacion.

La coquizacion depende en gran medida del equilibrio entre la actividad del
catalizador y el aporte de calor con los catalizadores mas activos que producen
rendimientos mas altos de hidrégeno a una temperatura mas baja reduciendo asi
el riesgo de coquizacion. Un suministro uniforme de calor es importante en esta
region del reformador para evitar variaciones en la actividad del catalizador que
puedan producir puntos de calor localizados que puedan ocasionar la formacién
de coque y la falla del reformador. La formacion de coque tiene como resultado
puntos de calor en el reformador lo cual incrementa la caida de presién, reduce la
conversion de la alimentaciéon (metano), eventualmente llevando a la pérdida del
reformador. La coquizacion puede ser parcialmente mitigada por un incremento en
la raz6n vapor/alimentacion para cambiar las condiciones de reaccion pero la
solucion mas efectiva puede ser reemplazar el catalizador de reformacién por uno

disefiado para alimentaciones con alto punto de ebullicion.

Un reformador catalitico estandar vapor-metano, usa niquel soportado en
ceramica a-alumina el cual tiene naturaleza acida. Algunas formulaciones de
catalizadores usadas como oxido de magnesia/ soportado en alumina (MgO/Al,O3)
que es menos acida que la a-alumina reduce el cragueo en el soporte y permite

utilizar alimentaciones con alto punto de ebullicion (como gas de petrdéleo licuado).

La resistencia a la coquizacion puede ser lograda a través de la adicion de un
promotor alcali, tipicamente se utilizan unos hechos de potasio (KOH). El promotor

cataliza la reaccion de vapor y carbon. Mientras el carbono continuo siendo
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formado, es removido mas rapido de lo que es acumulado. Esta aproximacion
puede ser utilizada con las alimentaciones de nafta con punto de ebullicion de
hasta aproximadamente 180°C (350°F). Debajo de estas condiciones en el
reformador, el potasio es més volatil y es incorporado en un catalizador como un
compuesto mas complejo que lentamente se hidroliza para liberar hidroxido de
potasio (KOH).

Otro método utilizado para reducir la coquizacién en un reformador de vapor es
utilizar un prereformador el cual es un catalizador de lecho fijo que opera a bajas
temperaturas, contra la corriente de salida del reformador es utilizado. En un
prereformador, la reformacion adiabatica hidrocarburo-vapor es llevada a cabo por
fuera del reformador en un tanque contenedor el cual tiene un catalizador de
niquel. El calor necesario para la reaccién endotérmica es proporcionado por los

gases de combustion caliente de la seccion de conveccion del reformador.

Un beneficio adicional del prereformador es que facilita mezclar alimentaciones a
muy altas temperaturas y mantiene condiciones de alimentacion relativamente
constantes dentro del reformador independientemente de las condiciones
variables de alimentacion de gases de escape. Las temperaturas de salida son
seleccionadas asi que es minimo el riesgo de coquizar y el gas que abandona el
prereformador contiene Unicamente vapor, hidrogeno, monoxido de carbono,
diéxido de carbono y metano. A medida que el gas sale del prereformador plantea
la reduccién del riesgo de coquizacion, esto se puede compensar en cierta medida
por las variaciones en la actividad del catalizador y el flujo de calor en el

reformador primario?, Figura 2.7.
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Figura 2.7 Reformador catalitico

2.4.3.4 Conversion de cambio “shift”

En contraste con la reformacion, la conversion de cambio “shift” es favorecida a
bajas temperaturas. El gas proveniente del reformador reacciona sobre un
catalizador de 6xido de hierro en un rango de 600°F a 700°F (315°C a 370°C), con
los limites fijados a través de la actividad a baja temperatura en el catalizador. En
las plantas de reformacion de vapor convencional usando un metanizador es
necesario remover el CO a un mas bajo nivel para evitar la excesiva temperatura
en este. En esas plantas el gas es enfriado y reacciona mas alla sobre una base
de catalizador de cobre de 400°F a 500°F (205 a 260°C)*".

El equilibrio depende de la temperatura, favorecida a bajas temperaturas con altas

conversiones.

Existen dos tipos de catalisis de cambio “shift” que son utilizadas en las plantas de
reformacion con vapor: catalisis de cambio “shift” a alta temperatura hierro/cromo y

cobre/zinc catélisis de cambio “shift” a bajas temperaturas®.
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2.4.3.4.1 Alta Temperatura de cambio “Shift” (High Temperature Shift)

Catdlisis de cambio “shift” a alta temperatura opera en un rango de 600°F a 800°F
(315°C a 430°C). Esta consiste primariamente en sulfato de hierro Fe3SO,4, con
tribxido de cromo, CrO3, agregado como estabilizador. Esta seccion incrementa el
rendimiento del hidrégeno a través del manejo de la reaccién agua-gas que se

muestra a continuacion®*:
CO + Hy0 = COy + Hy ... ... (30)

Idealmente, el catalizador tiene la reaccion en equilibrio a la temperatura mas baja
posible beneficiando la produccion de H,. El catalizador debe mantener una alta
actividad y resistir también las rupturas y el envenenamiento de tal forma que da

una larga vida operativa.

La alta actividad permite aumentar el desempefio mediante las bajas temperaturas
de operacién con una temperatura a la salida de 290°C (554°F) conduciendo a
menos desprendimiento de CO provocando una sinterizacion mas lenta. Esto
permite que las nuevas plantas sean disefiadas con pequefios volumenes de
catalizador salvados por ambos, capital y costos de inventario. También los
tanques en las plantas existentes pueden ser cargados para lograr el mismo
rendimiento que los catalizadores de mas edad con menos de la formulacion de

nuevos catalizadores.

El aumento en la fuerza del servicio que provee mas resistencia a la ruptura y una

menor tendencia al incremento en la caida de presion.

Por lo tanto, la recuperacion es posible a pesar de contratiempos, tales como
fugas de la caldera cuando la deposicion de condensado y solidos puede

usualmente resultar en la desintegracion del catalizador®.
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2.4.3.4.2 Bajatemperatura de cambio “shift” (Low Temperature Shift)

El catalizador de cambio opera a bajas temperaturas con una temperatura de
salida tipica en un rango que va de 400°C a 450 ° C (205°F a 230 ° F). Por esto la

baja temperatura, de la reaccion de equilibrio es mejor y la salida de CO es baja.

El catalizador es suplementado como oxido de cobre en un transportador de 6xido
de zinc y el cobre debe ser reducido a través del calentamiento en una corriente
de gas inerte con cantidades medibles de hidrégeno. La reduccion es fuertemente
exotérmica y debe ser monitoreado de cerca.

Las plantas basadas en PSA o adsorcién por presion cambiante, no usan baja
temperatura de cambio, ya que no hay que convertir el CO producido, este deber

ser recuperado como combustible del reformador**.

Muchos diagramas de flujo mas modernos, usan una unidad de PSA con la
corriente de salida de los tanques HTS para producir hidrégeno de alta pureza.
Diagramas de flujo alternativo cuentan con un convertidor de LTS antes de la
unidad de PSA o un convertidor de LTS seguido de la eliminacion de CO2 y
metanizacion. El convertidor de LTS permite incrementar el rendimiento de

hidrogeno por mas al, mover el cambio de equilibrio agua-gas a favor del H,.

El reactor LTS opera a temperaturas de alrededor de 190-210° C (374 a 410°F)
la temperatura de entrada reduce el nivel de CO de 1%-2% mol (seco) de 0.1% a
0.2% en moles (seco). En cuanto al catalizador HTS, el catalizador LTS ideal toma
la reaccion en equilibrio a la temperatura mas baja posible para favorecer la
produccion de H,. Una vez mas, el catalizador debe mantener una alta actividad y
se resisten también a la ruptura y el envenenamiento esto le permite dar una vida

uatil prolongada.

La base de cobre del catalizador LTS tiene sus limites operativos. En primer lugar,
la temperatura del gas de entrada debe estar por encima de su punto de rocio por
un margen razonable de condensacién de agua y dafios en el catalizador. Esto

limita la temperatura minima de entrada a unos 190 °© C (374 ° F). En segundo
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lugar, el catalizador LTS se ve afectada por los rastros de venenos como de azufre
y cloruro que tienen poco efecto sobre él, y pasar a través de la corriente superior

del reformador y la seccién HTS a niveles en sub-ppm?..

2.4.3.5 Catélisis de la metanizacién

En las plantas de depuraciébn en seco, el proceso final de purificacion del
hidrégeno envuelve la metanizacion en donde el monoxido de carbono y el didxido

de carbono son convertidos a metano?:
CO + 3H,0 - CH, + H,0 ... .......(31)
CO, + 4H, » CH, + 2H,0 ... ...... ... (32)

Las trazas de mondxido de carbono afectan las corrientes salientes de las plantas

de H.. Y existen especificaciones en el orden de 5 ppm que es el valor usual.
El agente activo es el niquel en un soporte de alumina™*.

El mayor peligro proviene de los altos niveles de monéxido de carbono y diéxido
de carbono que pueden resultar en la falla del equipo de remocion de diéxido de
carbono o de los cambiadores de calor de tubos, y con las fugas que apagan la
reaccion de cambio. La reaccién de metanizacion produce un aumento de
temperatura de 70°F (125°F) por un por ciento de mondxido de carbono o un
aumento de temperatura de 33°C (60°F) por un por ciento de diéxido de carbono.
Mientras que las temperaturas de operacion normales durante la metanizacion es
de aproximadamente 315°C (600°F), es posible que alcance los 700°C (1300°F)

es casos de mayor avancez.

2.4.3.6 Purificacién de hidrégeno
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Cuando el contenido de hidrégeno del gas de refineria es mayor al 50% de
volumen, el gas debe ser primero considerado para un proceso de recuperacion
de hidrégeno, usando una membrana (Brischke, 2003) o Unidad PSA (Figura No.
2.8). El gas de cola o gas de desechado que aun tiene una cantidad sustancial de

hidrogeno puede ser utilizado como alimentacion al reformador de vapor
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Figura 2.8 Purificacion de hidrogeno

El proceso de purificacion de la alimentacion usa tres diferentes corrientes de
gases de refineria para producir hidrégeno. En primer lugar, el hidrodesintegracién
de alta presion de gas de purga se purifica en una unidad de membrana que
produce hidrogeno a presién media y es combinado con una presion media del
gas de escape que es primero purificada en la unidad PSA. Por ultimo, la baja
presion fuera del gas que se comprime, se mezcla con los gases rechazados de la
membrana y la unidad PSA y son utilizados como alimentacion del reformador de

vapor?.

Existen distintos factores que deben ser tomados en consideracion en la seleccion

del mejor proceso de purificacion. Estos son:
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1. Recuperacion de hidrégeno
2. Pureza del producto
3. Perfil de presion

4. Fiabilidad

2.4.3.6.1 Depuracion en seco

El sistema de depuracion en seco, particularmente los sistemas de amina y
carbonato de potasio, son usados para remover gases acidos tales como sulfuro
de hidrégeno y dioxido de carbono (Speight, 1993; Dalrymple et., al 1994). Muchos
de los sistemas dependen de la reaccion quimica y pueden ser disefiados para un
amplio rango de presiones y capacidades. Existen muchos métodos para remover
el dibxido de carbono de las corrientes de las plantas de reformacién, pero son
generalmente reemplazados por unidades de PSA, excepto donde el monéxido de
carbono es recuperado. El depurado en seco es aun utilizado para remover el

sulfuro de hidrégeno y diéxido de carbono en plantas de oxidacion parcial.

El sistema de depuracion en seco remueve Unicamente gases acidos o
hidrocarburos pesados pero no remueve metano u otros gases de hidrocarburos,

por lo tanto tiene pequefias influencias en la pureza del producto?, Figura 2.9.
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Figura 2.9 Purificacion del hidrégeno por depuracién en seco
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2.4.3.6.2 Unidad de adsorcion con presion cambiante (PSA)

El método PSA es generalmente el més elegido para las unidades de reformacion
con vapor debido a su produccion de hidrégeno de alta pureza y también porque
es utilizado para la purificacion de gases de refinerias donde compite con sistemas

de membrana®.

Muchas plantas de hidrogeno que formalmente utilizan el proceso de depuracion
en seco para la purificacién del hidrégeno ahora utilizan el proceso PSA (Figura
No. 3.0) para purificacion. El proceso PSA es un proceso ciclico que utiliza camas
de sélidos adsorbentes para remover impurezas del gas generalmente produce
hidrogeno de alta pureza (99.9 vol% de pureza comparado con menos del 97% de
pureza). El hidrégeno purificado pasa a través de camas adsorbentes con
Unicamente fracciones pequefias adsorbidas y las camas son regeneradas a

través de la despresurizacion seguida de la purga a baja presion™*.
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Figura 3.0 Purificacion del hidrégeno por adsorcion de presion cambiante

Cuando las camas son despresurizadas, una corriente de gas residual (o gas de
cola) es producida y consiste en impurezas de la alimentacion (monoxido de
carbono, diéxido de carbono, metano y nitrdgeno) mas algo de hidrégeno. Esta

corriente es quemada en el reformador como combustible y las condiciones de
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operacion en la planta PSA son fijadas el gas de cola provee no mas del 85% de

los combustibles del reformador.

Esto proporciona un buen control del quemador debido a que los gases de cola
son mas dificiles de quemar que los gases combustibles normales y de alto
contenido de monéxido de carbono pueden intervenir en la estabilidad de la llama.
Conforme la temperatura de operacion del reformador aumenta, los equilibrios de
reformacion de cambio, resultan en mas hidrégeno y menos metano en la salida

del reformador y por lo tanto menos metano en la cola del gas™*.

El costo del capital es generalmente bajo para el disefio de un PSA. El adicional
vapor de exportacion puede proveer una fuerte ventaja de costo de utilidad para la
planta PSA en adicién con su pureza y ventajas de operatividad.

2.4.3.6.3 Sistema de membranas

La membrana de los sistemas de gases por separado, aprovechan la diferencia en
las tasas de difusion a través de las membranas (Bruschke, 2003). Los gases que
se difunden mas répido (incluido el hidrégeno) se convierten en la corriente de
permeado y estan disponibles a baja presion, mientras que los gases mas lentos
de difusion son convertido en no permeables y dejan la unidad a una presion

cercana a la presion de la materia prima en el punto de entrada.

Los sistemas de membranas no contienen partes moéviles o valvulas variables, son
potencialmente de muy alta fiabilidad. La principal amenaza es a partir de
componentes en el gas (tales como compuestos aromaticos) que atacan las

membranas, o de liquidos, o lo que se le introduzca.

El costo es practicamente lineal con la capacidad, haciéndolos mas competitivos
en menor capacidad. El disefio de los sistemas de membrana implica un equilibrio
entre la caida de presion (o tasa de difusion) y la superficie, asi como entre la

pureza del producto y la recuperacion. A medida que la superficie es mayor, la
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recuperacion de los componentes es mas rapida, pero mas lenta la recuperacion

de componentes, lo que disminuye la pureza®.

2.4.3.6.4 Separacion criogénica

Las unidades criogénicas de separacion operan por el enfriamiento del gas y la

condensacion de algunos, o todos, de los componentes de la corriente de gas.

Dependiendo de la pureza requerida de los productos, la separacién puede
implicar intermitente o destilacion. Las unidades criogénicas ofrecen la ventaja de
ser capaz de separar una variedad de productos de una sola corriente de la

alimentacion.

La recuperacion de hidrégeno esta en el rango del 95%, con una pureza superior
al 98%?°.

2.4.3.7 Producto de gas de refinado

Gas de refinacion ligera, contiene cantidades substanciales de hidrogeno, puede
ser una alimentacion atractiva para el reformador con vapor. Desde que es

producido como subproducto, puede estar disponible a bajo costo.

Procesamiento de gas de refineria puede depender de su composicion,
particularmente de los niveles de olefinas, del propano y de sus hidrocarburos
pesados. Las olefinas pueden causar problemas a través de formacion de coque

en el reformador. Son convertidos a compuestos saturados en el hidrogenador™*.

Tabla 2.2 Composicion de corriente

Componente % Volumen
H> 75.5
CH,4 9.6
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C,Hg 7.6
CsHs 4.5
CsH1o 2

CsH1o 0.8
Total 100

2.4.3.7 Comparacion entre tecnologias

Tabla 2.3 Comparacién entre tecnologias’

Oxidacion parcial o]

Reformacién auto termal

Tecnologia Reformacién con vapor
de metano

Beneficios Eficiencia
Emisiones

Costos por unidades mas

Tamafo

Costos por pequefias

unidades

grandes Sistema simple
Retos Sistema Complejo Eficiencia
Sensible a NG Calidad del H,

Emisiones/encendido

2.4.3.8 Factores econdmicos que afectan la produccion de hidrogeno por

reformado de vapor de metano

En un nivel practico, existe un gran nimero de factores variables que afectan el

costo de la produccion de hidrogeno. Incluyendo unitarios de alimentacion y

utilidades los cuales son factores igualmente dados o que atraviesan los calculos

de evaluacion econdémica. La flexibilidad disponible depende de optimizar la
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economia establecida esto se logra con un modelo financiero, enfocado en la

estructura y en los parametros de los proceso principales®.

2.4.3.8.1 Parametros de disefio que afectan el costo del hidrégeno

Existen muchos parametros de disefio que afectan el costo del hidrogeno
producido. Esta discusion esta limitada a cinco parametros de proceso, los cuales
afectan el rendimiento y el balance de energia. Los costos de operacion variables
de las plantas de produccién de hidrogeno son porciones substanciales del costo

total del hidrogeno producido. Los cinco parametros considerados son:
1. Latemperatura a la salida del reformador
2. Relacién vapor-carbon
3. Unit operating pressure (Presién de unidad de operacion)
4. Latemperatura de operacion del reactor de cambio

5. Unidad PSA de recuperacion de H,

2.4.3.8.2 Temperatura de salida del reactor

La reaccion de reformacion de vapor-metano es fuertemente endotérmica y por
tanto favorecida a altas temperaturas. Tipicamente la temperatura de salida del
reformador cae en un rango de 1500°F a 1650°F. Conforme la temperatura se
incrementa, el rendimiento del hidrégeno se incrementa lo cual es observado a
través de una reduccién de la concentracién del metano en el efluente del

reformador, conocido como desprendimiento de metano.

El mayor rendimiento significa que menos alimentacion es consumida, por ejemplo,
1.3% de la reduccion en la alimentacion puede ser lograda a través del incremento
de la temperatura de salida en 10°F. Junto con el metano slip, la energia en el gas
de cola del PSA es reducida y desde que esta corriente es el combustible base
cargado para el reformador, el combustible suplementario es importado a la

unidad y este aumenta. Este efecto es logrado porque la temperatura de salida del
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reformador incrementa su duty de radiacion. EI combustible suplementario es un
flujo relativamente pequefio y es altamente influenciado por pequefios cambios en
el balance de energia del reformador, asi que en este caso, existe un pequefio

incremento entre la alimentacion total y el consumo de combustible.

El flujo de vapor que se exporta debe incrementar a través de 1.3% por cada
incremento en la temperatura de salida del reformador en 10°F. Este efecto junto
con el incremento en el duty de radiacidon y la reduccion en los requerimientos de
vapor para la alimentacion del proceso dados por el incremento neto en el vapor

disponible para la exportacion®.

Tabla 2.4 Costos de servicios

Alimentacién de gas natural 2.1 US$/MM Btu
Combustible suplementario 2.1 US$/MM Btu
Vapor exportado 5 US$/ 1000 Ib
Desmineralizador de agua 6 US$/ 1000 US gal
Enfriador de agua 0.12 US$/1000 US gal
Electricidad 0.05 US$/ kWh

2.4.3.8.3 Relacién carbon-vapor

El gas de alimentacion al reformador es una mezcla de vapor e hidrocarburo gas.
La mezcla es caracterizada a través de la taza vapor/carbén, que es la taza molar
de vapor para el carbon reactivo contenido en el hidrocarburo gas. Una taza alta
de vapor a carbon lleva la reaccion mas cerca del equilibrio e incrementa el
rendimiento del hidrégeno. La reformacion catalitica requiere vapor para estar
presente en exceso, incrementando el costo de la planta, por ello siempre se esta
interesado en reducir la tasa de vapor/carbon. Haciendo esto, existe un

incremento en el consumo de la alimentacion, que casi siempre esta balanceado a
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través de un decremento en la demanda del combustible suplementario. Un
incremento de 1.8% en la alimentacion usado puede resultar en una reducciéon de
la taza de vapor/carbon en 0.1. EI mecanismo de estos efectos es el opuesto de
los de alta temperatura a la salida del reformador, en este el desprendimiento de

metano aumenta y la cola del PSA contiene mucha mas energia.

El decremento en la taza de vapor/carbon nos da un incremento del duty de
radiacion del reformador, el cual incrementa el vapor generado en la seccion de
conveccidon. Menos vapor es usado en el proceso y el vapor exportado de la planta
es incrementado alun mas alla. Un incremento del 0.9% en el vapor exportado

puede resultar en una reduccién de la taza de vapor carbén de 0.18,

2.4.3.8.4 Unidad de Presion de operacion

Las plantas de hidrégeno comprenden una reformacion con vapor-metano y una
seccion de purificacion PSA, que confortablemente puede producir hidrégeno por
encima de un rango de presiéon de 260 psig a 400 psig. Casi siempre esta presion
es adecuada por la facilidad del hidrégeno como estacion de trabajo, asi que la
planta de hidrégeno opera a una presion que debe ser fijada a través de la
estacion de trabajo sin la necesidad de tener que comprimir el producto. En este
caso, la alimentacion debe ser ingresada a aproximadamente 160 psi mas alta que

el hidrégeno producto.

Es comun la necesidad de tener que comprimir ambos la alimentacion y el
producto, en este caso la presién de operacion del reformador debe ser elegida a
través de la consideracion de una etapa apropiada de comprension y también el

efecto de la actuacion y el costo en la planta.

El cambio en la presion afecta el rendimiento del reformador de hidrégeno y la
energia contenida en el gas de cola de la PSA en un camino similar a la discusién

previa.

Para un cambio en la presién de operacion del reformador, el cambio en la tasa de

flujo de vapor de exportacion es insignificante. Esto es esencialmente porque la
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reduccion en el flujo de alimentacion reduce la generacion de vapor a través de

una cantidad similar a la reduccién en el vapor requerido por el proceso®.

2.4.3.8.5 Temperatura de operacién del reactor de cambio “shift”

La reaccion de cambio agua gas es moderadamente exotérmica asi que es
favorecida a bajas temperaturas. Un rango de catalizadores comerciales esta
disponible cubriendo temperaturas de operacién de 390°C a 750°C, proviendo
flexibilidad en el disefio de la configuracion del proceso.

Cambiando el tipo de catalizador de hierro (HTS) a cobre (LTS) junto con el
cambio asociado con la hoja, puede tener beneficios, mientras se optimiza la
temperatura de operacion de HTS tiene un mas leve efecto. Cuando la
temperatura de operacion es reducida, la concentracion del mondéxido de carbono

en el efluente disminuye, esto mejora el rendimiento del hidrégeno®.

2.4.3.8.6 Recuperacion de hidrogeno en la unidad PSA

La especificacion para el disefio clave para la unidad PSA es la recuperacion del
hidrogeno, definido como las moles de hidrégeno del producto comparado con las
moles de hidrogeno es la alimentacion gaseosa a la PSA. Los disefios modernos
de alta actuacion pueden lograr hasta el 89% de recuperacion, mientras que el
disefio simple utilizando unos pocos tanques absorbedores pueden aun lograr un
84%. Conforme las especificaciones para la recuperacion del hidrégeno aumentan,
la consumacion de las alimentaciones a las plantas han ido disminuyendo, pero al
mismo tiempo la taza de flujo de la PSA tail-gas también se ha reducido, para que
mas combustible complementario sea requerido dando como resultado neto una

reduccion notable en el total de la alimentacion y el consumo de combustible.

Un alto rendimiento en el PSA significa que todo el flujo en la parte frontal final de

la planta es reducido incluyendo el vapor de exportacién®.

2.4.3.8.7 Comparacion entre los beneficios de los parametros de disefio
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El beneficio relativo entre los parametros de disefio en la consumacion de la

alimentacion son presentadas en la siguiente grafica:

Impacto de las variables de diseno sobre la
alimentacion

Presién
de cambio V/c

Temperatura de
salida

0 5 10 15
%Cambio en la alimentacion

Figura 3.1 Impacto de las variables de disefio sobre la alimentacién

El impacto en el consumo de la alimentacion es dado aproximadamente por el
total de los rangos practicos disponibles en el disefio del proceso, por cada uno de
los parametros discutidos. En general, este indica que la temperatura de
reformacion, la tasa de cambio vapor-carbén y la unidad de presion de operacion,
son significativamente mas poderosas que la recuperacién de hidrégeno en la
unidad PSA y la temperatura del reactor de cambio. Esto es mas relevante cuando
la alimentacién es cara y el combustible suplementario tiene Unicamente un bajo

costo.

Algunas éareas de proyecto tienen diferencias econdémicas significativas en los
factores econdmicos, tales como un bajo costo de gas de alimentacion lo cual

conduce a una variacion en los parametros de optimizacion del proceso.

Adicionalmente, existen otros factores técnicos, los cuales impactan la forma en
qgue los parametros individuales que pueden ser combinados en un disefio. A
pesar de ello en el campo de las plantas de hidrogeno a gran escala, es aun mas
comun optimizar el disefio a las condiciones, en lugar de seleccionar una

preingenieria, fuera de la estanteria®.
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2.4.3.8.8 Mejoras en el proceso de reformacidén con vapor-metano

Existen nuevas tecnologias propuestas para mejorar el proceso de produccion de

hidrégeno a través de la reformacién con vapor como lo son:

e Alta temperatura a la salida del reformador de vapor

Tasa baja de vapor/carbén

Precalentamiento del aire de alta combustion

Prereformacion adiabatica

Flux de calor alto en el reformador

La tasa de vapor/carbdn, tipicamente cuando es de 2.5, en las plantas de
hidrégeno reduce el flujo masico a través de la planta, y esto a su vez el tamafio
de los equipos. La disminucion es la inversion es generalmente conseguido con
una baja tasa de vapor/carbon. Sin embargo, una baja tasa de vapor/carbén
también aumenta el metano fuga desde el reformador. Esto puede ser
compensado a través del incremento en la de la temperatura de salida del
reformador que tipicamente debe ser de 1690°F en las plantas de hidrégeno.

Mas aun, operar a bajas tasas requiere del uso un catalizador no-hierro, por
ejemplo base-cobre médium temperatura de cambio catélisis para eliminar la

produccion de subproductos en la seccidén de cambio.

La instalacién de un prereformador adiabatico por arriba del reformador puede ser
encontrado muy ventajoso en las plantas basadas en naftas y las plantas que
operan con gases combustibles con alto concentrado de hidrocarburos pesados.
Desde que los hidrocarburos con alto peso molecular son convertidos sobre el
catalizador del prereformador la temperatura del gas de salida en el reformador
puede ser incrementado hasta 1200°C vy el reformador puede ser disefiado para
altos fluxes de calor. Esto reduce el tamafio del reformador lo que por consiguiente

disminuye los costos en el capital directo de inversion.
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El precalentamiento del aire de combustion resulta en una reduccion del
combustible consumido y una reduccién en el vapor producido. La temperatura del
aire de combustion puede ser ajustada al vapor exportado a un nivel deseado.
Temperaturas por encima de 1020°F son industrialmente provistas en las paredes

del reformador®.

2.4.3.8.9 Catalizador

En afios recientes ha habido un progreso en la tecnologia de reformacion de vapor
resultando en un menor costo y una mayor eficiencia de las plantas en parte
porque se ha implementado el uso de mejores materiales para los tubos de
reformacion, mejor control y entendimiento de los limites del carbon, una mejor
catalisis y conceptos de proceso con una alta flexibilidad de alimentacion. Este
progreso ha estado acompafiado por un mejor entendimiento de los mecanismos

de reaccion.

Las propiedades del catalizador son dictadas a través de las condiciones severas

de operacion en el reformador con altas temperaturas y presion parcial de vapor.

La sinterizacion es una importante causa de la desactivacion del catalizador de
niquel contenido en él reformador de vapor. El parAmetro mas importante es la
temperatura y la atmosfera en contacto con el catalizador. El soporte del
catalizador puede afectar la sinterizacibn es varias formas a través del area
superficial. La sinterizacién cesa cuando el tamafio de la particula de niquel

excede el tamafio dado. El tamafio maximo incrementa con la temperatura.

La actividad del catalizador es raramente un factor limitante. El volumen del
catalizador (velocidad espacio) es arreglado a través del disefio de un reformador

tubular®.
2.4.3.9.0 Tipos de reformadores

Desarrollo/Comercializacion de varios tipos de reformacion de metano

a) Reformacion con vapor de metano convencional
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La reformacién con vapor de metano tiene diferente tipos de tamanos. Para
procesos quimicos a gran escala como la refinacion de aceite, reformacion de
vapor produce de 25 a 100 millones de pies cubicos estandares de hidrégeno por
dia. Este sistema consiste en largos tubos llenos de catalizador y operan a una
temperatura de 850°C y una presion de 15 atmosferas a 25 atmosferas que

necesita el uso de caros de acero de aleacion.

Una pequefa escala convencional (largos tubos, alta temperatura) reformacion
con vapor de metano son comercialmente disponibles para numerosas compafias
que normalmente produce grandes reformadores de vapor para industrias
quimicas y de aceite. El disefio principal limitaciones para este sistema es alta en

cuanto a rendimiento, fiabilidad y alta pureza.

Las desventajas de los reformadores con vapor de tubos largos convencionales es
su aplicacion en una estacion de hidrégeno su reabastecimiento de combustibles
en aplicacion a su largo tamafio (12 metros de largo es comunmente utilizado por
tubos llenos de catalizador y altos costos (que junto con el costo de los
requerimientos de los materiales para alta temperatura, alta presion operacional y

costos de ingenieria/instalacion para este tipo de unidades
b) Reformacion con vapor con camas cataliticas concéntricas anulares

Los reformadores con vapor de metano en el rango de 2000 a 120,000 scf H2/por
dia han sido desarrollados para su uso con celdas de combustible y han sido
recientemente adaptados para la produccién de hidrogeno autbnomamente
(Halvorson et.al 1997). En este sistema el camino para la transferencia de calor es
curvo, para hacer un dispositivo mas compacto y el reformador opera a bajas
temperaturas y presiones (3 atmosferas, 700°C) para relajar los requerimientos de

materiales.
c) Reformacion con vapor de metano del tipo platos

Otra innovacion en el disefio del reformador de vapor de metano para celdas con

sistema de combustible es un reformador del tipo plato. Los reformadores del tipo
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plato son mas compactos que los reformadores convencionales con largos, tubos

llenos de catalizador o reformadores del tipo anular con camas de catalizador.

Los platos de reformador estan arreglados en una chimenea. Un lado de este plato
es recubierto con materiales porosos de reformacion y suministrado con
reactantes (metano y vapor). Del otro lado de cada plato, el gas exhausto
proveniente de la celda de combustible se somete a través de una combustion
catalitica proveniente del calor que viaja de la reaccidon de reformacion
endotérmica. La ventaja potencial de un reformador de platos es que es mas
compacta, que un disefio estandarizado (un bajo costo), mejor transferencia de
calor (y por lo tanto mejor eficiencia de conversion), y un mas rapido puesta en
marcha (porque cada plato tiene una baja inercia termal que un lecho empacado

de catalizador.
d) Reactores con membranas de vapor de reformacion

Otra tecnologia prometedora es el “reactor de membrana”, donde la reformacion
con vapor, gas acuoso de cambio y los pasos para la purificacion de hidrégeno
todos tiene lugar en el mismo reactor. El metano y el vapor son alimentados en un
reactor lleno de catalizador a baja presion. En un lado del reactor es la membrana
de paladio que es selectivamente permeable al hidrogeno con una alta
selectividad. Como la reaccion de reformacién de vapor procede, el hidrégeno
viaja a través de la membrana que es completamente convertida, y la pureza del
hidrégeno es producida. La pureza del hidrogeno es removida como procede la
reaccion. Esto permite que la baja temperatura de operacion y bajo costo de
materiales. Una ventaja potencial de simplificacion de este sistema disefia y una
reduccion del costo del capital porque los tanques de proceso son pocos que los

necesitados®.
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CAPITULO IlI

PLANTA DE MINATITLAN VERACRUZ

En este capitulo se describird brevemente distintos aspectos sobre la refineria
Gral. L4zaro Céardenas del Rio en Minatitlan Veracruz. Se explicara cOmo se vera

beneficiada esta con el proyecto de reconfiguracion.
3.1 Refineria de Minatitlan
3.1.1 Historia

La Refineria General Lazaro Cardenas del Rio en Minatitlan, Veracruz, nace en
1906, siendo asi la primera gran refineria de Latinoamérica y con mayor

antigiiedad.

El 18 de marzo de 1908 entra en operacion la refinacion de petréleo para usos

comerciales con una produccién de 2000 barriles diarios.
3.1.2 Ubicacion Geogréfica

Se ubica en el municipio de Minatitlan, estado de Veracruz, en el margen izquierdo

del rio Coatzacoalcos®*.

3.1.3 Informacion Meteorolégica

Tabla 3.0 Tabla con informacién climatolégica

Direccién del viento Reinantes: Noreste-Suroeste

Dominantes: Sureste-Noroeste

Méxima velocidad del viento 200 km/h.

Temperatura maxima de bulbo seco 42°C.
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Temperatura maxima de bulbo humedo

35°C.

Precipitacion pluvial

Max. 1h, 80 mm.
Max. 24h, 279 mm.

Prom. Anual, 1061 mm.

Humedad relativa

Promedio 75%.

Maxima 98%.

Minima 44%
Nevadas Ninguna
Tormentas Eléctricas Promedio Anual 25
Presién barométrica promedio 759 mmHg

Ambiente Ambiente altamente corrosivo, brisa,
por SOx, NOx, H2S marina, costa a 20
km con vientos de mar a tierra 'y
temperatura tropical.
Terremotos Zona B, tipo de suelo Il Manual de

Obra Civil de CFE

3.1.4 Produccioén

Actualmente, la capacidad de proceso de crudo de las plantas de la refineria de

Minatitlan es de 169 mil barriles diarios y el objetivo es que llegue a 245 mil

barriles por dia.
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La Refineria cuenta con 27 plantas industriales, cuyo objetivo es la produccion de
energéticos. La refineria tiene la capacidad de procesar 190,000 barriles diarios de

petréleo crudo y 30,000 barriles de liquidos de mezcla de butanos.

Los estados que se ven abastecidos por su produccion de energéticos son: Puebla,

el sur de Veracruz, Tabasco, Campeche, Yucatan y Quintana Roo.

La refineria, elabora un total de 10 productos diferentes: 8 de ellos energéticos
gue son utilizados como combustible y petroquimicos basicos que son materias

primas para la elaboracién de numerosos materiales sintéticos”.

Tabla 3.1 Productos elaborados por PEMEX

Productos Cantidad Uso
Gasolina PEMEX Magna 60,000 Barriles Combustible para
automoviles
PEMEX Diesel 28,000 Batrriles Combustibles para
transportes
Diesel Desulfurado 20,000 Barriles Combustible para
transportes
Turbosina 5,000 Barriles Combustible para aviones
Gas LP 30,000 Barriles Combustible para usos

domeéstico e industrial
Isobutano 7,000 Barriles Materia Prima para

elaborar gasolinas

Gas nafta 1,000 Barriles Solvente
Productos Produccién diaria Uso
Ciclohexano 2,500 Barriles Materia prima para

elaborar fibras

Azufre 65 Toneladas Materia prima para
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productos quimicos

3.1.5 Reconfiguracion

La reconfiguracion que se esta llevando a cabo en la Refineria, permitird un
aprovechamiento més adecuado de nuestros recursos naturales, ya que con las
nuevas plantas seréd posible obtener, a partir de residuales, productos de mayor
valor agregado y que produzcan menos emisiones al ser utilizados. Desde el
punto de vista social, el proyecto de reconfiguracion prevé una inversion
aproximada de 1,000 millones de doélares, lo que generara una importante derrama
econOmica en la regién sur de Veracruz, para compafiias prestadoras de servicios
y proveedores, ademas de fomentar la creacibn de numerosos empleos de
manera directa e indirecta. La reconfiguracion atiende, ademas, el objetivo de
reducir las importaciones de gasolina del extranjero y apoya el cumplimiento de

altas exigencias en la normatividad ambiental®.
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CAPITULO IV

PROCESO DE REFORMACION CON VAPOR DE METANO PARA
PRODUCCION DE HIDROGENO PEMEX

En este capitulo se enunciara la descripcion del proceso mediante el cual se
obtiene hidrégeno en la refineria de Gral Lazaro Cardenas en Minatitlan, esto es a
través del proceso de reformacioén con vapor de metano. Inspeccionando a detalle

cada una de las etapas que lo componen.

4.1 Proceso Quimico
4.1.1 Desulfurizacion

La alimentacién de gas natural contiene por encima de 7 ppmv de azufre total,
maximo 5 ppmv en la forma de sulfuro de hidrégeno (H,S) y maximo 2 ppmv de
azufre organico como mercaptanos. El sulfuro tiene que ser removido para evitar

el envenenamiento del reformador catalitico.

A una temperatura de operacién de 370°C, el azufre organico debe ser convertido
a H;S en el reactor de hidrogenacién R-101. La presion parcial del hidrégeno
apropiada debe ser ajustada para reciclar una cantidad menor del hidrégeno

producido.

La corriente localizada a la salida del R-101, la cual contiene sulfuro de hidrogeno
debe reaccionar con el catalizador de desulfurizacibn en el reactor de

desulfurizacion R-102 de acuerdo con la siguiente reaccion:
Zn0 + H,S — ZnS + H,0 ........(33)

Después de la desufurizacién el azufre remanente debe estar contenido en la

alimentacion en menos de 0.2 ppmv.
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La capacidad del reactor de desulfurizacion R-102 debe permitir una operacion

ininterrumpida de al menos 2 anos.
4.1.2 Reformacién con vapor

En el reformador con vapor H-101 A/B, la mezcla del gas natural desulfurizado y
el vapor de proceso es reformado con la aplicacion de calor externo.

Las reacciones quimicas principales tienen lugar en el reformador con vapor como

se muestra a continuacion:
Reformacién con vapor
CoHy + nH,0 © nCO + (n+™/,)H, — Calor .....(34)

Reformacién con metano

CH, + H,0 < CO + 3H, — Calor ... ... (35)
La composicion de los gases de salida se ve determinada por:
La reaccion de cambio agua-gas

CO + H,0 & CO, + H, + Calor ... ... ... (36)
La cual es altamente exotérmica.

Todas las reacciones tienen lugar simultaneamente al mismo tiempo. Sin embargo,

la reaccién en conjunto es endotérmica.

Las reacciones tienen lugar sobre un catalizador de niquel contenido en los tubos

verticales los cuales son calentados en un horno de reformacion exterior.

El calor sobrante contenido en el flujo de gas del horno es utilizado para
sobrecalentar la alimentacion al reformador, generando vapor a presion media, es

supercalentando el vapor a presién media y precalentando el aire de combustién.

4.1.3 Conversiéon de cambio del CO
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El mondxido de carbono en el reformador de gas reacciona con vapor de proceso
no convertido formando H, y CO, de acuerdo con la siguiente reaccion:

CO + H,0 - CO, + H, + Calor ... ... ... (37)

La reacciéon de cambio CO es altamente exotérmica, lo cual conduce a un
aumento de la temperatura de aproximadamente 50°C. El contenido de CO a la
salida del reactor de cambio es de menos del 2% molar.

4.2 Descripcion del proceso y de la planta
4.2.1 Descripcion general del proceso
La planta comprende las siguientes etapas generales de proceso:

e Desulfuracion

e Reformacion con vapor

e Conversion de cambio CO
e Unidad PSA

e Recuperacién de calor residual
El arreglo total del proceso se presenta en los anexos del Apéndice Ii

La planta de hidrégeno es capaz de producir 48 MM SCFD de hidrégeno puro a

través de la reformacion catalitica de vapor.

Debido a que el reformador catalitico es sensible al envenenamiento con azufre, el
azufre en el gas natural es procesado en el reactor de hidrogenacion y finalmente
adsorbido y convertido a ZnS en un reactor que contiene ZnO como adsorbente.
La corriente de salida es mezclada con vapor y precalentada antes de ser

ingresada al reformador.

El reformador de vapor convierte el vapor y el gas natural para producir gases de
CO y Ha. El efluente del reformador contiene ademas de los productos el CO,, CH,4

residual y el H,O.
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El mondxido de carbono, el cual es producido en el reformador de vapor, es
convertido por medio de vapor de agua sobre un catalizador en un reactor de

conversion de cambio a alta temperatura, a hidrogeno y diéxido de carbono.

El remanente de los compuestos indeseables es removido desde la superficie de
hidrogeno mediante adsorcion sobre tamices moleculares usando un proceso de
adsorcion por presion cambiante (Pressure Swing Adsorption PSA). La purificacion
del hidrégeno estd basada en la adsorcion selectiva de componentes gaseosos
tales como en CH4, CO, CO,, N, y H,O. El hidrégeno que no es adsorbido
abandona la unidad de adsorcion como producto gaseoso de alta pureza.
Subsecuentemente el producto puro de hidrégeno es comprimido en un compresor
de hidrégeno C-103, una pequefia cantidad es reciclada al reactor de
Hidrogenacion R-101 y la mayor parte es enrutado al Limite de Bateria a la

presion deseada.

Durante la regeneracion de los adsorbentes de la PSA el gas adsorbido es
liberado y dirigido al sistema de gas de escape el cual asegura un constante y
estable suministro de gas combustible a los quemadores del reformador. El gas
combustible de refineria o el gas natural son usados como combustibles
Gnicamente durante la puesta en marcha y paro para el balance de los

requerimientos caloricos del reformador de vapor.

El calor residual es recuperado del flujo de los gases de combustion asi como del
gas de reformado para precalentar y el recalentar las corrientes de proceso para la

produccion de vapor.
4.2.2 Precalentamiento de gas natural y desulfuracion
Ver Apéndice Il

El gas natural esta disponible en el limite de bateria con una presién absoluta de
aproximadamente 35.4 kg/cm?y 20°C y se canaliza primero hacia al separador de
gas de alimentacion D-105. Después de la ramificacion del gas natural como

combustible, el gas natural de proceso es presurizado controladamente a través
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de un PIC y después precalentado con un precalentador de alimentacién E-107 a
la temperatura de desulfurizacion de aproximadamente de 370°C.

La instalacibn de un reactor de hidrogenacion R-101 y un reactor de
desulfurizacibn R-102 es necesario para remover las trazas de azufre,
especificadas como sulfuro de hidrogeno y mercaptanos del gas natural para
proteger el reformador catalitico de envenenamiento por azufre. El azufre puede
ser convertido en su totalidad por sulfuro de hidrégeno en el R-101 y después ser
adsorbido sobre el 6xido de zinc a través de la conversion del ZnO a ZnS. El gas
natural abandona el reactor de desulfuracion R-102 con un contenido de azufre

residual de menos del 0.2 ppmv.

La capacidad total de adsorcién del catalizador de desulfuracion, basada en el
total 7 ppmv de azufre en la alimentacién puede ser por un minimos de 2 afios de

operacion.
4.2.3 Reformacién con vapor
Ver apéndice Il

La alimentacion de gas desulfurizada es dividida en dos corrientes y después
dirigida a cada uno de los trenes de reformacién | y Il .Después de mezclar con el
vapor de proceso, la mezcla es sobrecalentada en el sobre calentador
Alimentacion/Vapor E-101 y E-102 a la temperatura de entrada del reformador de
unos 560°C. La temperatura de entrada al reformador con vapor H-101 es
controlada a través de enrutar parte del flujo gas a través de una valvula de 3 vias
colocada en el enfriador de superficie E-111 localizado en el tambor de vapor D-
101.

El gas precalentado entrante se distribuye a través de un cabezal en la seccién
superior del reformador a colectores paralelos y, a continuacion, a través de un
sistema de admision a los tubos del reformador dispuestos en filas paralelas. Cada
uno de los tubos de alta aleacion tiene una longitud de 12 m con un diametro

interior de 5 pulgadas y esta lleno de catalizador de niquel.
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El gas natural es convertido por una reaccion fuertemente endotérmica a lo largo
del eje del tubo de gas en el asi llamado gas de reformacion, el cual contiene H,,
CO, COgy, N2, CH4 no convertido y vapor descompuesto. Este abandona los tubos
a aproximadamente 810°C y aproximadamente 25 kg/cm?abs. y se pasa a través
de la corta toma de flexitubos para el sistema de cabezales y la linea de
refractarios alineados para trasladar del reformado de gas a la caldera de calor
residual E-106.

El reformador es un horno de forma rectangular, tipo caja con armazén y placas de
acero cubiertas con un revestimiento de fibra de cerdmica. Un nimero adecuado
de mirillas en dos paredes finales son proporcionadas para permitir la observacion

de cada tubo.

Un namero suficiente de explosiones y puertas de acceso son instaladas en las

paredes laterales.
4.2.4 Sistema de calentamiento de reformacidén con vapor
Ver Apéndice Il

Como la reaccion principal es altamente endotérmica, el calor de los tubos de
catalizador debe ser aplicado a través de calentamiento exterior. En la operacion
normal, el gas de escape proveniente de la unidad PSA sirve mayormente como

combustible del reformador.

El gas de refinacion combustible proveniente del Limite de Bateria por un
Separador de gas combustible de refineria D-108 y/o gas natural puede ser usado
para equilibrar el balance de calor durante la operacion normal y exclusivamente

durante la puesta en macha a condiciones irregulares.

Los requerimientos totales de gas combustible para el calentador H-101 es
determinado a través del controlador de calentamiento el cual considera los
pardmetros actuales de operacion del reformador con vapor, tales como el

consumo de la alimentacioén la relacién carbon-vapor, y el exceso de oxigeno en el
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flujo de gas, etc. La temperatura del gas de reformacion a la salida del reformador
de vapor debe ser usada como entrada de alimentacién para el controlador de
calentamiento. El controlador de calentamiento puede actuar sobre la valvula de
flujo gaseoso. Cualquier variacion en la planta asociada con los requerimientos de

combustible son cubiertos a través del sistema.

El aire de combustion es suministrado a través del Ventilador de Aire de
Combustion C-101 a través de un Precalentador de Aire de Combustion E-105 y
ductos de distribucién a los quemadores a una temperatura de aproximadamente
380°C. EIl caudal es ajustado a través de un controlador de flujo de apagado
localizado en el soplador de aspiracion. Para poder operar el reformador siempre
con suficiente exceso de aire, el analizador de oxigeno en el ducto de gases de
combustion puede ser usado para asegurar suficiente exceso de oxigeno. Un
Ventilador comun de Aire de combustion C-101C de repuesto puede ser instalado
entre los dos trenes de reformacion. C-101C puede ser conectado al tren | o tren |l

por medio de manuales cerrados.

Las condiciones de la caja de calor del reformador estan debajo de la presién de
vacio de 0.3mbar a 0.5 mbar, medidos y controlados por debajo del arco. La sefial
opera las paletas de guia de entrada del Ventilador de Gas Combustible C-102.
Para obtener una presién media del horno, tres puntos son tomados para disminuir

la presién que se arreglan en las paredes laterales del horno.

Una distribucion de presiones uniforme sobre el area del horno es lograda a través
de los tuneles de flujo de gas en los fondos del horno, construido a través de
bloques refractarios con aberturas en ambos lados para establecer un flujo de gas

uniforme sobre el area.

El flup de gas comun del reformador de vapor abandona el reformador a
aproximadamente 1000°C a través del ducto principal de flujo de gas. En este
ducto estan localizados los termopares para indicar y alertar la temperatura de los

flujos de gases de salida.
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Para prevenir las duras condiciones de operacion un sistema de apagado seguro
es provisto, el cual interrumpe el flujo de gas combustible a través de cerrar la
valvula principal responsable de combinar el gas natural y el gas de escape.
Ambas valvulas construidas cerrado-rapido son un disefio autorizado e aprobado,
consistente en dos bloque de valvulas con una salida, ha sido operada

automaticamente en caso de que las valvulas de bloque sean cerradas.

Si la combinacion de las valvulas de viaje esta cerrada, no podra volver a abrirse a

nivel local hasta cuando se cumplen determinadas condiciones.
4.2.5 Recuperacion de calor residual del flujo de gas
Ver Apéndice Il

El conducto principal de flujo de gases de combustion pasa el gas de combustién
de los conductos en el interior del reformador a la seccion horizontal de
recuperacion de calor residual del gas de combustion. Varios bancos de tubos son
arreglados en serie, con el objetivo de utilizar calor sensible de los gases de
combustion para el recalentamiento de la mezcla de alimentacién al reformador,
para generar vapor a presion media, por sobrecalentamiento del vapor de proceso
y precalentamiento del aire de combustion. El tiro forzado necesario para el
calentado del reformador y el transporte de los gases de combustion a través de la
secciéon de recuperacion de calor se produce por el Ventilador de Gases
Combustibles C-102 el cual entrega los gases de combustion en comun (para
ambos trenes de reformacién) a la chimenea de gases de combustion HC-101. El

humo es enfriado a aproximadamente 180°C.
4.2.6 Sobrecalentador de Alimentacién/Vapor E-101

El Sobrecalentador de alimentacion/vapor | E-101 esta localizado en la corriente
inferior de la caja de reformacion. Los gases de combustién calientes que
abandona el Reformador de Vapor H-101 son usados para sobrecalentar la

mezcla de gas de alimentacion desulfurizada y vapor de proceso.
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4.2.7 Sobrecalentador de Alimentacion/Vapor E-102

El reformador de vapor alimentacidon/vapor de la mezcla pasa a través de
Alimentacion/Sobrecalentado de vapor Il, donde es calentado a aproximadamente
560°C. La temperatura es controlada a través de una vélvula de 3 vias en la linea
de proceso entre el E-101 y E-102. Esta valvula es utilizada en rama a alguna
parte de la mezcla alimentacion/vapor, la cual es después enfriada en el Enfriador

de Superficie E-111 y después agregado a la linea de alimentacion del E-102.

Durante el encendido, Unicamente el vapor y/o el nitrdgeno pueden pasar los
tubos de las bobinas del E-101 y E-102.

El vapor saturado del Tambor de Vapor D-101 es sobrecalentado a las
condiciones deseadas en el Sobrecalentador de Vapor E-103. El vapor de proceso

es ramificado y la parte remanente del vapor sobrecalentado es dirigido al cabezal.
4.2.8 Gases de combustion de la caldera de calor residual E-104

En la caldera de calor residual de los gases de combustion E-104 vapor saturado
a una presién de aproximadamente 38 kg/cm? es generado. La caldera esta
conectada con el tambor de vapor D-101 a través de un sistema de circulacién

natural que consiste en bajantes y canalizaciones verticales.
4.2.9 Precalentamiento del aire de combustion E-105 I,lI

El aire de combustién a condiciones ambientes es acogido por la combustion del
aire en el ventilador C-101 y entregado en el Precalentador de Aire de Combustion
E-105 | donde es calentado a aproximadamente 240°C. El aire puede ser
calentado mas alla en un E-105 Il a aproximadamente 380°C y después pasado a

los quemadores del reformador H-101.
4.2.3.0 Sistema de calor residual de gas reformado

Ver Apéndice Il
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El gas reformado deja el reformador de vapor H-101 a 810 ° Cy aprox. 25 kg/cm?
abs. A la salida del reformador el gas entra a la Caldera de Calor Residual de Gas
Reformado E-106 y se enfria a unos 340 ° C generando vapor de presion media
con una presion de aprox. 38 kg/cm2. Un by-pass interno en el lado del gas sirve

para controlar la temperatura del gas reformado a la salida del reactor de cambio.

La caldera también esta conectada con el tambor de vapor D-101 a través de

bandas y tubos de bajada, utilizando un sistema de circulacién natural.

La corriente inferior del E-106, las corrientes del tren | y el tren Il son dirigidas
juntas en una linea comun al reactor de cambio HT-CO R-103. El gas reformado
fluye de arriba a abajo a través de R-103, que esta lleno de un catalizador de
oxido ferroso. El monéxido de carbono en el gas reformado reacciona con el vapor

de proceso formando H; y CO,.

Durante la reaccion exotérmica se libera calor y la temperatura se eleva en 50 ° C
aproximadamente. El contenido de CO a la salida del reactor es inferior al 2% de

mol.

Posteriormente el gas desplazado es enfriado en el Precalentador de alimentacion
E-107, Alimentacion de la caldera de agua al Precalentador E-108, Enfriador con
Aire E-110 y finalmente en el Enfriador Final de Gas Reformado E-112 a aprox.
36 °C.

El condensado de proceso es separado en el Precalentador BFW E-108, un
Separador de Condensado de Proceso | D-106 y en el Proceso Final de
Separacion de Condensados D-106. El gas es después dirigido a la unidad PSA
PE-201.

El condensado de proceso es alimentado al Desaereador D-103 donde el CO; es

desgasificado por extraccion con vapor.

4.2.3.1 Unidad de paquete adsorcion por presion cambiante (Seccion 5)
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4.2.3.1.1 General

Para una purificacion final un proceso de adsorcién por presion cambiante es
utilizado. Los compuestos con alta polaridad y baja volatilidad son adsorbidos,
mientras que los compuestos con propiedades opuestas son basicamente no-
adsorbibles. Hidrocarburos como CO,, CO, N, e hidrocarburos son adsorbidos,

mientras el hidrégeno con alta pureza deja la unidad como producto.
4.2.3.1.2 Descripcion de la Operacién Ciclica

El proceso opera en un ciclo repetido teniendo dos partes: adsorcidon a alta presion
y desorcion a baja presién. Existe Unicamente un pequefio cambio en la

temperatura causado por el calor de adsorcion y desorcion.

En el modo de desorcion del gas reformado fluye de los fondos a la parte superior
del adsorbedor, gradualmente el adsorbedor es cargado. Varios pasos de
igualacion de presiones son necesarios cuando el adsorbedor es cargado y antes
de pasar a la desorcion con el fin de recuperar tanto hidrégeno como sea posible.
Después de la igualacion de las presiones, la operacion cambia a regeneracion la
cual es hecha en cuatro pasos basicos:

1. Primero el adsorbedor es despresurizado a una presion menor co-corriente
con el flujo de alimentacién anterior. En este paso el hidrégeno presente en
el adsorbedor es liberado primero y es utilizado para represurizar y purgar
otros adsorbedores.

2. El adsorbedor es despresurizado adicionalmente, en esta ocasion en flujo a
contracorriente. En este paso el gas adsorbido es liberado y dirigido al
sistema de gas de escape.

3. El adsorbedor es purgado a un nivel de presion del segundo paso de
regeneracion. El agente de purga es el hidrogeno producto con el fin de
remover las impurezas residuales.

4. El adsorbedor es represurizado a una presion de adsorcién a través del

hidrogeno puro de adsorbedores en el primer paso de regeneracion.
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4.2.3.2 Sistema de gas de escape

El flujo de gas de escape por fuera del tanque surge debajo del control de flujo. El
punto de ajuste del controlador es proveido a través del sistema ciclico de control
anulando la accion de los recipientes a presion de bufer. Este camino, entre mas
alto es el flujo de alimentacién a la unidad PSA, mas alto puede ser el flujo del gas
de escape. Si el flujo de gas de escape que abandona la unidad no cuadra con la
cantidad de gas de escape disponible, la presiébn en el tambor de agitacion
comienza a incrementarse o a decaer y anular la accion correctiva debe corregir el
fluo que abandona la unidad a través del cambio en el punto de ajuste del

controlador.
4.2.3.3 Sistema de generacion de vapor
Ver apéndice |l

El calor residual del proceso se utiliza para la generacion de vapor. Como la
principal fuente de energia, el calor sensible del gas reformado del reformador de
vapor descendente H-101 se utiliza para la produccion de vapor en el enfriador de
gas residual E-106. Otra fuente de calor para la generacion de vapor es el calor
residual de los gases de combustion, que dejan el reformador de vapor. Aqui el
vapor adicional es producido en él E-104 por los residuos de gases de
combustion y una menor cantidad de vapor se origina en el E-111 del tanque D-
101. Los dos cambiadores E-106 y E-104 estan conectados al tambor de vapor D-
101 por canales disefiados como un sistema de circulacion natural para el

funcionamiento estable, incluso con cargas de la planta baja.

Parte del agua de calderas de alimentacién consiste en un proceso de reciclado y
condensado del agua hervida del tanque D-103. El equilibrio esta formado por
agua desmineralizada y desaereada proveniente del L.B, que se dirige también al
tanque D-103 por un control de nivel. La presion de D-103 y, posteriormente, la
temperatura de BFW se mantienen por el vapor a baja presién ( LP-vapor), que se

dirige a la tuberia de D-103 por un control de presion. Parte del vapor LP es
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dirigido a una torre deaereadora en la parte alta del BWF tambor D-103 y después
a la atmoésfera, con el fin de desmontar los gases disueltos de los procesos de
reciclado de condensados. La sobre presion en D-103 es evitada por medio del

soporte de tuberias en el tubo de escape BP-101.

La agua de caldera de alimentacion es alimentada por la bomba P-101 A/ By el
precalentamiento, a continuacion, en el cambiador E-108. La secuencia BFW, a
continuacion, se divide en dos corrientes de agua y distribuye a cada tanque D-
101 de los trenes | y Il reformacion. Por ultimo, el agua de caldera de alimentacion
entra al tanque D-101 y se ajusta el nivel del agua con un control de nivel en el
suministro BFW. El vapor saturado generado en las calderas es sobrecalentado en
E-103. El vapor de proceso es ramificado y la cantidad remanente de vapor es
alimentada al cabezal de vapor a presion media dentro de la planta de hidrégeno

de aproximadamente 32 kg/cm?.

El cabezal de presion media de alimentacién, alimenta a las turbinas de los
ventiladores de gases combustibles C-102 T A/B, la turbina de conduccion de la
bomba P-101 T Ay el exceso es exportado a los Limites de Bateria a 19kg/cm?
cabezal de presion media de la refineria. En caso de que exista un déficit de vapor
del cabezal de 32 kg/cm?dentro de la planta, el vapor a alta presion de la refinerfa
puede dejarse soltar del Limite de Bateria en el cabezal de vapor a presion media
a través de un control de la presién/temperatura utilizando BFW-apagado a través
de la Estacion de vapor de apagado Alta presion/ Media presion EC-101.

Algunas cantidades de agua hervida de alimentacion en proporcion son
constantemente descargadas del tambor de purga D-102. ElI vapor flash
proveniente de D-102 y el vapor exhausto de las turbinas de manejo, después la
temperatura es ajustada en la estacion de apagado vapor LP EC-102, es dirigido
al limite de bateria al cabezal de vapor a baja presion de la refineria. La corriente
de fondos del D-102 es enfriada por debajo de aproximadamente 50°C en el

Enfriador E-113 y después dirigido al alcantarillado.

4.2.3.3 Alimentacién a la Caldera de Agua de Tratamiento
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Para ajustar la calidad del agua, se agregan quimicos para las condiciones de la
BF, tales como fosfatos deben ser alimentados en la alimentacion de agua hervida.

Esto es hecho por la estacion de dosificacion PA-101.
4.2.3.4 Compresion del Hidrogeno

El hidrégeno puro de la unidad PSA a una presién aproximada de 20 kg/cm? es
dirigido a un compresor de hidrogeno C-103 y comprimido a aproximadamente 36
kg/cm?. El hidrégeno es después enfriado a aproximadamente 38°C. Una parte
menor de hidrégeno es reciclado a la corriente superior de Gas Natural
Precalentado E-107. La mayor parte es dirigida al Limite de Bateria y esta

disponible a un nivel de presién de 35 kg/cm?.
4.2.3.5 Condiciones de Operacion

Especificaciones de la alimentacion

Tabla 4.1 Condiciones de la alimentacion

Condiciones de Operacion

Temperatura 20°C

Presion 34.4 Kg/cm2

Tabla 4.2 Composicion de la alimentacion

COMPOSICION %MOL

METANO 86.10
ETANO 10.50
PROPANO 1.18
ISOBUTANO 0.11
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BUTANO 0.17
ISOPENTANO 0.04
PENTANO 0.04
HEXANO 0.03
NITROGENO 1.02
DIOXIDO DE 0.800
CARBONO

H,S 0.0004
MERCAPTANOS 0.0002
TOTAL 100

Con las siguientes especificaciones:
H.S 5ppm (Méx)
Mercapatanos 2ppm (Méx)

Especificaciones del Producto

Tabla 4.3 Especificacion del producto

Hidrégeno producto

Cantidad 48 MMPCSD
Pureza 99.9 % min.

CO + CO2 3 ppm max.
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Presién en L.B 35 kg/cm® man.

Temperatura en L.B 38°C max.
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CAPITULO V

GENERALIDADES SOBRE EL SIMULADOR ASPEN-HYSYS

En este capitulo se hablara de las generalidades sobre los simuladores de
proceso en especial del Simulador Aspen- Hysys que fue el utilizado para la

elaboracion del presente trabajo de tesis.
5.0 Introduccién

“Simulacion” es la representacion aproximada de la operacion de un proceso del
mundo real o de un sistema en el tiempo o definido de otra forma, la simulacién es
una técnica, donde un modelo tal como una hoja de calculo, es iterado con
diferentes valores de entrada, con la intencibn de conseguir una completa

representacion de todos los escenarios que podrian ocurrir en una situacion

Inclerta”™.
Necesidad
v
Balance de materiay | Sintesis de
energia Procesos
— Parametrica
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Dimensionamiento y
Costos
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YVYY
\ 4
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— Estructural

4

Evaluacion econémica|_| Diagrama de
preliminar Flujo de Proceso

Figura 5.0 Esquema de simulacion de procesos

La simulacidn es una estrategia general de la ingenieria de procesos, el disefio de
procesos es la actividad que implica definir la configuracion y estructura de un

diagrama de procesos quimicos en base a determinados conocimientos y
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restricciones, puede considerarse constituido por tres etapas: Sintesis de procesos,

Simulacién de procesos y Optimizacién®®
5.1 Sintesis de procesos

Es la etapa en la que se crea la estructura basica del diagrama de flujo; esto se
logra seleccionando los equipos que seran utilizados, sus correspondientes
interconexiones, y se establecen los valores iniciales de las condiciones de

operacion®.
5.2 Simulacion de Procesos
La simulacion de procesos es la representacion del mismo por medio de un

modelo matematico adecuado bajo ciertas condiciones y alcances, donde este

modelo se resuelve para obtener informacién sobre el desempefio del proceso®.

La simulacion de procesos permite el analisis de sistemas complejos por medio de
métodos matematicos validos, es decir que ya han sido verificados con

anterioridad demostrando su eficacia. Las etapas de la simulacién son®®

Formulacion del problema

Recoleccidon de datos

Introduccion de informacion y ejecucion

Anadlisis de Salidas

Verificacion de Resultados
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5.3 Algoritmos de solucion de modelos matematicos

Los modelos matematicos de los equipos de un proceso, en conjunto dan forma al
modelo matematico del proceso completo. Esto debe ser resuelto por medio de un

algoritmo de solucion para producir los resultados requeridos.

Los principales algoritmos disponibles para la solucion de sistemas de ecuaciones

en simuladores de procesos son los siguientes:
5.3.1 La estructura modular secuencial

Implica la interpretacion del diagrama de flujo del proceso como un grupo de
unidades de procesos (equipos), para cada una de las cuales existen subrutinas
de célculo o médulos. Dentro de este concepto, en un simulador se cuenta con
una biblioteca de mdédulos que puede ser usada para simular una gran diversidad

de diagramas de flujo de proceso en una estructura flexible.

En este método, un mddulo requiere del conjunto de corrientes de corte o
subrutina de calculo para una unidad de proceso dada, calcula las variables de las
corrientes de salida de esa unidad de proceso con base en el modelo matematico
correspondiente a ese equipo, conocidas las variables de las corrientes de entrada

y los pardmetros de equipo de esa unidad de proceso.
5.3.2 Método orientado a ecuaciones

Consiste basicamente en la solucién simultanea de las ecuaciones que describen
el diagrama de flujo, es decir, resolver el enorme sistema de ecuaciones
algebraicas no lineales que constituye el modelo matematico del proceso completo,
por algun procedimiento de solucion de sistemas de ecuaciones, como por

ejemplo el método de eliminacion por Gauss-Jordan.
5.3.3 Método modular simultaneo

Este método intenta aprovechar algunas ventajas de los dos métodos descritos
anteriormente. Se usa la estructura modular tradicional pero a su vez se resuelve

un sistema de ecuaciones simultaneas incluyendo a todas las variables de las
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corrientes. La diferencia principal consiste en que el sistema de ecuaciones a
resolver es un sistema simplificado de mas facil solucidbn que el sistema de
ecuaciones que se resolveria en el método orientado a ecuaciones. Este sistema
simplificado esta formado por modelos ingenieriles aproximados o

representaciones lineales de los modelos rigurosos (ecuaciones no lineales)™.
5.4 Comparacion entre métodos

El método mas ampliamente utilizado en simuladores de procesos de propositos
generales tales como ASPEN-HYSYS, PROII, Chemcad, etc, es el método
secuencial. EI método orientado a ecuaciones ha sido usado basicamente en
simuladores de un solo equipo o simuladores de proceso que involucran equipos
de un mismo tipo (por ejemplo redes de columnas de destilacion o de
intercambiadores de calor). Sin embargo, durante afios recientes, con el avance
tecnoldgico de las computadoras y el mejoramiento de técnicas matematicas, el
meétodo orientado a ecuaciones esta siendo utilizado por el simulador SPEEDUP.
Muchos investigadores creen que el método orientado a ecuaciones con el paso

del tiempo reemplazara al método modular secuencial de los simuladores.

Al respecto se puede comentar que el método modular simultaneo aprovecha
algunas ventajas del método modular secuencial, tales como la facil incorporacién
de médulos unitarios al sistema, la facilidad de localizacién, diagndstico y solucién
de fallas, y la enorme inversion de recursos que ha habido en su desarrollo;
aprovecha la ventaja del método orientado a ecuaciones, de un manejo Mas
eficiente de las ecuaciones para que el esquema de calculo modular funcione
mejor en procesos complejos, con multiples recirculaciones formando ciclos

anidados y con severas restricciones de disefio®.
5.5 Termodinamica

El disefio y la simulacion de procesos quimicos necesitan de datos de propiedades
fisicas, termodinamicas y de transporte y estos se calculan a partir de modelos de
propiedades con base tedrica 0 empirica. La eleccion de conjunto correcto de

ecuaciones que puedan representar las propiedades fisicas y termodinamicas y el
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equilibrio de las fases se denotan como una etapa critica para el éxito o fracaso

del proyecto de simulacion.

Las propiedades termodinamicas de los fluidos son empleados esencialmente
para el disefio de quipos de proceso, particularmente con respecto a
requerimientos energéticos, equilibrio de fases y determinacion del tamafio de los

mismos.

El comportamiento de una solucion depende de la naturaleza de cada uno de sus
componentes, de las cantidades presentes y de las condiciones de presion y
temperatura. A su vez, el comportamiento de cada compuesto esta relacionado a
las fuerzas intermoleculares que actian en el nivel molecular y a su interaccién
con los otros compuestos. Cada modelo termodinamico ha sido desarrollado para
ciertos intervalos especificos de condiciones, y para ciertos tipos de sustancias, no
pueden reproducir el comportamiento de todos los compuestos y en todas las

condiciones®.
5.6 Simuladores de Proceso

Los programas de disefio de procesos asistidos por computadora, normalmente
conocidos como simuladores de proceso, son ampliamente utilizados en el disefio
de proceso. Estos paquetes estdn compuestos por bancos de datos, modelos de
propiedades fisicas y modelos de dimensionamiento y operacion de equipos. Los
extensos bancos de datos contienen informacion acerca de constantes y
propiedades termofisicas y de transporte por cientos de sustancias, equipos,
medidas de beneficio, costo de operacion y capital. Los simuladores contienen
muchos modelos de reactores y operaciones unitarias que pueden ser usados
para calcular los balances de materia y energia. Otros modelos calculan
propiedades de mezclas dimensionan equipos entre otros muchos calculos.
Consecuentemente, los simuladores de proceso son usados para llevar a cabo

muchos tipos de célculos a lo largo del disefio de un proceso?.

Los simuladores de proceso se dividen en:
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e Simuladores en Estado Estacionario

e Simuladores en Estado Dinamico

Existen tres simuladores que son principalmente usados en las industrias quimicas
en la actualidad. Estos son: ASPEN PLUS-HYSYS (ASPEN PLUS Y HYPOTECH
Ltd.), PRO/II (Simulation Sciences, Inc) y CHEMCAD (ChemStations, Inc)®.

5.7 Simulador ASPEN- HYSYS

Es un programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacion,
gue se puede utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con
procesos quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz muy amigable para el
usuario, ademas de permitir el empleo de operadores logicos y herramientas que

facilitan la simulacion de diversos procesos®.

HYSYS ofrece un elevado grado de flexibilidad debido a que existen multiples
caminos para cumplir tareas especificas, esto junto con un enfoque logico y
consistente de como se llevan se llevan a cabo estas tareas lo convierten en una

herramienta versatil de simulacién de procesos.
La utilidad de HYSYS se atribuye a cuatro aspectos clave en su disefio®:

e Operacién de acontecimientos dirigidos
e Operaciones modulares
e Arquitectura de diagramas de flujo multiples

e Disefio orientado a objetos
5.7.1 Ventajas de los Simuladores

e Permite el estudio de plantas existentes de una forma rapida econémica y
completa de la planta real®.

e Si se cuenta con un modelo matematico adecuado se puede ensayar
intervalos extremos de las condiciones de operacion y analizar su

comportamiento”®.
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e Permite comparar distintos disefios y procesos que todavia no estan en
operacion con el fin de probar si son compatibles o ensayar la hipotesis
antes de llevarlos a la practica en una planta real®.

e Podemos introducir y retirar a voluntad el error con resultados reproducibles
lo cual no es posible en una planta real®.

e Minimizar el tiempo necesario para realizar calculos, esto con lleva la
disminucién de las fuentes de error humano generando de este modo
resultados més precisos, que permiten al ingeniero ocuparse de otras
tareas?.

e La simulacién constituye una importante ayuda material para el estudio de
los sistemas de control con lazos abiertos y cerrados.

e Se puede ensayar la sensibilidad de los parametros de costos y los
pardmetros béasicos del sistema, como lo son presion, temperatura y
composicion®.

e Se puede examinar la estabilidad de sistemas y subsistemas frente a

diversas perturbaciones®.
5.7.2 Desventajas

e Los modelos utilizados son de entrada y salida, asi que los resultados
de salida provienen de los datos introducidos, las soluciones nos sirven
como herramienta para el andlisis del comportamiento de un sistema a
las condiciones especificas®.

e La simulacibn es wuna disciplina que requiere entrenamiento
especializado y por lo tanto, las habilidades de los practicantes pueden
variar ampliamente. La utilidad del estudio depende de la calidad del
modelo y de la habilidad del modelador?®.

e La obtencion de informacion confiable es altamente cuestionable. La
simulacion no puede compensar la informacion inadecuada o la
deficiente aptitud en la toma de decisiones. Los modelos de simulacién

son modelos que nos dan una solucién Optima, sirven como
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herramienta para el analisis del comportamiento de un sistema a las
condiciones especificadas®.

e Existen diversos enfoques en los procesos de simulacién, segun el tipo
de procesos (lotes o continuos), si involucra el tiempo (estacionario o
dindmico incluye a los equipos batch), si maneja variables cuantitativas

o cualitativas®.
5.8 Optimizaciéon de Procesos

La optimizacidn puede realizarse de dos formas, ya sea involucrando las variables
0 estructura del proceso; en la primera lo mas comln es cambiar las condiciones
de operacidon como presiones, temperatura, etc y en segunda opcion se realizan

propuestas de cambios de equipos o interconexion entre los mismos.

El paso de optimizacion de procesos nos ayuda a realizar una mejora de nuestro
proceso, ya sea una estructura en operaciobn o una propuesta, con lo que se
observa que tan eficiente es nuestro sistema y si es factible realizar un cambio
significativo para mejorar el proceso. Ya realizada la comparacion entre varias
propuestas podremos elegir la estructura mas conveniente con un mejor uso de

los recursos a un menor costo?®.
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CAPITULO VI

SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA REFINERIA DE
MINATITLAN VERACRUZ

En este capitulo se explicara, como se realizé la simulacion de la planta de
hidrogeno de la refineria de Minatitlan Veracruz en el simulador de procesos
ASPEN-HYSYS.

6.0 Metodologia implementada

Se partié del balance de materia y energia obtenido de los datos de disefio de la
planta. A partir de este y de los DFP’s de la planta se comenzé la simulacion del

proceso.

La planta de tratamiento de hidrégeno con tecnologia de reformacion con vapor de

metano esta dividida en seis secciones:

1. Reformado con vapor Tren | recuperacion de calor de los gases de
combustion.

2. Reformado con vapor Tren Il recuperacion de vapor de los gases de
combustion.
Pre-tratamiento de carga al mutador de CO de alta temperatura.

Recuperacion de calor

. . F 4 Simulation Basis Manager EI o] @
residual tratamiento de = ...
) ., Master Companent List
agua de alimentacion a Pt - ;
Delete
calderas. -
«pe ., Import
5. Purificacion del %M
hidrégeno producto |
g P
6- SIStema de Vapor y tEnmpnnenlx Fluid Pkgs J Hypotheticals J Oil Manager J Reactions J Component Maps J User Properties J

Enter YT Enwironment... | Extend Simulation Basis Manager.. | Enter Simulation Environment... |

condensado.

Figura 6.0 Ventana del administrador de base del sistema
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Se comenzo estableciendo en el ambiente de simulaciéon un nuevo caso, para ello
se desplego el Administrador de Base del Sistema “Simulation Basis Manager”
Figura 6.0, al cual se agrego la lista de componentes que se iban a necesitar
durante la simulacién. Esto se hizo dando clic en agregar, el cual desplegé la
ventana de Visor de Lista de Componentes (Figura 6.1), de ahi se escogié una
lista de componentes, estos fueron los elementos contenidos en nuestra corriente
de alimentacion de gas natural, de la misma manera se incluyeron las
especificaciones, ademas de otros compuestos que iban a ser utilizados en las

reacciones que participan en el proceso de reformacién con vapor de metano.

Entre estos compuestos se encontraban el SO,, el Oxido y Sulfuro de Zinc, estos

dos Ultimos se les dio un | # Compenent ListView: Component List -1 o] ® =
. i Add Companent Selected Components Companents Awailable in the Component Library
tratamiento diferente, ya o Coporic Eég z e View i
Hypothetical Hydiogen " Sim Name (" Full Mame / Synonym " Fomula
gue no se encontraban Db Nicen 7
e | P8, G
en la base de datos del P ey ||| P I Crtizt
iy | — nl13 o3 C13Hz8
simulador por tratarse e s cie
nHesane G
nHeptane il n:CW C7 C17H3E
de compuestos fe BTN . L
, o i M i Bt
inorganicos, para estos Doz I e o
el método utilizado fue el |  selestea | consonencey T |
. . Delete Name  |Component List - 1
siguiente.
Figura 6.1 Lista de componentes
Se regres6 a la ventana del Administrador de | * Selid- OxdeZines" E=RIECR -
. - Component |dentification
BaseS del SIStema y en |a peStana de Component Mame Oride Zincs* |
Family / Class Inarganic
Hipotéticos “Hypotheticals” (Figura 6.2), se T 55000
Group Mame HypolGroupd
eligi6 en agregar sélido, dando doble clic en CASIN o
donde se encontraba el nombre, y este nos
despleg6 una ventana en la cual se nos pidi6 el | [~
. . L, . 1 | <emnphys Mot Spec'd
nombre y toda la identidad quimica del
componente, en esta colocamos sus 10| Prop: J Port | 0ep | st ]
Estimate Unknown Props | Edit Properties |

Figura 6.2 Introduccién de nuevo
compuesto
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propiedades, formula quimica, etc. Después en el botén de calcular propiedades
desconocidas se dio clic y nuestro nuevo compuesto ya se encontraba calculado y

guardado, este mismo proceso se realiz6 para el ZnOy ZnS.

Una vez seleccionados los componentes se prosiguido a elegir el paquete de

propiedades, esto se hizo en la pestafia de “Fluid Pkgs”, en donde decia agregar

se dio clic y se eligi0 Peng- | & fuidpsckoge sasict =
B Property Package Selection -
Robinson, por tratarse de | [wssen | [Pl
Neotec: Black 0i O Al g
MNRTL (™ EOSs
H OLI_Electiolyte " Activity Models
compuestos polares Figura susupih
™ “apour Presz Models
6.3. " Miscellaneous Types
i Launch Property Wizard...
Component List Selection
| Component List - 1 j Wig...

= Set Up | Parameters J Binary Coeffs J StabTest J Phase Order JHxns Tabular J MNotes

Delete | Mame [Basis Fropety Fro

Figura 6.3 Ventana de paquete de propiedades

Finalmente se cerrd la ventana y se regres6 al Administrador de Bases del

SIStema, y se d |0 Cl |C en % Session Preferences (Aspen HYSYS 2006 5 con fondo.PRF) EI@
Regresar al Ambiente de Variables | | flehie Tt 5ol
g Units EiL;rlgsl Clone
Simulacién, tras esto se abri6 el | Fomas it Delete
ambiente de simulacién en el U SetNape  [Nentoe Lo |
, ., Dizplay Units
cual se trabaj6. Para empezar a i e
J p Acidity o mgkOHAg | g
trabajar se establecieron las e o o Almin A6
_ ) Ac:.ual Liouid Flow mals Delete
unidades con las cuales se iban fctua Mass Donely ko a0
AP Fire Equation Constan Eitu/hr-ft1. 64
a trabajar estas fueron el Area m2
AreaPervolume m2imd ¥
SIStema |ng|es de medICIOn =] Simulation  Variables | Feports JFiIes Fesources J Extenzions J Oil Input J Tray Sizing J—‘
Esto se h |ZO dan do Cl | C en Save Preference Set... Load Preference Set...

herramientas “Tools”, en la parte Figura 6.4 Ventana para la determinacion de unidades
de preferencias “Preferences”,
en “Variables” (Figura 6.4) se eligié Sistema Ingles y se dio clic en clonar ahi se

coloco las unidades que mas nos convenian y se dio clic en “Save Preference Set”.
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Como se expuso en la parte introductoria de este trabajo de tesis la alimentacion
de gas natural debe ser precalentada como primer paso, por ello se comenzé con
el DFP de la seccion 4 “Recuperaciéon de calor residual tratamiento de agua

de alimentacion a calderas.”

Se comenzo introduciendo una corriente de alimentacion a la cual se le llamo 100,
esta corriente proveniente del Limite de Bateria, es la corriente de alimentacion de
gas natural y tiene las composiciones y condiciones de operacion indicadas en el
Capitulo V.

Esta corriente entra al separador D-105, el cual se encarga de separarla en la
corriente 104L (Liquidos) vy

-L D-105 =
104G (Gaseoso), las cuales . e pTE———— -
fueron calculadas por el |t = m— e
simulador  Figura 6.5, la | o
corriente gaseosa es pasada +__“
por la valvula VLV-100 para [ {2
lograr que alcance la presion e R | i o
indicada por el balance, esto se = pesin| Hem:js:;mgkaghee: o]
logra  especificandosele o | — e | ————— s

presién de salida, derivado de Figura6.5 Separador D-105
esto se obtiene la corriente
104.1G, esta se pasa por la TEE-100 p

ara separar la corriente en 104 y 104B, la corriente 104 es conocida por el bance
de materia y energia, por lo cual se le especifico el flujo masico, la corriente 104B
fue calculada por el simulador y se alimenta a la valvula VLV-101, la corriente de
salida 104B1 es alimentada a la TEE-101 que la divide en 502A y 502B, estas
corrientes son conocidas por el balance de materia y energia, pero solo se
especificod la temperatura y el flujo molar de la corriente 502B, el simulador calculé
la 502A y la 104B1, la corriente 502A se envié al Diagrama 1, mientras que la
502B al Diagrama 2.
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La corriente 104 es mezclada junto con la corriente 405 en el MIX-100, para dar la
corriente 105, a la corriente 104 se le especificd el flujo méasico al igual que a la
corriente 405, estas corrientes se conocen del balance de materia y energia, al

igual que 105, la cual fue calculada por el simulador.

Esta corriente ingresa al intercambiador de calor E-107, por la coraza, saliendo la

corriente 106, la corriente de entrada por tubos es la 202M, que es conocida por el

balance de materia, la =" R
. . Design Tube Side Inlst HMame |E-107 Shel Side Irilet
corriente de salida es la Comnections e =]

arammeters r
203 igualmente conocida = ... Tubs Side Shel Sice
[ Tubeside Flowshest | Shelkside Flowshest
. Notes U Case [Main] |_| Case [Main]
por el balance de materia
N T T
y energia. Para resolver el Tube Sice Dulel Shel Side Duet
203 - 106 -
i nte rCam b I ador Se Tgl:::;de Fluid Pkg . SB}'v:!iil;:le Fluid Pkg .
especificdé la temperatura
de entrada de 202M, la

=
Design | Rating | Worksheet | Perfamance | Dpnamics | HTFS -TASC | HTFS+- Taser |

temperatura de salida de e | o | I lowred

106, la presién de 202M, Figura 6.6 Intercambiador E-107

203 y 106, finalmente se

especificé el flujo masico de 203, Figura 6.6.

Una vez que se simuldé el intercambiador E-107 se dispuso a simular el

intercambiador E-108 la corriente de entrada por coraza es 704, conocida por el

; ¥ E-108 EI@
balance de materia vy ,
Design Tube Side Inlet Mame [E108 Shell Side Inlet
energia, la corriente de | S = " =
: e T Tl - =
Sallda es 706! Igualmente Usar'/aizbes | T::::idse‘?owsheet | [ Ssh:::cls;dguwsheet
. Notes ] Case (Main) Case [Main)
conocida por el balance. | —
La corriente de entrada e e
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Plg
por tubos es 203, que ya Basi] & Basi] &
habia sido calculada por

el simulador, Yy la corriente | = pesign [Rating | Worksheet | Pesfomance | Dynamics | HTFS - TASC | HTFS+ Tascr |
Delete 1] Q [ lanored

de salida 205 conocida

Figura 6.7 Intercambiador E-108
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del balance de materia y energia.

Para resolver este intercambiador se especificé la temperatura de 205, la presion
de 203 y 706 y el flujo masico de 203, 704 y 706, Figura 6.7 . La corriente 706,
se alimenta a la TEE-109 y se divide en las corrientes 707A y 707B que son

enviadas al diagrama 1y 2.

La corriente 205, calculada por el simulador es alimentada a un separador de

composicién D-109 Figura 6.8, esto se realiz6 porque en el DFP se indicaba que

existia un controlador

T o109 [F=8(Ech =
de nivel que mantenia Design Name [D109
la recirculacion del | |tomectons Irets | Duethead Dutet
Parameters I 208 3o
ﬂUIdO que pasa por |a Splts << Stream > << Stream >
TEP Cut Point
coraza, como otra UJser Yanables
Notes Energy Strearns B attoms Dutlet
corriente nombrada I cestazms s =
como 301. Fluid Pkg | Basis-1 ~]
t Design | R ating J whork sheet J Dypnanic:s J
I~ lgnored

Figura 6.8 Separador D-109

El separador D-109 se calcul6 especificando las temperaturas y presiones de las
corrientes de salida. Las composiciones se lograron manipulando las Split

Fractions (Overheads/Bottoms), principalmente la del H,O, Figura 6.10

T o =3I =
Design Split Fractions [0verheads/Bottams]
Connections &L A3F il
Hz0 1] 01900 0.8100
Parameters Coz 0.0001 1.0000 |1
Splits Co 0.0000 1.0000
. Hydrogen 0.0000 1.0000
TBF* Cut Point Nitragen 0.0000 1.0000
|Jzer W ariables Ouygen 0.0000 1.0000
Hates Methane 0.0000 1.0000
Ethane 0.0000 1.0000 hd
Set to 1.0000 | Set to 0.0000 |
i Design | Rating J Worksheet J Dynamics J
| I | ivoe

Figura 6.9 Ventana de separacion de composicién de fracciones
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La corriente de salida 205P es
alimentada al enfriador con aire
EA-101, obteniéndose la
corriente 205S. Para el céalculo
de este equipo se especifico la
temperatura de la corriente de
salida 205S. Al enfriador se le
especificé la temperatura vy
presion del aire que es utilizado

por el enfriador. Figura 6.10

A EA101

Design
Connections
Parameters
Specs
UserVariables

Notes

Process Stream Injet
205P

Process Stream Outlet

2055

Fluid Package

Basis-1

Name  [EA-0T

=

=8 B

tDesign Rating | ‘wiorksheet J Perfomance JDymarm:s J HTFS - AC0L J HTFS+ - Acol+ J

et || ——

Figura 6.10 Enfriador con aire EA-101

La corriente resultante 205S, se alimenté al separador D-106, el cual separ6 esta

en la corriente 208 (Vapor) y 302(Liquido), que son conocidas por el balance de

materia y energia, Figura 6.12.

Para resolver este separador de composicion se especificaron las temperaturas y

presiones de las corrientes
de salida. En el separador se
manipula la Split Fractions
(Overheads/Bottoms),
principalmente la del agua.
Figura 6.11

Figura 6.11 Ventana de separacion de corrientes

T D-106

Design
Cannections
Parameters
Splits
TBP Cut Point
User Varniables

Motes

Split Fractions (Overheads/Bottome]

fo e /]

208 302
Hz0 ] 00370 09630
Coz2 1.0000 0.0000
Co 1.0000 (0.0000
Hudrogen 1.0000 (.0000
Nitrogen 1.0000 0.0000
O=yaen 1.0000 0.0000
tethane 1.0000 0.0000
Ethane 1.0000 01.0000
Settol0000 | Setio0ooon |

h Design | R ating J i ork shest J Diumamicz J

| T T lanored
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T p-106 =3 Eo8 ==
Design Hame |D'-I 0
Connections Inlets | Owerhead Outlet
Parameters I 2055 208
Spiits << Stream >3 << Stream »»
TEF Cut Paint
|dzer WVariables
Motes Energy Streams B ottoms Dutlet
| << Steam > | |202 |
Fluid Pkg | Basis-1 |
I Design | Fiating J work zheet J Dynamics J
[ lgnored

Figura 6.12 Separador de componentes D-106

La corriente de salida 208, se alimenta al intercambiador E-112, la cual se utiliza
como corriente para el enfriamiento, agua de enfriamiento proveniente del Limite
de Bateria. La corriente de salida del intercambiador es la 208S. Este
intercambiador se calcul6 especificando la temperatura y presion de 208 y las de
la entrada del agua de enfriamiento, la temperatura de 208S y finalmente el flujo

masico del agua de enfriamiento, Figura 6.13.

De [F=5 ECh &)
Design Tube Side Inlet Mame |E-112 Shell Side [nlet
Connections 23] hd Agua de enfriamiento E -
Parameters —.,):l_'_ _'_r
Specs
. Tube Side Shell Side
User Wariables
Tubeside Flowsheet Shellside Flowsheet
Notes Caze [Main) Caze [Main)
— T —
Tube Side Outlet Shell Side Dutlet
2085 - Agua de enfriamiento S5+
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
Basiz-1 hd Basis-1 hd
e Design | Fiating J work shest J Performance J [ ynamics J HTFS - TASC J HTFS+- Tazc+ J
.S
Delete [~ lgnored

Figura 6.13 Intercambiador E-112
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La corriente 208S se ingresa al separador de componentes D-107 y se separa en
las corrientes 210 y 303 las cuales son conocidas por el balance de materia y
energia, Figura 6.14.

£ 04107 e e
Design Mame |ERIE

Connections Inlets | Owerhead Outlet
Parameters I 2085 210
Splits <4 Sheam »» <« Stream x>
TBF Cut Paint
|Jzer Wariables
Nates Energy Streams Bottomns Outlet

I << Shieam »> | |303 ﬂ

Fluid Pkg | Basis-1 |

_|= Design | Rating J YWiorksheet J Dynamics J
Delete

Figura 6.14 Separador D-107

[~ lgnored

Para resolver el separador se especificO la temperatura y presién de la corriente
210 y la temperatura de la corriente 208S. En el separador se manipula la Split
Fractions (Overheads/Bottoms), principalmente la del agua, Figura 6.15.

T 04107 oo
Design Split Fractions [0 werheads/Bottoms}
Connections 20 el el
Hz0 10.1300 08100
Farameters coz 1.0000 0.0000 N
Splits Co 1.0000 0.0000
) Hydrogen 1.0000 0.0000
TBF Cut Point Nitrogen 1.0000 0.0000
User Variables O=ygen 1.0000 0.0000
Motes tethane 1.0000 0.0000
Ethane 1.0000 0.0000 hd
Setto10000 | setonoono |
N Deszign | R atifig J Workzheet J Dynamics J
Delete T anored

Figura 6.15 Fraccidon de composiciones
O PSSR ol (o] |
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La corriente 210 se envia al Diagrama No. 5 mientras que la corriente 303 se

alimenta al D-103. Las corrientes gaseosas derivadas de los separadores D-109,
D-106 y D-107 son alimentadas al D-103.

El tanque de agua a
calderas y
deaereador D-103 es
un equipo que tiene
cinco entradas de
alimentacion 301,
302, 303, 620 y 700,
junto con tres salidas
las corrientes 607,
drenaje y 304. Figura
6.16

-L D103

Design
Connections
Parameters
User Variables

Motes

Narme |[EE]E

Inlets
am a
302
EICH

Wapour
BO7

Light Liquid
Direnaje -

Energy [Optional] |

Heavy Liquid

Vessel Fluid Package lhl

Basig-1 h

= Design | Feactions J Fiating J winrksheet J Dynamics J

Decte | I | [orored

Figura 6.16 Tanque de agua a calderas D-103

Para poder simularlo, se crea una corriente que lleva por nombre 700 que es el

agua de alimentacion a calderas proveniente del Limite de Bateria a pesar de que

esa corriente se conoce del balance de materia y energia no se le especifica nada.

Después se analiza que corrientes se conocian, estas son las corrientes 301, 302,

303, que ya habian sido calculadas con anterioridad por el simulador, la corriente

700, 607 y 304 son conocidas por el balance de materia y energia por lo cual el

simulador habria de calcular la de drenaje.

Para darle solucion, se comenzoé con ingresar la composicion de la corriente 620,

700 y 607, posteriormente coloqué la temperatura y el flujo masico de 607, la

temperatura de 620, para finalmente colocar la temperatura, presion y flujo masico

de la corriente 700.
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Cabe mencionar que la
corriente gaseosa 607
se desecha a Ila
atmosfera, y la 304 se
manda a la TEE-103 la
cual separa la corriente
en 304.1 y 304.2, las
cuales pasan por la
bomba P-101A y P-

101B  Figura  6.17,
respectivamente, para

# p-1018

Design Mame |P-101B
Connections
Parameters Outlet
Curves It 3043 hd
Links 3 ﬂ
User Variables :)
Notes
Eneray Fluid Package
|Vapor B ﬂ | Blasiz-1 ﬂ

-—
Design | Rating J ‘wiorksheet J Perfarmance J Diynarics J

peee | I On [ lgoes

Figura 6.17 Bomba P-101A/B

calcularlas se les especifica la presidon de las corrientes de salida, las cuales son

llamadas 304.3 y 304.4, que después se alimentan al mezclador MIX-101, la

corriente de salida se le nombro como agua a EC-101.

Después de haber simulado la seccion No. 4 de la planta se prosigue a la

simulacién de la seccidén No. 3 “Pretratamiento de carga al mutador de CO de alta

temperatura”, esta seccion es la encargada de purificar la corriente de gas natural

previamente precalentada en la seccién No.4.

Se comienza con la simulacién del reactor R-101 al cual se le alimenta la corriente

106 proveniente del intercambiador de calor E-107. En este reactor se convierte el

dioxido de azufre en H,S esto se logra mediante la siguiente reaccion:

SO, + Hy > HyS + 0y ... ... ....(38)
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Para poder simularlo [ 4g0 - geactorra01

se comienza con Design Neme [FOOT

Connections
agregar un reaCtor del Parameters Injets Wapour Outlet
- o User Variables 106 1081 =
tipo de conversion Yy <4 Sheam >

Motes
se especifican las
corrientes de entrada “«—

Ernerngy (Dptional) — L } Liguid Dutit

y salida, las corrientes - [08.2 =]
de salida son 106.1 y FlidPackgs [Bossd <]
1062’ Figura 618 tDesign| Reactions JHating J W orksheet J Dynarnics J

Figura 6.18 Reactor R-101

N [ (oo

Después se regresa al Administrador de Base del Sistema “Simulation Basis

Manager”’ Se despliega & Simulation Basis Manager

R«n Companents Reactions

la seccion de
Reacciones Figura 6.19,
después se va a la

pestafia de agregar

Add Comps...

reaccion, se despliega

Copy Rxn...

Azgzoc, Fluid Plas

[E=8RR =)

Delete Set

Impart Set.

Expart Set.

L

Add to FP

Components JF\uid Pkgs J Hypotheticals JD\IManagEl Heanlinn:| Companent Maps J User Properties ]

una ventana en la cual

Enter P¥T Environment | Extend Simulation Basis Manager. |

Enter Simulation Erwironment,

se nos pregunta la Figura6.19 Colocacién de paquete de reacciones

cinética de reaccion, se

eligio una reaccién de conversion (la cuél consiste en especificar ademas de la

estequeometria, el
componente base, la fase
en que se realiza la reaccion
y una ecuacion polindmica
para calcular la conversién
en funcion de la temperatura

de la reaccion. Sin embargo

bl Conversion Reaction: Rxn-5 EI = @
Stoichiometry [nfo
Camponent 4 ale weight Stoich Coeff
SO2 E4.063 -1.000
HZ5 34.076 1.000
Oxpgen 22.000 1.000
Huydrogen 2016 -1.000
=Add Comp**
Bal B alance Erar 0.00000
glance Reaction Heat [25 C)|  2.82+05 kl/kgmale
_= Stoichiometry | Baziz
Delste | Name [Fun5  Red

Figura 6.20 Ventana para la introduccién de reaccién 5
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si la conversion es independiente de la temperatura se especifica la conversion
con solo el término constante del polinomio funcion de la temperatura), por ello se
elije en la pestafia de “Basis” al SO,, como componente base para la conversion,
eligiendo una conversion del 100%, derivado de que se deseaba convertir todo el
SO, en H,S, después se dio clic en agregar reaccidn, posteriormente aparece una
pantalla como la que se muestra en la Figura 6.20.

En esta ventana se seleccionan los componentes que participaran en la reaccion,
y el simulador calcula el peso molecular, se introduce el -coeficiente
estequeometrico dependiendo de si se trata de un reactivo o de un producto, el
signo (+) identificaba los productos y el (-) los reactivos. Una vez que se
especificaron la reaccién se cerro la ventana y en el Administrador de Bases de la
Simulacién se le dio clic en el boton de Agregar Set, este despliega una ventana
gue lleva por nombre Reaccion Set, se le da clic en la parte que lleva por nombre

Lista Activa y se elige la reaccion 5 que es la que se acababa de crear.

Las corrientes de salida del reactor se alimentaron al mezclador MIX-102 para dar
como resultado la corriente 106.3, esta corriente se ingresé al reactor R-102, este
reactor es un reactor PFR o flujo tapdn, la corriente de salida de este reactor es la

108. En este reactor se lleva a cabo la reaccion:
Zn0 + H,S — ZnS + H,0 ... ... ....(39)

La reaccion se agrega de la misma forma que la anterior, como se muestra en la

siguiente Figura 6.21. 54 Kinetic Reaction: Rin-6 ==

Stoichiometry and B ate [nfo

Comporent balewt. | Stoich Coeff | Fwd Order Fiew Order
Oxide Zincs® 81,390 -1.000 1.00 0.00
H25 34076 -1.000 1.00 0.00
Zinz Sulpide 97,400 1.000 0.00 1.00
Hz0 18.015 1.000 0.00 1.00
“add Comp®
Balance Ermar [ (0.00000
Balance Fizaction Heat (25 C| <empty>

tSlDichiDl‘l‘lBll}l Baziz | Parameters
__Dekts | Neme [Rané o Resy

Figura 6.21 Introduccion de reacciéon 5
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La corriente 108 entra a la TEE-104 y se divide en las corrientes 108 Ay 108B, la
corriente 108 A es enviada al Diagrama 1, mientras que la 108B es enviada al

Diagrama 2.

El reactor R-103 (mutador de CO de alta temperatura), no fue simulado aun
porque se desconocian las corrientes de alimentacidon ya que estas provenian de

los Diagramas 1y 2 que aun no habian sido simulados.

Se continda con la simulacién y ahora llega el momento de simular el diagrama No.
1 que lleva por nombre “Reformaciéon con vapor Tren | de recuperacion de

calor de los gases de combustion”.

Se comienza a simular a partir de la corriente de alimentacion Gas combustible de

la refineria, a esta corriente Unicamente se le especifica el flujo volumétrico, esta

entra a la TEE-105 y |« pae =8 R~
se divide en las Design Haree [0-108

; Conections | = Vopous Dt [0 =]
corrientes 504 Y | puaneis ———— A

. Lses Vanables
D104.1. La corriente Motes

504 se alimenta al

separador D-108 que Energy (Dptonal] |
la separa en 504 A -~

Wessel Fluid Package: Liguid Duthed
(Vapor) y D104.3 [Basn =] 51043 >

(Liquido).Figura 6.22 | = Desian | fiescicns | Raing | worksheet | Dynanics |
Deite | | | o

Figura 6.22 Separador D-108

La corriente 504A se divide en la TEE-106 para formar las corrientes 504B y
504.1A la corriente 504A entra en el mezclador MIX-103, donde se mezcla con la
corriente 502A para dar como resultado la corriente llamada “Reformador”, que es

alimentada a la TEE-107, que da como resultado las corriente D-104.2 y 9A.
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Se dispuso a simular el H-101 o reformador catalitico, para poder hacerlo se
consulto diversos manuales y tutoriales, ya que no existe tal cual ese equipo en el

simulador ASPEN-HYSYS, se dispuso a simularlo como se explica a continuacion.

Se nombra el Set de Reacciéon como Reformador 2, como se muestra en la figura
6.23.

Derivado de este # ERV-100 - Reformador 2 == |3l
reactor se 0bt| enen Reactions E quillibriurn Reaction D etails
. Details Reaction Set; |Feformador 2 - Beaction: Fian-3 -
las COI’I’Ientes 1A y Resultz {« Stoichiometry Basiz " Keg " Approach Wiew Aun...
2A Estas Staichiomety Info
Component Fdole it Stoich Coeff
i Ca 28.011 -1.000

corrientes son Hz0 18.015 -1.000

. coz 44.010 1.000
alimentadas al Hydrogen 2016 1.000

*#dd Comp™*
reactor en sere Balance Eror | 0.00000
C RV 100 | | Reaction Heat (25 C) | -4.1e+04 kl/kgmole
- , €l Ccua '

es un reactor de _|= Design  Reactions | Rating J Warksheet J Dynamics |
|| R T hgrored

conversion en el

cual el mondxido Figura6.23 Primer reactor del reformador H-101 A/B

de carbono y el hidrogeno reaccionan dando agua y el metano, como se muestra

en la siguiente reaccion:
CO 4 3H, —» H,0 + CH, ... ... .. (40)

Se instala un reactor del tipo equilibrio (el cual se basa en la estequiometria de la
reaccion y requiere conocer la relacion entre la constante de equilibrio y la
temperatura), al cual entraba la corriente 500A, esta corriente es conocida por el
balance de materia y energia, se introduce la reaccibn que se muestra a

continuacion:

CO + H,0 - COy + Hy .............(41)
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La corriente  9A es w4 CRV-100 - Reformador 3 o @ |
|g ual mente al | mentada Reactions Conversion Reaction Details
al reaCtOI’ CRV'lOO Details Reaction 5et  |Reformador 3 A Beaction Ran-4 -
’ Resuts {« Stoichiometry ¢ Basis " Cornversion % ‘iew Feaction. .
dando como resultado STRR
. © t hale Wwigt. Staich Coeff
las corrientes 3A y 4A, R — T AW
Hydrogen 206 3.000
1A Hz0 1805 1.000
la reaccion fue llamada e L L
., ., “*fdd Comp™
reaccion 4 Yy en reaccion
Balance Emmor 0.00000
set se le llamo Reaction Heat (25C) | -2 1e+05 kJkamale
Reformador 3’ como se ] Design Reactions | Rating J workshest J Dynamics J
muestra en la figura
6.24. Figura 6.24 Segundo reactor del H-101 A/B

Las corrientes 3A y 4A entran al reactor ERV-101, al igual que la corriente 803A,

solo que esta corriente no estaba adn calculada por el simulador por lo cual se

simula desde la corriente 800A, que es la corriente de alimentacion de aire

proveniente de la atmésfera, conocida por el balance de materia y energia.

Esta corriente entra al compresor C-101A la corriente de salida de este es la

corriente 800 Figura
6.25,
este compresor se le

para calcular

especifico la
temperatura, presion y
flup masico de Ila
corriente de entrada, y
de

corriente de salida.

la presiéon la

— =
Design Mame  |C-1014
Connections Inlet
Parameters 'm .
. Fluid Package
Links i
aziz-1 -
User Yariables
Motes
Energy
I atar - Dot
800 -
i Design | Rating J Wiorksheet J Performance J Dynamics J
_ Deet | T [ lanored

Figura 6.25 Compresor C-101A
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La corriente 800 es alimentada al intercambiador E-105 I-A Figura 6.26, cuyas
corrientes de entrada y salida por la coraza son las 855A Y 856A, por tubos la 800
y 800.1. Las corrientes por la coraza son conocidas por el balance de materia y
energia. Para poder simularlo se especificaron la presion de las corrientes por

tubos y el flujo mésico de la corriente 856 A.

© e10sra o s
Design Tube Side Inlet Mame |[E-1051-4 Shell Side Inlet
Connections [200] 2 5554 2
Parameters —;_'_ r
Specs
X Tube Side Shell Side
User Variables £ z
[ Tubeside Flowsheet [ Sheliside Flowsheet
Notes Caze [Main] Caze [tain)
J_'_L
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
8001 A BERA -
Tube Side Fluid Pka Shell Side Fluid Pka
Bagis-1 - Basis-1 hd
—
Design | Fiating J ‘wiorksheet J Peiformance J Diynamics J HTFS - TASC J HTFS+- Tasc+ J
. —
Delete [ Lgnored

Figura 6.26 Intercambiador E-105-I-A

La corriente 800.1 es alimentada al intercambiador de calor E-105-II-A Figura 6.27
La entrada de corrientes por tubos es la 800.1 y la 803A, por coraza son las
corrientes 853A y 854A. Para poder simularlo se especificaron la presién de la

la

corriente  800.1, P =
temperatura, presion Design Tubs Side Inlet Name [E-105 11 Shel Side Inlet

Connections 300.1 2534 >
y flujo masico de la :"” g I

pee Tube Side Shell Side

CcO I‘I‘I e nte 803A, WserVariables Tubeside Flowshest Shellside Flowsheet

Notes Case [Main) Case [Main]
finalmente la —r
temperatura y TBEDSZSME Dullet _ Ssgisige Dutlet _

., Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
presion de las Feet =] [Boet =]
corrientes 853A vy
854A.
[— Design | R ating J Worksheet J Performance J Diynamics J HTFS - TASC J HTFS+- Tasc+ J
| e

Figura 6.27 Intercambiador E-105-II-A
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La corriente 803A, se aliment6 al reactor ERV-101 para dar como resultado las

corrientes 5A y 6A. En este reactor se llevo a cabo la reaccion siguiente:

CH, + Hy,0 > CO + H, ... .......(42)

Esta reaccidon se ingresa al reactor como reaccion 1, al momento de introducir la

reaccion al simulador se

hizo  diferente, esto
debido a que se trata de
una reaccion reversible
por lo cual en la ventana
de

parte de lista activa se

reaction set, en la

agregaron dos
reacciones la Reaccion

40y 42, Figura 6.28.

¥ Reaction Set: Reformadorl

(=] & ==

Mame  |EEEERES
Set Info
|Sel Type E quilibriurn [ Ready | Advanced...
 Independent
Active List DK Inactive List Operations Attached
I Ran-1 e | <Emphy ERY-101
Rin-2 e
<emphy
Wiew Active, .. | WView Inactive... |
Make Inactive - | £- Make Active |

Figura 6.28 Colocacion de la reaccion para el Reactor |

Finalmente el reactor queda simulado como se muestra en la Figura 6.3.

& ERV-101 - Reformador 1

Design
Connections
Parameters

User ariables

MNotes

[F=5(E=E=>")
Mame |ERY-101
Injets ‘Wapour Outlet
ey 5, -
4
8034
<4 Stream >
- !
Energy [0 ptional) — L Liquid Outlet J
Fluid Package | Basis-1 -
h Design | Reactions J Fiating J "worksheet J Dynamics |

Figura 6.30 Tercer reactor del H-101A/B

Finalmente para alcanzar la composicion indicada a la salida del reformador H-

101A, se agrega un reactor tipo YieldShift (modela reactores usando tablas de
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datos para desarrollar célculos o pueden usarse para reactores que no tienen

modelos), que lleva por nombre Yield-Shift 101, a este reactor se le alimenta las

corrientes 5A Y 6A, la corriente de salida es la corriente 7A.

Para simularlo se va a la

w2 Vieldshift-101

pestafia de Configurar
Modelo y se elige le
parametro de disefio, en
este caso se elige el

Composition Shift
B Design Data

D efinition of vield

Component Baze Yield Specificatior

. Base Yields % Uze percent conversion ™ Usze yield only

- Base Shitts

i~ Efficiencies ) Conversion

- Results B [%] 7]
Hz20 0.19363 | 90.0000 7
co2 0.19363 90.0000
(] 0.00000 0.0000
Hydrogen 0.00000 100, 0000
Mitragen 060226 90.0000
Oxpgen 1.0491e-002 93,9000
Methane 0.00000 100.0000
Ethane 0.00000 100.0000
Fropane 0.00000 100, 0000 .
iPitana I Anann 1nn nnnn

tiempo de reaccion al
interior del reactor. Una
vez que se hubo
especificado ese

“rigld must sum to 1.0

Edit Baze Yield

= Design | Model Confiy  Composition Shi[l| Froperty Shift J work sheet J Dynamics J

Delets S —

[~ lgnored

parametro, se va a la Figura 6.31 Composicion de las corrientes en el cuarto

pestafia de composicion

reactor

de cambio, en ese lugar se manipulan las especificaciones de los rendimientos de

los componentes base, utilizando el porcentaje de conversion, como se muestra

en la figura No. 6.31.

Después se va a la parte de
cambios base, donde se
manipulan las variables de
disefio, una vez que se
realiza esto, se da clic en
normalizar todas las bases
de cambio, como se muestra

en la Figura 6.32 y 6.33.

¥4 VieldShift-101

Composition Shift
[F- Design Data

- Base Yields

- Base Shifts

- Efficiencies
- Results

i Design | Model Corfig  Composition Shifl‘ Property Shift J Workshest J Dynamics J
Delete 1 S

Edit Selected Base Shif |

[E=H E=R =)
igniar_0 [Fange 1)[secal
Min 1] 00C:00: 2.00
Max 000:00:2.00
Current 000:00:20.00
Base 000:00:2.00
Cur_adj 00000800
Base_adj 00C:00:2.00
Drezignar_0 [Range 1] "
[1/seconds) | |
iPentane 0.0000
n-Pentane 0.0000
n-Hexane 0.0000 N
n-Heptane 0.0000 -

Nomaliz= All Base Sifts |

Eraze All Baze Shifts

[ lgnored

Figura 6.32 Ventana de parametros del cuarto reactor
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i Vieldshift-101 = & | 5]
Design Mame |Yie|d8hift-'| o Fluid Pkg | Basis-1 ﬂ
Connections
P Feed Streams
arameters I R
User Vanables B,
< emphy:
loles Product Stream
[rata Model 78 ﬂ
—— — — —_——— =
Make-up Energy Stream (O ptional) Energy Stream [Optional)
| =l | =
t Design | todel Config J Composzition Shift J Property Shift J Wworkzhest J Dynamics J
e

Figura 6.33 Cuarto reactor en el H-101 A/B

La corriente de salida 7A, se alimenta al enfriador E-100, cuya salida es la 850A,
para simular este enfriador se especifica la temperatura, presion y flujo masico de

la corriente 850A.

La corriente 850A se alimenta al E-101A por los tubos, la corriente de salida por

estos mismos es la 851A, mientras que por la coraza entra la corriente 110A vy

p
sale la 111A. Para | =4 =l
i Design Tube Side Inlet Mame |E-10T A Shell Side Inlst
pOdel’ SImU|ar|O se Connections 3508/ 1104 -
. Parameters —;_'_ _'_r
especifica la Epec\j » Tube Side Shell Sids
e vEanes | Tubeside Flowsheet | Shellside Flowshest
temperatura de la | hee I Case (Main] I Case Mar]
corriente 111A, la 3 =T e
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
presion y flujo BiA = 1A =
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pka
masico de 110A, Basi =l Basi =l
Figura 6.34.

t Design | Fiating J Workzheet J Ferfarmance J Dynamics J HTFS - TASC J HTFS+- Tasc+ J

5
Delete LIllgnared

Figura 6.34 Intercambiador E-101A
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La corriente 851A de salida del E-101A, se alimenta al E-102A, por los tubos,

mientras que la corriente de salida por estos es la 852A, por la coraza ingresa la

corriente 115A y sale la 116A, ambas conocidas por el balance de materia y

energia. Pero aun no habian sido calculadas por el simulador asi que se simulo el

D-101A.

Para simular este
tambor de vapor se
parte de que
corrientes se
alimentan a este,
estas son las
corrientes 707A,
608A, 609A, mientras
que las corrientes de
salida son las 600A,
712A,y 701Ay 702A.

Las Gltimas dos

-

- p101A

Design
Connections
Parameters
UzerYariables

Motes

=1 EoE
Meme D014
Inlets
v/ S
HIER Wapour
G032, A =
— B0 A

Energy [0 ptional]

Wessel Fluid Package

Basziz-1 -

Light Liquid
702 A

Heavwy Liquid
7124 hd

a Design | Reactions J Rating J wiorkzheet J Dynamics J

pete | I [ [onorcd

Figura 6.35 Tambor de vapor D-101 A/B

corrientes se unifican como una sola ya que tienen la misma composicion y

condiciones de operacion, a esta se le llama 702. La corriente 707A es conocida

ya que fue calculada por el simulador en el E-108, la corriente 608A y 609A son

conocidas por el balance de materia y energia al igual que las corrientes de salida.

Por lo cual se comenzd con especificar la composicion de 609A, 702 y 608A.

Posteriormente se especifica la temperatura, presion y flujo masico de 609A, 702,

el flujo méasico de 712A y finalmente el de 600A, Figura 6.35.

La corriente 702 es pasada a través del E-114, para obtener la corriente a la

temperatura indicada por el balance de materia y energia, la corriente de salida

de este es la 702M, a la cual se le especifica temperatura y presion, la corriente

resultante es pasada a través del TEE-110 y dividida en las corrientes 701A y

702A.
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Posteriormente la corriente 701A es alimentada al E-104A, por la coraza

obteniéndose como

corriente de salida la
608A, mientras que por
tubos se alimenta la
corriente 854A, para salir
la 855A.La corriente 855
habia

por el

A ya sido
calculada
simulador anteriormente,
al igual que el resto de
las corrientes por tanto
no tuvo

se que

DrE1MA [E=3 Eol =)
Design Tube Side Inlet Mame |E-1044 Shell Side Inlet
Connections 2542 1A h
Patameters —;_'_
G & ' 'l_r
BCT
! Tube Side Shell Side
User Yariables _
| Tubeside Flowshest | Shellside Flawsheet
Notes Case [Main) |_| Caze [Main)
L J h_l_ L J J_'_l.
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
2554 hd [ -
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
Basiz-1 - Basis-1 -
= Design | Rating J “wiorksheet J Performance J [ipnamics J HTFS - TASC J HTFS+- Tasc+ J
S
Delete [ lanored

Figura 6.36 Intercambiador E-104 A

especificar nada, Figura 6.36.

El tambor de vapor lleva un control de calor en su interior que es implementado

por un enfriador llamado E-111 A, debido a que no existe un equipo asi en

ASPEN-HYSYS, se toma como un enfriador aparte.

La corriente 111 A es alimentada al TEE-108 y dividida en dos corrientes la
E111.1.Ay E111.2.A la corriente E111.1.A es alimentada al enfriador E-111A para

dar como corriente de
salida la 610 A. Mientras
que la corriente E111.2A
alimentada al
mezclador MIX-105.

es

La corriente 110A,
proviene del MIX-104, el

cual mezcla la corriente

108A, 602Ay el Na.

T E102 E=1 Hon (=3
Design Tube Side Inlet Mame |E-102 Shell Side Inlst
Connections 8512 1154 hd
Parameters _'_r
1
Specs
Tube Side Shell Side
User Variables
| Tubeside Flowshest | Shellside Flawsheet
Notes Case [Main] Case [Man|
L J J_'_I.
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
8524, hd 1164 -
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
Basiz-1 hd Basiz-1 -
- } -
Design | Rating J ‘worksheet J Peiformance J Dynarnic:s J HTFS - TASC J HTFS+ Tasc+ |
— [ s |
CE I loraed

Figura 6.37 Intercambiador E-103A
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Al intercambiador E-103 A, se alimenta por tubos las corrientes 852A y 853A

mientras que por coraza las 600A y 601A.

La corriente 852A ya se

conocia  anteriormente
por que habia sido
calculada por el
simulador, la corriente
600A habia sido
calculada por el

simulador en el tambor
de vapor por lo cual solo
se especifica la presion

de
Figura 6.37.Esta Ultima

la corriente 601A

TV E103A

Design
Connections
Parameters
Specs
User Varishles

Nates

(=N EoR (=
Tube Side Inket Mame |E-1034 Shel Side Inlst
8524 G00a hd
[l i .l_r
Tube Side Shell Side
| Tubeside Flawsheet | Shellside Flowsheet
Caze [Main] Caze [Main]
L ) h_l_ | ) J_l_l.
Tube Side Outlst Shell Side Outlet
8534 - 8014 -
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
E asiz-1 - Basis1 -

i Design | R ating J ‘Wharkshest J Perfarmance J Dynanics J HTFS - TASC J HTF5 + Tasc+ J

S —
Delete Liflanored

Figura 6.38 Intercambiador E-102

corriente se ingresa al enfriador E-103, dando como resultado la corriente 601.A

gue posteriormente se alimenta a la TEE-111, dando como resultado las corrientes
602A y 603A. La corriente 602 A se alimenta al MIX-104.

Al mezclador MIX-105 son alimentadas las corrientes 610 Ay la E111.2.A para

dar como resultado la corriente 115 A que es alimentada al E-102A.

A este intercambiador

de calor se le
alimentan por la
coraza las corrientes

115 Ay 116 A, y por
tubos
851 A y 852 A. La

corriente 851 A es ya

las corrientes

conocida por el calculo

2 Vieldshift-100

Design
Connections
Parameters
Uzer Variables
MNotes
D ata kodel

[F=%E=R =%
Mame |TigldShift-100 Fluid Pkyg | Basiz-1 -
Feed Streams
1164
<emply>
Product Stream
o, =
——— — —_—— e

 ake-up Energy Stream [Optional)

—

Energy Stream [Optional)

—

a Design| IModel Canfig J Composition Shift J Praperty Shift J Worksheet J Dynamics J

[~ lgnored

Figura 6.39 Reactor 4
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en el simulador, al igual que la corriente 115 A, por tanto solo se especifica la
temperatura y presion de la corriente 852 A, mientras que solo el flujo masico 116
A, Figura 6.38.

La corriente 116 A se alimenta al reactor de cambio YieldShift -100. Este reactor
es implementado como parte del reformador catalitico H-101, del cual se obtiene
como resultado la corriente 8A, este reactor se simula de la misma manera que el
YieldShift-101, Figura 6.39.

La corriente de salida 8A, se alimenta al calentador E-101, el cual se utiliza para
alcanzar la temperatura de salida indicada en el balance de materia y energia, de
este calentador se obtiene la corriente 200A, que es alimentada al intercambiador
E-106A.

Al intercambiador E- [oewe ==
H Design Tube Side [nlel Name |E-1064 Shell Side Inle
106A se alimenta la | ™= ubelsicelol ,ﬁ
corriente 200 A por | ... e==
U fehies Tube Side Shell Side
tubos para dar a la | e m [t Tewnest_|
salida de este la
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
corriente 201 A, y por B - - =]
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
coraza las corrientes — —
702 Ay 609 A. Todas
las corrientes SON | ~ Desion [Rating | “Worksheet | Performance | Dyramics | HTFS - TASC | HTFS+- Tasce |
| S  lgrored
. Delete
conocidas por sus Eoe

calculos previos en el Figura 6.40 Intercambiador E-106A

simulador a excepcion de la corriente 201 A, por lo cual a esta se le especifica,

presiéon temperatura y flujo masico, Figura 6.40.

La corriente 856A es alimentada al compresor C-102 A, para dar como resultado
la corriente 856A.1. Como no se alcanza la temperatura indicada por el balance se

coloco un enfriador el E-105.
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Una vez que se hubo calculado el Diagrama No. 1 se prosigue a simular el
Diagrama No. 2 “Reformacion con Vapor Tren Il de Recuperacién de Vapor de

los Gases de Combustion”.

A este diagrama se le alimenta la corriente 504 B, proveniente de la TEE-105 en el
diagrama No. 1, esta se alimenta al MIX-106 y se mezcla junto con las corriente
502B, para dar la corriente 504.2B, la cual es separada en el TEE-112, para dar

las corrientes D-104.4 y 9B.

La corriente 9B, es alimentada al reformador catalitico H-101B, especificamente al
reactor ERV-100-2, de esta parte en adelante se sigue el mismo procedimiento
gue en el Diagrama 1 para la simulacién de las corrientes. La Unica diferencia que
existe al momento de simular este tren paralelo fue que la corriente de salida del
enfriador E-116, llamada 856.2, se envia al mezclador MIX-115 donde se mezcla

con la corriente 856P, ubicada en el diagrama No.1.

Lo mismo ocurre con la corriente 712B, que se envia al D-102. Este equipo no se

explico su simulacion | € pwe = Ech
anteriormente ya que Design | Hame {D102
C tions -
. R Yapour Outlet |B134 -
se necesitaba de esta Parameters GES "

User Variables <4 Strean >

corriente para poder | Mo

hacerlo. Este separador

—13
. Energy [Optional]
tiene como entradas de o —
. ., ]
al Imentacion |aS “essel Fluid Package Liquid Clutiet
B asis-1 - aE-113 -

corrientes 712A 'y 712B,

-
Design | Reactions JHating J ‘wiorksheet J Dynamics J

para dar como Dokt | I | [svored

resultado las corrientes
613 (Vapor) y a E-
113(Liquido) Figura 6.41. La corriente 613 es enviada al diagrama 6, mientras que

Figura 6.41 Separador D-102

la corriente a E-113, es alimentada al enfriador E-113, dando como resultado la
corriente 714 que es la corriente de agua residual al drenaje. Para poder resolver

el E-113 se especifica la temperatura y presion de la corriente 714.
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Una vez que ya se habia resuelto el Diagrama No. 1 y 2, se puede continuar con
la resolucion del Diagrama No. 3.

Las corrientes que hacian falta para poder resolver el Reactor R-103 son las
corrientes 201A y 201B, las cuales provenian de los intercambiadores A y B. Estas
corrientes son alimentadas al MIX-109, para dar como resultado la corriente
201.Esta corriente se alimenta al reactor Yieldshift, en este reactor se lleva a cabo

la reaccion:
CO + H,0 —» Hy + CO, ... ..... (43)

Este reactor se simula de la misma manera que sus predecesores, Figura 6.42 La

corriente de salida de este reactor es la 202, que es dirigida al E-107 en el

Diagrama 4.
4 VieldShift-102 ==
Design Hame  [ieldShift-102 Flid Pkg | Basis-1 |
Connections
P Feed Streams
arameters I 20
Uzer Wariables <emplys
Wl Fraduct Stream
Data Model S0CE ﬂ
—r— — —] —_—— — 3=
M ake-up Energy Stream [0 ptional) Energy Stream [Optional]
| =] | =)
- —
Design | Maodel Config J Carnposition Shift J Property Shift J Wwiorkshest J Diynamics J
I [ lovoed

Figura 6.42 Reactor 2

Una vez que habian sido calculados los primeros 4 diagramas se prosiguio a
simular el Diagrama No. 5, que es consistente en “Purificacién del hidrégeno
Producto”. Para simular este diagrama se comienza por simular el D-104, que es

un separador de liquidos y gases de desfogue.
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A este tanque ingresan
de

diagramas 1 al 4. Estas

provenientes los

son las corrientes D-104.3,
D-104.4, D-104.2 y D-

104.1 y D-105L, todas
calculadas con
anterioridad por el

simulador. La corriente D-
104.2 que proviene del
TEE-105 se le especifica

el flujo volumétrico. Las

las siguientes corrientes de alimentacion, todas

T oo =1 [Ho =
Design Hame |p-104
Inlets
E 01043 |
Parameters D-104.4 W apour Outlet
User Yariables D-104.2 Refineria 1 A
01041 hd
Motes —
—_— — =
Liquid Dutlet
refineria 2 A
!
Energy [Optional] i |
: Y
Weszel Fluid Package
B asis-1 hd
—
Design| Feactions J Fiating J Workshest J Dynamics J
Dektc | I | lonorcs

Figura 6.43 Tanque D-104

corrientes de salida de este separador son Refineria 1 y Refineria 2.

La corriente refineria 2 se alimenta a la bomba P-102A/B, que tiene como corriente

de salida la corriente que lleva por nombre “refineria 3”, a esta se le especifica la

temperatura para poder calcularla, Figura 6.44.

& p102 478 oo e
Design Mame ’W
Connections
Parameters Outlet
Curves Inlet Im‘
Links ﬂ
UserVariables :)
Hotes
—=/ ="\
Energy Fluid Package
|bamba p-102 | | Basis-1 |

i Design | Rating J ‘whork sheet J Performance J Dynamics J

Dekts | R - On [ lonorcd

Figura 6.44 Bomba P-102 A/B
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La corriente 210 proveniente del D-107 en el diagrama No. 4, se alimenta a la

Unidad de Paquete | i pean =
por Presion Design
Cambiante PE'201, Connectlions Irlets | Oxerhead Outist
. Parameters 210 400
como este eC]UIpO Splts << Stream »» << Stream »»
no estd tal cual | T EFon - X
User Variables .
diSponibIe en e| Maotes Energy Streams Bottoms Outlet
<< Stream »> | |5|J|j ﬂ
simulador, se
Fluid Plg | Basis-1 -]

SImU'O como un _: Dezign | Rating J Wwiork sheet J Diptamics J

separador de Dt

componentes, el

[ lgnored

Figura 6.45 Paquete de adsorcion por presion cambiante PE-201
cual se calcula de

la misma manera que sus anteriores como se muestra en las Figura 6.45.

Las corrientes de salida son la 400 y 500, a las cuales se les especifica la

temperatura y presion para poder resolver el separador, Figura 6.46.

T et oo
Design Split Fractions [Overheads/Bottoms]
Connections LI anl el
Hz20 00007 0.9999
Parameters coz 0. 0000 1.0000 |
Splits Co 0.0000 1.0000
) Hydrogen 0.2300 11200
TBP Cut Paint Nitragen 0.2000 0.6000
User Vanables O=ygen 0.0000 1.0000
Motes Methane 0.0030 0.9970
Ethane 0.0000 1.0000 |
Setto?0000 | Settonooon |
e Deszign | Rating J whorkzheet J Dynarnics J
Delete I [ lgnored

Figura 6.46 Determinacion de las fracciones de composicion
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La corriente 400 se alimenta a la C-103 A/B para dar como resultado la corriente

401, la cual para poder resolverla se manipula en la pestafia de pardmetros de

disefio la eficiencia poli tropica y el duty, Figura 6.47.

La corriente 500 se divide en el TEE-117 en la corriente 500A y 500B que son

enviadas al H-101A y B en el diagrama 1 y 2 respectivamente.

La corriente 401 se
alimenta al enfriador
E-111, que tiene
como corriente de
salida la corriente
402, a esta se le
especifica la
temperatura y
presion. La corriente
402 se alimenta a la
TEE-116, que da
como resultado las
corrientes 405 y 403.

e =
Design Mame |C-103 478
Connections Inlet
Parameters 400 i .
. Fluid Package
Links :
User Vaniables
Nates
Energy
ALC C103 - Ot
401 v
= Design | R ating J Worksheet J Performance J Dynamics J
_ Deke | N I lgnored

Figura 6.47 Compresor C-103

La corriente 405 ingresa al MIX-100 junto con la corriente 104 para dar la 105

antiguamente

calculada por el
simulador. Mientras
que la corriente 403
fue el hidrégeno

producto final.

Finalmente solo resta

la simulacion del

4 Ec1m

Design
Connections
Parameters
User Wariables

Motes

Irlet

JFE]

Name EC-101
Energy
K =]

: i Olutlet

Fluid Package
Basis-1

604

[E= on (=

t Design | Rating J Wrkshest J Perfarmance J Dyrarmics J

Dt | | | onored

Figura 6.48 Calentador EC-101
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Diagrama No. 6 “Sistema de Vapor y Condensado”, este diagrama unifica el
sistema de vapor de los 5 diagramas previos. Por lo cual solo resta calcular los

equipos que aun no han sido simulados como el EC-101 y EC-102.

Para ello se partié del mezclador MIX-110, el cual mezcla las corrientes 603A y B,
proveniente del E-103A y B, el cual da como resultado la corriente 603M, que se
vuelve a ingresar al mezclador MIX-111, junto con la corriente 650, la cual es el
Vapor a alta presion de la refineria, son mezcladas para dar la corriente 650M.
Esta se mezcla con la corriente 777 que proviene del E-106 en el diagrama No. 4,
y se alimenta al TEE-118, dividiéndose en la corriente 704 y 777.2. La mezcla
ocurre en el MIX-112, para dar la corriente 703M que es alimentada al calentador
EC-101, para dar como resultado la corriente 604, este calentador se simula
especificando la temperatura y presion de 604, Figura 6.48.

La corriente 604 se alimenta a la TEE-119, para dar como resultado las corrientes
605 y 606, para calcular este equipo se especifica el flujo masico de la corriente
605.La corriente 605 es el vapor a presion media que es alimentado a la refineria,

mientras que 606 es el vapor utilizado como motor de los compresores.

El mezclador MIX-113 es alimentado por las corrientes 613, 618, 619 y 621 que
son el vapor de los compresores, de la mezcla se obtiene la corriente 623M, la

cual es alimentada | # eci02 F=5 EoE =5
al calentador EC- Design Name T2

Connections
102 pal’a dar como Parameters Energy

User Yariables b ﬂ |.-’3.U><'| 16 ﬂ
resultado la | |y
corriente 602, este gj Outlet

H . B22 -
calentador se simula F‘IgwdE?ckage
a8 -

especificando la
temperatura y t Design | R atitg J Worksheet J Perfarmance J Dynarnics J

y Doktc | 1 | [
presion de la _ b | :

Corriente de Sa"da, Flgura649 Calentador EC-102

Figura 6.49.
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CAPITULO VII

ANALISIS Y RESULTADOS

En este capitulo se presentan las tablas de resultados obtenidas como resultado
de la simulacion y su correspondiente comparacion con las corrientes obtenidas

de los datos de diseno.

Una vez que se termin6 la simulacién se prosiguid a revisar los resultados
obtenidos, para ello se comparo los datos del balance de materia y energia con los
obtenidos por el simulador ASPEN-HYSYS. Cabe mencionar que para realizar

este analisis se analizaron las principales corrientes de proceso.

En las tablas que se enlistan a continuacion se mostrara el balance de materia y
energia y sera representado siempre con una T al lado de la corriente, mientras

gue los célculos realizados por el simulador seran representados por una H.

Tabla 7.0 Tabla comparativa de corrientes 100 a la 105

Numero de 100T 100H 104T 104H 105T 105H
Corriente
Fase G G G G G G
Tipo Gas Gas Gas Gas Gas Gas

Natural Natural Natural Natural Natural Natural
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 20 20 20 19.4 19 19.26
Presion (kg/cm2) 35.4 354 34.3 34.3 34.3 34.3
Flujo masico (kg/h) | 17648 17648 17164 17164 17222 17221
Flujo molar 960 960.3 934 934 962 961.9
(kmol/h)

Componentes
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(%omol)
CO2 0.80 0.8 0.80 0.8 0.78 0.78
CO 0.00 0 0.00 0 0.00 0
H2 0.00 0 0.00 0 291 2.9
H20 0.00 0 0.00 0 0.00 0
N2 1.02 1.02 1.02 1.02 1.00 1.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 86.10 86.11 86.10 86.11 83.59 83.61
C2 10.50 10.50 10.50 10.50 10.19 10.20
C3 1.18 1.18 1.18 1.18 1.15 1.15
IC4 0.11 0.11 0.11 0.11 0.11 0.11
NC4 0.17 0.17 0.17 0.17 0.17 0.17
IC5 0.04 0.04 0.04 0.04 0.04 0.04
NC5 0.04 0.04 0.04 0.04 0.03 0.04
NC6 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004
SO2 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002

En la tabla No. 7.0 se observa las corriente 100 de alimentacion al proceso segun
el balance de materia y energia, y el calculo obtenido por el simulador,
observamos que las condiciones de operacion son iguales en ambas. Analizando
el resto de las corrientes observamos que existen variaciones practicamente

despreciables en las condiciones de operacion y en las composiciones.

Tabla 7.1 Tabla comparativa de corrientes 106 a 108

NUmero de Corriente 106T 106H 108A/B T 108A/B H
Fase G G G G
Tipo Gas Gas Gas Gas
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Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C)
Presion (kg/cm2)
Flujo masico (kg/h)
Flujo molar (kmol/h)
Componentes (%omol)
CcOo2
CO
H2
H20
N2
02
C1
C2
C3
IC4
NC4
IC5
NC5
NC6
NC7
C2H4
C3H6
H2S
SO2

Natural

375
34
17222
962

0.78
0.00
291
0.00
1.00
0.00
83.59
10.19
1.15
0.11
0.17
0.04
0.03
0.03
0.00
0.00
0.00
0.0004
0.0002

Natural

375
34
17221
961.9

0.78
0
2.9
0
1.00
0.00
83.61
10.20
1.15
0.11
0.17
0.04
0.04
0.03
0.00
0.00
0.00
0.0004
0.0002

Natural

375
33.2
8611

481

0.78
0.00
291
0.00
1.00
0.00

83.59
10.19

1.15
0.11
0.17
0.04
0.03
0.03
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

Natural

375
33.2
8611

481

0.78
0
2.9
0
1.00
0.00
83.61
10.20
1.15
0.11
0.17
0.04
0.04
0.03
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

En esta tabla 7.1 observamos a la corriente 106 que es alimentada al

intercambiador E-107, esta corriente no presenta variacion en las condiciones de

operacion, mientras que en cuanto a la composicion las variaciones son minimas.
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En cuanto a las corrientes paralelas 108A/B que se encuentran a la salida de la

TEE-104, se observa el mismo comportamiento que el de la corriente 106.

Tabla 7.2 Tabla comparativa de corrientes 110-116

Numero de 110A/B T 110A/B H 116A/BT 116A/BH
Corriente
Fase G G G G
Tipo Gas de Gas de Gas de Gas de
alimentacion  alimentacion alimentacion  alimentacion
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 347 349.2 560 613.6
Presion (kg/cm2) 32 32 29 29
Flujo masico (kg/h) 38859 38859 38859 38859
Flujo molar 2160 2160 2160 2160
(kmol/h)
Componentes
(%omol)
CO2 0.17 0.17 0.17 0.17
CO 0.00 0 0.00 0.00
H2 0.65 0.65 0.65 0.65
H20 77.73 77.73 77.73 77.73
N2 0.22 0.22 0.22 0.22
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 18.61 18.62 18.61 18.61
C2 2.27 2.27 2.27 2.27
C3 0.26 0.26 0.26 0.26
IC4 0.02 0.02 0.02 0.02
NC4 0.04 0.04 0.04 0.04
IC5 0.01 0.01 0.01 0.01
NC5 0.01 0.01 0.01 0.01
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NC6 0.01 0.01 0.01 0.01
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En la tabla No. 7.2, observamos a las corrientes paralelas 110A/B las cuales son
obtenidas de los mezcladores MIX-104 y MIX107, respectivamente, en estas
corrientes lo Unico que varia en cuanto a sus condiciones de operacion es la
temperatura, mientras que la composicion es practicamente la misma. En cuanto a
las corrientes paralelas 116A/B localizadas a la salida de los intercambiadores E-
102 A/B, se observa una evidente variacion de la temperatura, esto pudo deberse
a que en esta simulacion no se incluyeron controladores, como en este caso fue el
control de temperatura ubicado en la corriente 111A, a través de una valvula que
es abierta o cerrada dependiendo de la temperatura. En cuanto a su composicion

esta es la misma.

Tabla 7.3 Tabla comparativa de corriente 200-201

NUmero de 200A/B T 200A/BH 200A/B P 201T 201H
Corriente
Fase G G G G G
Tipo Gas Gas Gas Gas Gas

reformado reformado reformado reformado reformado

Condiciones de

Operacién
Temperatura (°C) 810 147.9 810 345 345
Presion (kg/cm?2) 24.9 24.9 24.9 24.7 24.7
Flujo masico (kg/h) 38859 38859 38859 77718 77717
Flujo molar 2931 2926 2926 5861 5853
(kmol/h)
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Componentes

(%omol)

CO2 6.20 6.23 6.23 6.20 6.23
(6{0) 7.08 7.15 7.15 7.08 7.15
H2 43.73 43.7 43.7 43.73 43.70
H20 38.07 38.03 38.03 38.07 38.03
N2 0.16 0.16 0.16 0.16 0.16
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 4.75 4.73 4.73 4.75 4.73
C2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.3 observamos a las corrientes paralelas 200A/B, las cuales se
encuentran a la salida del YieldShift-100 y del YieldShift-100-2. Como podemos
observar la corriente a la salida del reactor tiene composiciones similares a las
indicadas por el balance, lo Unico que varia es la temperatura en las condiciones
de operacion, esta es menor a la indicada, por lo cual se introdujeron los
calentadores E-101y E-101-2, para lograr la temperatura indicada en el balance.
La variacion de la temperatura a la salida de este reactor pudo deberse a que se

simularon los reactores como un conjunto simulando ser el reformador catalitico H-
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101A, por lo cual no se opera de la misma forma, variando asi los parametros de

temperatura y presion.

En esta tabla igualmente observamos la corriente 201, que se localiza a la entrada
del reactor R-103, en esta observamos que las condiciones de operacion y las

composiciones son practicamente las mismas.

Tabla 7.4 Tabla comparativa de corriente 201-202

Numero de Corriente 201A/IB T 201A/BH 202T 202H
Fase G G G G
Tipo Gas Gas Gas de Gas de
reformado reformado cambio cambio
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 345 345 400.5 400
Presion (kg/cm2) 24.7 24.7 24 24
Flujo mésico (kg/h) 38859 38859 77718 77718
Flujo molar (kmol/h) 2931 2926 5861 5805
Componentes (%omol)
CcOo2 6.20 6.23 11.39 11.80
CO 7.08 7.15 1.89 1.83
H2 43.73 43.70 48.92 48.76
H20 38.07 38.03 32.88 32.70
N2 0.16 0.16 0.16 0.16
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 4.75 4.73 4.75 4.75
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 129




CAPITULO VII
ANALISIS Y RESULTADOS

NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.4 observamos a las corrientes paralelas a la salida de los
intercambiadores E-106A/B, en estas las condiciones de operacién son las
mismas lo Unico que varia es el flujo molar esto debido a las ligeras variaciones en
la composicion. Analizando la corriente 202 localizada a la salida del reactor R-103

observamos el mismo comportamiento que el de las corrientes 201A/B.

Tabla 7.5 Tabla comparativa de corriente 203-205

Numero de 203T 203H 205T 205H 205P
Corriente
Fase G G G G G
Tipo Gas Gas Gas de Gas de Gas de
reformado reformado  cambio cambio cambio
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 319 317.3 160 160 160
Presion (kg/cm2) 23.9 23.9 23.5 23.79 23.6
Flujo masico (kg/h) | 77718 77718 70684 77718 71219
Flujo molar 5861 5805 5471 5805 5445
(kmol/h)
Componentes
(%omol)
CO2 11.39 11.80 12.20 11.80 12.580
CO 1.89 1.83 2.02 1.83 1.960
H2 48.92 48.76 52.42 48.76 51.990
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H20 32.88 32.70 28.09 32.70 28.24
N2 0.16 0.16 0.17 0.16 0.17
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Cl 4.75 4.75 5.09 4.75 5.06
C2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Aqui en la tabla No. 7.5 observamos a la corriente 203 que se localiza a la salida
del intercambiador E-107, aqui las condiciones de operacién son muy parecidas,
lo Unico que varia ligeramente es la temperatura y el flujo molar, las
composiciones varian igualmente, pero dicha variacibon es practicamente

despreciable.

En esta misma tabla se localiza la corriente 205 cuya ubicacion esta a la salida del
E-108, esta corriente varia en su resultado, como se explicé en el Capitulo VI
debido a que no se simulo el intercambiador con el control de nivel que lo que
hacia era recircular una parte de la corriente de alimentacion, para lograr la misma
composicion, por ello se agrego el separador de composicion D-109, de ahi se
obtiene la corriente 205P, cuyas composiciones y condiciones de operaciéon son

muy parecidas a la corriente 205T del balance.
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Tabla 7.6 Tabla comparativa de corriente 208-301

Numero de 208T 208H 210T 210H 301 T 301 H
Corriente
Fase G G G G L L
Tipo Gasde Gasde Gasde Gasde Condensad Condensad
cambio cambio cambio cambio o de o de
Proceso Proceso
Condiciones
de Operacién
Temperatura 70 70 35 35 160 160
Q)
Presién 22.9 22.9 22.6 22.6 23.5 23.5
(kg/cm2)
Flujo masico | 44027 44547 43186 43716 7034 6499
(kg/h)
Flujo molar 3991 3964 3945 3918 390 361
(kmol/h)
Componente
s (Yomol)
CcOo2 16.72 17.28 16.92  17.48 0.01 0.01
CO 2.77 2.69 2.80 2.72 0.00 0.00
H2 71.85 71.41 72.70 72.25 0.01 0.01
H20 1.44 1.44 0.27 0.28 99.98 99.98
N2 0.24 0.24 0.24 0.24 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 6.98 6.95 7.07 7.03 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
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NC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.6 observamos la corriente 208 que se localiza a la salida del
separador D-106, analizando los resultados obtenidos en el simulador observamos
gue las condiciones de operacion en cuanto a presion y temperatura son las
mismas, la variacion se encuentra en el flujo masico y molar, esto puede deberse
a gue se trata de la misma linea de proceso derivada de la separacion de la
corriente 205, como se explico en el parrafo anterior. Las composiciones son
practicamente las mismas la Unica que varia de forma mas notable es la del CO,.
El mismo comportamiento se observa en la corriente 210 localizada a la salida del

D-107, la razén es la misma.

En esta misma tabla se encuentra la corriente 301, que junto con la corriente 205P
se encuentran a la salida del separador de composicion D-109, en esta corriente
varia unicamente los flujos masicos y molares, esto puede deberse a la anexion
de este equipo, pese a eso se obtienen las mismas composiciones que en el

balance.

Tabla 7.7 Tabla comparativa de corriente 302-303

Numero de 302 T 302 H 303T 303 H
Corriente
Fase L L L L
Tipo Condensado Condensado Condensado  Condensado
de Proceso de Proceso de Proceso de Proceso
Condiciones
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de Operacién
Temperatura
(°C)
Presion
(kg/cm2)
Flujo masico
(kg/h)
Flujo molar
(kmol/h)
Componentes
(%mol)
CO2
CO
H2
H20
N2
02
C1
Cc2
C3
IC4
NC4
IC5
NC5
NC6
NC7
C2H4
C3H6
H2S
SO2

26657

0.00 0.00 0.00 0.00

100.00 100.00 100.00 100.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00

0.00 0.00 0.00 0.00
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En esta tabla 7.7 se observa la corriente 302 que es la corriente liquida del
separador D-106, en esta corriente observamos que las condiciones de operacion
son practicamente las mismas, en cuanto a las composiciones estas son iguales.
También observamos a la corriente 303 que igualmente es la corriente liquida del
separador D-107, aqui observamos el mismo comportamiento que en la corriente
302.

Tabla 7.8 Tabla comparativa de corriente 304-400

Numero de 304 T 304 H 400T  400H
Corriente
Fase L L G G
Tipo Agua de Agua de Hidrog Hidrége
alimentacion a alimentacion a eno no
caldera caldera
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 105 105 40 40
Presion (kg/cm2) 1.3 1.236 21.9 21.9
Flujo mésico 90766 90766 5149 5089
(kg/h)
Flujo molar 5038 2526 2494
(kmol/h)
Componentes
(%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 99.90 99.89
H20 100.00 100.00 0.00 0.00
N2 0.00 0.00 0.07 0.08
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.03 0.03
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C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.8 se observa la corriente 304 que se localiza en una de las salidas
del tanque de agua D-103, aqui observamos que tanto las condiciones de
operacion como las composiciones son las mismas tanto en lo obtenido con el
balance de materia como en el simulador. En esta tabla también tenemos a la
corriente 400 localizada a la salida del PE-201, aqui observamos que en cuanto a
la temperatura y presion se obtuvieron los mismos resultados, lo Unico que vario
fueron los flujos mésicos y molares, esto debido a que la corriente 210 es
alimentada a este, esta corriente esta en la misma linea de proceso que la 205, a
esto se puede deber esta variacién. Las composiciones son iguales.

Tabla 7.9 Tabla comparativa de corriente 403-405

Numero de Corriente 403T 403H 405T 405H
Fase G G G G
Tipo Hidrégeno Hidrégeno Hidrogeno Hidrégeno
Condiciones de Operacion
Temperatura (°C) 38 38 38 38
Presion (kg/cm2) 36 36 36 36
Flujo masico (kg/h) 5092 5032 57 57
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Flujo molar (kmol/h) 2498 2466 28
Componentes (%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 99.90 99.89 99.90 99.89
H20 0.00 0.00 0.00 0.00
N2 0.07 0.08 0.07 0.08
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.03 0.03 0.03 0.03
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.9 tenemos la corriente 403 que es la corriente producto de la
planta, esta es una de las corrientes mas importantes en el proceso ya que con
base en esta fue realizada nuestra simulacién, como se observa en esta tabla se
obtuvieron las mismas condiciones de operacion, no se obtuvo el mismo flujo no
obstante el margen de error es pequefio, aunado a esto las composiciones son

practicamente iguales.
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También se tiene la corriente 405 que es obtenida de la TEE-116, esta corriente
como se muestra tiene practicamente las mismas condiciones de operacion y

composiciones.

Tabla 7.10 Tabla comparativa de corriente 500

Numero de Corriente 500T 500H 500A/BT 500A/BH
Fase G G G G
Tipo Gas de Gas de Gas de Gas de
Escape Escape Escape Escape
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 30 22.11 30 22.11
Presion (kg/cm2) 1.3 1.3 1.3 1.3
Flujo masico (kg/h) 38037 38628 19018 19314
Flujo molar (kmol/h) 1419 1424 709 712
Componentes (%omol)
CO2 47.06 48.09 48.09 48.09
CO 7.80 7.48 7.48 7.48
H2 24.26 23.85 23.85 23.85
H20 0.75 0.76 0.76 0.76
N2 0.55 0.53 0.53 0.53
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 19.59 19.28 19.28 19.28
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
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C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00

Analizando esta tabla que contiene la corriente 500 localizada a la salida del PE-
201, aqui observamos que varia la temperatura, presion y flujo masico, esta
variacion es minima, lo mismo que las composiciones, estas variaciones podrian
deberse a que se simulo este equipo como un separador de composicién siendo
gue en la realidad se trata de un adsorberdor selectivo que opera con la presion

como principal parametro.

En esta tabla también tenemos a las corrientes paralelas 500A/B que resultan de
la divisibn de la corriente 500, estas corrientes presentan el mismo

comportamiento de su predecesora.

Tabla 7.11 Tabla comparativa de corriente 502-504

NUmero de 502A/BT 502A/B H 504A/B T 504A/B H
Corriente
Fase G G G G
Tipo Gas Gas Gas Gas
combustible combustible combustible combustible
Condiciones de
Operacioén
Temperatura (°C) 4.6 4.6 28 28
Presion (kg/cm2) 5.1 9.472
Flujo mésico (kg/h) 242 242
Flujo molar (kmol/h) 13 13.17
Componentes
(%omol)
CO2 0.80 0.80 0.00 0.00
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CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 49.10 49.10
H20 0.00 0.00 0.00 0.00
N2 1.02 1.02 0.20 0.20
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 86.10 86.11 10.90 10.90
C2 10.50 10.50 13.10 13.10
C3 1.18 1.18 15.60 15.60
IC4 0.11 0.11 10.40 10.40
NC4 0.17 0.17 0.00 0.00
IC5 0.04 0.04 0.00 0.00
NC5 0.04 0.04 0.00 0.00
NC6 0.03 0.03 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.30 0.30
C3H6 0.00 0.00 0.40 0.40
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.11 observamos que para las corrientes 502A/B obtenidas de la
TEE-100 el Unico dato de las condiciones de operacion que varia es la presion, el
resto de los valores es practicamente igual a los proporcionados por el balance de
materia y energia. En cuanto a las corrientes 504 A/B gue son obtenidas del
separador D-108 las condiciones de operacion y composicién son las mismas en

ambas corrientes.

Tabla 7.12 Tabla comparativa de corriente 600-601

Numero de 600A/BT 600A/BH 601A/BT 601A/BH 601A/BP

Corriente

Fase G G G G G

Tipo Vapor a Vapor a Vapor a Vapor a Vapor a
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Condiciones
de Operacion
Temperatura
(°C)
Presion
(kg/cm2)
Flujo masico
(kg/h)
Flujo molar
(kmol/h)
Componente
s (Yomol)
CO2
CO
H2
H20
N2
02
Cl
C2
C3
IC4
NC4
IC5
NC5
NC6
NC7
C2H4
C3H6

245

37

0.00
0.00
0.00

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

presion

media

43113

2393

100.00

presion

media

245

37

43114

2393

0.00
0.00
0.00

100.00

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

presion

media

346

35

43113

2393

0.00
0.00
0.00
100.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

presion

media

317.5

35

43114

2393

0.00
0.00
0.00
100.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

presion

media

346

35

43114

2393

0.00
0.00
0.00
100.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
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H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

En la tabla 7.12 notamos que en el caso de las corrientes 600 A/B que se localizan
a la salida de los tambores de vapor no existen variaciones apreciables entre los
calculos realizados por el balance de materia y energia y el simulador ASPEN-
HYSYS. En cuanto a las corrientes 601A/B que se encuentran localizadas a la
salida del E-103 A/B, en estas corrientes las condiciones de operacion varian en la
temperatura, por lo cual se agregd un calentador que calentara dicha corriente a la

temperatura indicada por el balance, estas son las corrientes 601 A/B P.

Tabla 7.13 Tabla comparativa de corriente 602-603

Namero de 602 AIB T 602 A/B H 603 A/BT 603 A/B H
Corriente
Fase G G G G
Tipo Vapor a Vapor a Vapor a Vapor a
presion media presion media presion media presién media
Condiciones de
Operacioén
Temperatura 346 346 346 346
(°C)
Presion 35 35 35 35
(kg/cm2)
Flujo masico 30248 30248 12866 12866
(kg/h)
Flujo molar 1679 1679 714 714
(kmol/h)
Componentes
(%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
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H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En la tabla No. 7.13 observamos que las corrientes paralelas 602 A/B localizadas
a la salida de la TEE-111 y 113, estas corrientes como se observan tienen las
mismas condiciones de operacion y composiciones que las corrientes reportadas
en el balance de materia y energia. Las corrientes paralelas 603A/B son obtenidas
de los mismos equipos que las corrientes 602A/B, por lo cual se observa el mismo

comportamiento que estas.

Tabla 7.14 Tabla comparativa de corriente 203-205

NUmero de 604 T 604 H 605 T 605 H 607 T 607 H
Corriente

Fase G G L L G G
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Tipo Vapor a Vapor a
presion presion

media media

Condicione
s de

Operacion

Temperatura
(°C)

Presion
(kg/cm2)

Flujo mésico 25733
(kg/h)

Flujo molar
(kmol/h)

Component
es (Y%omol)

CO2

CO 0.00 0.00

B

H20 100.00 100.00

N2

02

C1

Vapor a Vapora Ventilac Ventilac
presion presion i6n a i6n a

media media atm. atm.

21391 12866 12866

0.00 0.00 0.00 0.00

100.00 100.00 99.87 99.87
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Cc2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Analizando esta tabla 7.14 observamos la corriente 604 obtenida a la salida del
desobrecalentador EC-101, esta presenta las mismas condiciones de operacion
gue en el balance de materia y energia, solo se observa una ligera variacion en el
flujo masico, las condiciones en ambas son las mismas. Esta tabla igualmente
muestra a la corriente 605 localizada a la salida del TEE-119, esta corriente tiene
las mismas condiciones y composiciones que su semejante en el balance de
materia y energia, la corriente 607 localizada a la salida del D-103, comparando lo
obtenido con el simulador y lo obtenido con el balance observamos que se

obtuvieran las mismas condiciones de operacion y composiciones.

Tabla 7.15 Tabla comparativa de corriente 608-609

Numero de 608A/B T 608A/B H 609A/B T 609 A/B H
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Corriente
Fase Vv Vv \Y \Y
Tipo Vapor a Vapor a Vapor a Vapor a
presion media presion media presion media presion media
Condiciones de
Operacion
Temperatura 245 245 245 245
(°C)
Presion 37 37 37 37
(kg/cm2)
Flujo masico 14849 14849 27199 27199
(kg/h)
Flujo molar 824 1510
(kmol/h)
Componentes
(%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
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C2H4
C3H6
H2S
SO2

0.00
0.00
0.00
0.00

0.00
0.00
0.00
0.00

0.00
0.00
0.00
0.00

En esta tabla 7.15 observamos las corrientes paralelas 608A/B localizadas a la

entrada de los tambores de vapor D-101A/B, aqui observamos que se obtuvieron

las mismas condiciones de operacion y composiciones que en el balance. En

cuanto a las corrientes 609A/B localizadas a la salida de los E-106, se observan

los mismos resultados que en la corriente 609A/B.

Tabla 7.16 Tabla comparativa de corriente 613-620

Numero de 613 T 613 H 620 T 620 H
Corriente
Fase G G G G
Tipo Vapor a Vapor a Vapor a Vapor a
presion baja presion baja tanque tanque
Condiciones de
Operacioén
Temperatura (°C) 149 149 150 150
Presion (kg/cm2) 4.7 4.7 4.5 1.236
Flujo masico (kg/h) 624 624 682
Flujo molar (kmol/h) 35 35 38
Componentes
(%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
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C1
C2
C3
IC4
NC4
IC5
NC5
NC6
NC7
C2H4
C3H6
H2S
SO2

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

En esta tabla 7.16 observamos a la corriente 613 localizada a la salida del D-102,

se observa una evidente variacion en el flujo masico, esta corriente varia en este

punto debido a que asi lo calculo el simulador, el resto de las condiciones cuadra

con las indicadas por el balance. En cuanto a la corriente 620 localizada a la

entrada del D-103, se obtuvieron los mismos resultados que en el balance de

materia y energia, lo Unico que varia es la presion.

Tabla 7.17 Tabla comparativa de corriente 622-650

Numero de 622 T 622 H 650 T 650 H
Corriente
Fase V V Vv
Tipo Vapor a Vapor a Vapor a alta Vapor a
presién baja  presion baja presion presién baja
Condiciones de
Operacioén
Temperatura (°C) 245 245 466 466
Presion (kg/cm2) 37 37 61
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Flujo masico (kg/h) 14849 14849
Flujo molar 824
(kmol/h)
Componentes

(%omol)

CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.17 se observa a la corriente 622, localizada a la salida del EC-102,
como se observa en la tabla tiene la misma composicién y condiciones que la
corriente tedrica. En cuanto a la corriente 650 localizada a la entrada del
mezclador MIX-111, observamos el mismo comportamiento que con la corriente
622.
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Tabla 7.18 Tabla comparativa de corriente 700-701

Numero de 700 T 700 H 701 A/BT 701 A/BT
Corriente
Fase L L Vv Vv
Tipo Agua de Agua de Agua de Agua de
alimentacion a alimentacion a alimentacion a alimentacion a
caldera caldera caldera caldera
Condiciones
de
Operacién
Temperatura 118 118 225 225
°C)
Presion 33 33 37 37
(kg/cm2)
Flujo masico 56647 56647 14849 14849
(kg/h)
Flujo molar 3144 3144 824
(kmol/h)
Componente
s (Yomol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 150




CAPITULO VII
ANALISIS Y RESULTADOS

IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.18 se observa a la corriente de agua de alimentacion a calderas
del Limite de Bateria, se podria pensar que no se requiere colocar esta corriente
ya que es conocida por el balance de materia, sin embargo el D-103 que es el
equipo al cual ingresa esta corriente cambia las condiciones o los flujos de las
corrientes si no se simula de manera correcta por ello se anexo esta corriente para
reafirmar la veracidad en cuanto a la validez de esta simulacion. En esta tabla
igualmente se muestra las corrientes paralelas 701A/B, localizadas a la salida del
D-101A/B, aqui se observa que se obtuvieron los mismos resultados que en el
balance de materia y energia.

Tabla 7.19 Tabla comparativa de corriente 702-704

NUumero de 702 A/IBT 702 A/BT 704 T 704 H
Corriente
Fase \% \% L L
Tipo Agua de Agua de Agua de Agua de
alimentacion a alimentacion a alimentacion a alimentacion a
caldera caldera caldera caldera
Condiciones
de
Operacioén
Temperatura 225 225 106 115.8
(°C)
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Presion 37 37 39.7 39.7
(kg/cm2)
Flujo masico 27199 27199 90765 90765
(kg/h)
Flujo molar 1510 5038 5038
(kmol/h)
Componente
s (Y%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
S02 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.19 observamos a las corrientes 702A/B, localizada a la salida del
D-101A, observamos que se obtienen las mismas condiciones de operacion y
composicion que las indicadas en el balance. En cuanto a la 704 la cual se
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encuentra localizada a la salida de la TEE-118, aqui observamos que la

temperatura varia Unicamente pero lo hace levemente.

Tabla 7.20 Tabla comparativa de corriente 706-707

Numero de 706 T 706 H 707 AIBT 707 A/IB H
Corriente
Fase L L L L
Tipo Agua de Agua de Agua de Agua de
alimentacion a alimentacion a alimentacion a alimentacion a
caldera caldera caldera caldera
Condiciones
de
Operacioén
Temperatura 225 221.7 225 221.7
°C)
Presion 39.4 39.4 394 394
(kg/cm2)
Flujo masico 90765 90765 45382 45383
(kg/h)
Flujo molar 5038 5038 2519 2519
(kmol/h)
Componente
s (%omol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
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C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.20 se encuentra la corriente 706 localizada a la salida del E-108,
aqui observamos una ligera variacion en la temperatura derivada del célculo del
intercambiador de calor en el simulador, el resto de las variables son iguales en
ambas corrientes. Después se tiene las corrientes 707 A/B que se encuentran a la
salida del TEE-109 en esta observamos que de las condiciones de operacion lo

anico que varia es la temperatura ya que el resto de estas es igual a la del balance.

Tabla 7.21 Tabla comparativa de corriente 712-714

NUumero de 712AB T 712AB T 714 T 714 H
Corriente
Fase L L L L
Tipo Caldera de Caldera de Caldera de Caldera de
purga purga purga purga
Condiciones de
Operacién
Temperatura (°C) 245 245 50 50
Presion (kg/cm2) 37 37 4.5 4.5
Flujo masico (kg/h) 2269 2269 3615 4538
Flujo molar (kmol/h) 126 126 201 252
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Componentes

(%omol)

CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 100.00 100.00 100.00 100.00
N2 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00
C1 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
SO2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.21 se observa a las corrientes paralelas 712A/B, que se localizan a
la salida del tambor de vapor D-101 A/B, se observa que estas corrientes
obtenidas por el simulador son las mismas que las obtenidas por el balance.
Igualmente se observa el comportamiento de la corriente 714 localizada a la salida
del D-102 aqui se observa que los flujos masicos y molares varian esto puede
deberse a que este tanque tiene un control de nivel, que una vez mas hace que
varien los flujos, circulando mas hacia la purga de drenaje para evitar
inundaciones. Aqui puede encontrase la razon por la cual la corriente 613 tiene un
flujo mésico y molar de cero como se mostrd con anterioridad en la tabla 7.16.
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Tabla 7.22 Tabla comparativa de corriente 800-803

Numero de Corriente 800A/BT 800A/BH 803 803 A/B
A/BT
Fase G G G G
Tipo Aire de Aire de
Combustion Combustion
Condiciones de
Operacion
Temperatura (°C) 28 28 380 380
Presion (kg/cm2) 1 1 1 1
Flujo masico (kg/h) 61744 61744 61744 61744
Flujo molar (kmol/h) 2163 2163 2163 2163
Componentes (%mol)
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00
H20 2.83 2.83 2.83 2.83
N2 76.77 76.77 76.77 76.77
02 20.40 20.40 20.40 20.40
Cl 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00
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S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.22 se muestran las corrientes paralelas 800A/B que se encuentra a
la entrada de los compresores C-101A/B, como se observa en esta tabla se
obtuvo la misma corriente, tanto en el simulador como el balance. En cuanto a la
corriente 803A/B esta se encuentra localizada a la salida de los equipos E-105-1I-
A/B, aqui se observa que se obtuvieron las mismas condiciones de operacion y

composiciones que en el calculo hecho por el balance.

Tabla 7.23 Tabla comparativa de corriente 856-857

Namero de 856A/BT 856 A/B 856PA/B 857A/BT 857A/BH

Corriente H
Fase G G G G G
Tipo Gas Gas Gas Aire de Aire de
combustib combustib combustib Combustion Combustion
le le le
Condiciones de
Operacioén
Temperatura 175 433.8 175 175 175
°C)
Presion 1 1 1 1 1
(kg/cm2)
Flujo masico 82180 81230 81230 164360 162444
(kg/h)
Flujo molar 2814 2781 2781 5628 5562
(kmol/h)
Componentes
(Yomol)
CO2 19.29 19.30 19.30 19.30 19.30
CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
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H20 19.38 19.37 19.37 19.37 19.37
N2 60.28 60.28 60.28 60.28 60.28
02 1.05 1.05 1.05 1.05 1.05
C1 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
IC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC5 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NC7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2H4 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C3H6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
S0O2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

En esta tabla 7.23 se muestra a las corrientes de salida de todo el proceso de
intercambio de calor llevado a cabo en el H-101 A/B, como se observa la
temperatura de salida no es igual a la indicada por el balance de materia y energia
por ello se incluyé un enfriador que nos llevara a dicha temperatura, esta seria la
corriente 856P A/B, los flujos molares pueden varian igualmente levemente pero la
variacion no es considerable, las composiciones se pueden considerar
practicamente las mismas. Igualmente aqui se incluye la corriente 857 que segun
el DFP es la corriente que debe estar a la salida de la chimenea, como en HYSYS
no existe este equipo lo Unico que se realizo fue mezclar las corrientes 856A/B, la
corriente obtenida es la que se muestra en esta tabla, ciertamente los flujos varian

pero las composiciones son muy parecidas.
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CAPITULO VIII

CONCLUSIONES

Cuando se inici6 este proyecto de tesis, se definieron claramente cuales serian los
objetivos de esta para saber con ello a donde se habria de llegar, se comenz6 con
partir del conocimiento del proceso mediante la investigacion bibliografica,
posteriormente el traslado de estos conocimientos al entendimiento del proceso
mediante los DFP y de este punto a la simulacién, de ahi finalmente se llega a
este punto en el cual se debe evaluar el desempefio obtenido con esta

metodologia.

Se parte del hecho de que se realizd una simulacién estatica, es decir la planta
operaba a condiciones en las cuales ninguna variable cambiaba con respecto al
tiempo, en la realidad ocurre todo lo contrario, durante el analisis de resultados se
observdé que estas variaciones alteraban aunque en minima proporcion los
resultados que deberian ser obtenidos por el simulador. Para optimizar el
rendimiento de la planta se podria hacer como se acostumbra una simulacion

dinamica, la cual consiste en manipular alguna variable de proceso o de disefio.

Como se analizé con anterioridad el correcto vaciado de los datos en el simulador
nos permitié reproducir las condiciones y composiciones indicadas en el balance
de materia y energia establecido en los datos de disefio, en la mayor parte de las

corrientes, salvo en algunas excepciones.

Igualmente se obtuvieron estas variaciones debido a que se contaba con equipos
gue no existian en el simulador de procesos por ello se tuvo la necesidad de
simularlos de otra manera, lo cual ocasiono algunas variaciones en las corrientes
resultantes en algunas partes de la simulacion, el caso mas notable es el del

intercambiador E-108.

ANALISIS Y SIMULACION DE LA PLANTA DE HIDROGENO DE LA RECONFIGURACION
DE LA REFINERIA DE MINATITLAN VERACRUZ | 159



CAPITULO VIII
CONCLUSIONES

Pese a esto la corriente de producto 403 fue muy parecida a la corriente tedrica
del balance de materia y energia que varia en muy poco en cuanto al flujo de
materia y molar, sin embargo se cumplen los objetivos establecidos al inicio de
este proyecto de trabajo al lograrse una pureza del 99.9% del H, producto, y un
flujo volumétrico de 49 MMPCSD.

Por lo tanto se llega a la conclusion de que a un flujo méasico de entrada de 17,648
kg/hr se obtendra un flujo volumétrico de 49 MMPCSD, los cuales podran cumplir
con los requerimientos de otros procesos dentro de la planta. De igual manera
mediante la simulacién realizada se fue capaz de observar el comportamiento de
la futura planta de hidrogeno que de ninguna manera se hubiese podido realizar
en la vida real, se logré observar como la variacion de ciertos parametros como la
presion, temperatura y flujo masico, afectaban el resultado de la simulacién y por

tanto de las corrientes de proceso.

Mediante esta simulacion se fue capaz de darse una idea de cuanto beneficiaria la
construccion de esta futura planta en la Refineria General Lazaro Cardenas en
Minatitlan Veracruz, ya que abasteceria distintos procesos de la refineria, ya que
no solo proveeria un combustible mas limpio sino también generaria vapor de
proceso que puede ser utilizado para otros servicios. De igual manera las
emisiones arrojadas por este proceso son muy bajas, e inclusive pueden llegar a
ser minimas si se llegan a implementar ciertas mejoras como las expuestas en el

Capitulo I, como la implementacion de secuestradores de CO».

Estas no son las Unicas ventajas de este proceso también se tendria una evidente
ventaja econdmica al aumentar la produccion de gasolinas, disminuyendo la

generacion de vapor en otros equipos y procesos.

La implementacion de este proceso en la refineria podria muy bien a convenir a la
reconfiguracion de la refineria ya que este proceso como se explicd con
anterioridad es capaz de trabajar con todo tipo de alimentaciones de procesos

incluyendo las alimentaciones pesadas.
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Figura 6.50 Simulacion en ASPEN-HYSYS de la planta de Hidrégeno de Minatitlan Veracruz (DFP 1,2)
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Figura 6.51 Simulacion en ASPEN-HYSYS de la planta de Hidrégeno de Minatitlan Veracruz (DFP 3, 4, 5, 6)
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