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Introducción 
 

Desde principios del siglo XX y hasta la actualidad, la mayor parte de la demanda 

energética mundial ha sido cubierta con el consumo de combustibles fósiles,  provocando un 

incremento gradual, pero sostenido, del contenido de dióxido de carbono y otros gases de efecto 

invernadero en la atmósfera. 

La emisión de gases nocivos para el medio ambiente, ha estado históricamente 

relacionada con el aumento en el consumo energético mundial, el cual  a su vez ha sido impulsado 

por los grandes descubrimientos científicos y tecnológicos, por medio de dos efectos actuando en 

sinergia; por un lado, dichos descubrimientos han permitido incrementar la expectativa de vida, 

acelerando el crecimiento poblacional, y por otro han intensificado el uso de energía per cápita en 

las actividades cotidianas.  

Adicionalmente, la falta de planeación funcional de las grandes ciudades y la poca o nula 

preocupación de millones de personas por el medio ambiente, han incrementado en las últimas 

décadas la concentración de componentes contaminantes en la atmósfera, tanto en el panorama 

local como en el global. Produciendo un aumento comprobado en la temperatura global, 

relocalización de microclimas, mayor incidencia de enfermedades pulmonares y aumento en la 

fuerza de fenómenos meteorológicos, como  tormentas y huracanes.  

Los efectos anteriores implican la reducción en la calidad de vida de las personas que 

habitan en las regiones afectadas y en las que consumen o comercian productos desde o hacia 

dichas regiones. 

 Ante lo negativo del actual panorama climatológico-energético, es necesario reducir el 

consumo de combustibles fósiles en el corto y mediano plazo, ya sea fomentando las acciones de 

ahorro de energía o sustituyendo parcialmente a los combustibles fósiles por otros más limpios. 

La energía solar, la eólica y la hidráulica han sido implementadas con gran aceptación en la 

última década, logrando, de manera efectiva, la disminución de emisiones contaminantes en 

plantas de generación de energía eléctrica. Sin embargo, la aplicación del principio de Liebig, 

conocido también como la “Ley del Mínimo”, a los sistemas energéticos, impone una restricción a 

la reducción en el consumo mundial de productos derivados del carbón y del petróleo, toda vez 

que la mayoría de los vehículos en el mundo están diseñados para utilizar diesel o gasolina y no 

pueden utilizar otros combustibles sin modificaciones mayores. 

Para superar la “Ley del mínimo”, es necesario desarrollar nuevas opciones que sean 

capaces de proporcionar energía a los procesos cotidianos, como la necesidad de movilización 

personal, reduciendo la contaminación al medio ambiente. Una forma de lograrlo es  impulsar la 

producción de combustibles alternativos y el crecimiento de un mercado automotor que utilice 

estos nuevos portadores energéticos. 
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Con la finalidad de colaborar en la reducción de la contaminación atmosférica, en la 

presente investigación doctoral, desarrollo técnicas, herramientas de cálculo y metodologías de 

bajo costo, que incrementan la factibilidad energética y económica de los procesos de producción 

de un portador energético prácticamente libre de emisiones de gases de efecto invernadero: “el 

hidrógeno nuclear”. 

Estas metodologías están orientadas a la optimización energética, económica y de 

seguridad de los procesos acoplados a reactores nucleares de alta temperatura, que emplean agua 

como materia prima en ciclos termoquímicos. Debe mencionarse que no sólo se efectúa el estudio 

de optimización a distintas secciones y tecnologías, también se genera, como se ha mencionado 

antes, un conjunto de ecuaciones, parámetros,  herramientas y software que tienen como objetivo 

facilitar a otros investigadores el análisis de este tipo de procesos, sin la necesidad de emplear 

programas especializados de alto costo económico. 

De hecho, una de las premisas en la presente investigación, es la de emplear algoritmos 

propios para todas y cada una de las secciones desarrolladas, obteniendo con ello la capacidad de 

prescindir de programas de computo con elevados costos de adquisición y licencia en los análisis 

posteriores. Todos los datos, análisis, tablas y gráficos presentados en esta tesis fueron generados 

usando como plataforma  Microsoft Excel ®. 

El uso de programas especializados se limitó únicamente a la generación de datos para 

comparación, con los datos generados por programas y modelos propios del autor y el comité 

tutor. 

De los distintos tipos de procesos, se realizó un mayor estudio en aquellos que llevan a 

cabo la descomposición térmica de la molécula de agua, debido a su alta eficiencia teórica, 

producto de la transferencia directa,  a altas temperaturas, de energía térmica a procesos.  

La oportunidad de realizar optimización energética deriva de el estudio real de estos 

procesos, pues al considerar todos los factores involucrados, se puede anticipar la reducción de 

eficiencia (comparada a la teórica) por la incompatibilidad entre secciones para la integración 

térmica, al igual que por la dificultad de  concentrar y descomponer las sustancias involucradas.  

Adicional a la reducción de eficiencia en procesos reales, también se presenta la 

oportunidad de mejora en la parte de seguridad al anticipar posibles problemas y accidentes, ya 

que estos procesos involucran altas temperaturas y materiales sumamente corrosivos, tóxicos e 

incluso explosivos. 

 Los motivos principales por los que elegí estudiar este tipo de procesos químicos 

acoplados a reactores nucleares (nucleo-químicos), son: desde el punto de vista energético, 

porque es posible aprovechar directamente la energía térmica de reactores nucleares, sin la 

necesidad de transformarla a electricidad; y  desde el enfoque ambiental, debido a que se reducen 

en gran medida las emisiones de gases de efecto invernadero, comparando con procesos 

acoplados a combustibles fósiles. 
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En lo relativo a la integración de los dos tipos de plantas, la nuclear y la química, el análisis 

de interconexiones y operatividad es complejo, tomando en cuenta que no existen diseños 

propuestos para la operatividad eficiente y segura de estos complejos tipo nucleo-químico 

Llamados así en esta tesis, debido la aplicación conjunta de procesos de origen nuclear y químico. 

En el primer capítulo se definen los conceptos  principales de la producción de hidrógeno 

nuclear, definiendo las secciones genéricas de los complejos nucleo-químicos orientados a 

producir este combustible. Se describen cinco de los principales procesos de producción, elegidos 

por la abundante cantidad de datos técnicos de cada unos de ellos y por la presencia frecuente de 

sus representantes en los congresos internacionales de producción de hidrógeno nuclear. Al final 

del primer capítulo se realiza el acotamiento del alcance de esta investigación doctoral definiendo 

las secciones que fueron estudiadas con mayor detalle. 

El segundo capítulo constituye la base para la modelación termodinámica de los sistemas 

seleccionados, sistemas de transferencia de calor nuclear-proceso y sistemas de concentración y 

descomposición de ácido sulfúrico. En este capítulo describo los modelos empleados en los análisis 

de energía y entropía, así como las principales fuentes de información y los enfoques que se 

toman en cuenta para resolver distintos tipos de problemas termodinámicos. 

A lo largo del tercer capítulo, realizó una descripción detallada de los circuitos de 

transferencia de calor, proponiendo ecuaciones específicas para el análisis de sistemas de turbo-

compresión de helio. La parte medular de este capítulo es el diseño optimizado de los sistemas de 

circulación de helio, en función de la configuración de los circuitos de enfriamiento y la 

temperatura de retorno de helio al reactor nuclear. 

En el cuarto capítulo describo los modelos desarrollados para el cálculo de propiedades, 

consumo de energía y equilibrio físico-químico del ácido sulfúrico. Presento una configuración con 

reducción de consumo energético y optimizada económicamente, para la sección de 

concentración isobárica de ácido sulfúrico, común a 2 procesos de producción e hidrógeno 

nuclear.  Expongo distintos enfoques de modelación de ácido sulfúrico, comparando los resultados 

de una simulación de destilación al vacio elaborada con el software desarrollado en esta tesis, con 

los datos obtenidos por simulación en  el simulador Aspen Plus 11.1. Al final del capítulo desarrollo 

una metodología para el análisis energético del reactor integrado de concentración-

descomposición de ácido sulfúrico, comúnmente conocido como reactor bayoneta, y realizo una 

optimización energética del mismo. 

El capítulo quinto está dedicado al análisis de operatividad-seguridad de procesos, aunque 

se plantea de forma genérica, también se presenta un caso de estudio para producción de 

hidrógeno nuclear, específicamente la sección de concentración/descomposición de ácido 

sulfúrico. 
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1 Producción de Hidrógeno Nuclear 
 

En el presente capítulo se definen los conceptos básicos de la producción de hidrógeno 

nuclear, se presentan las tecnologías consideradas como mejores opciones para ser 

implementadas en gran escala, se identifican los retos a superar para su inclusión en el mercado 

tecnológico y por último se realiza una selección de tecnologías para el presente estudio con base 

en su representatividad y ventajas previsibles, tanto técnicas como económicas. 

1.1 Concepto de Hidrógeno Nuclear 

 

Como resultado del evento acontecido en marzo de 2011 en la central nucleoeléctrica de 

Fukushima (1; 2; 3), Japón, la relación entre los términos “hidrógeno” y “nuclear” suele ser 

asociada con accidentes en plantas nucleares y consecuencias negativas en los complejos químicos 

(4; 5; 6), por ello es conveniente aclarar el término en el sentido que se usa en la presente tesis. 

Por producción de hidrógeno nuclear se debe entender todo proceso destinado a obtener 

hidrógeno mediante transformaciones físico-químicas a partir de una o varias materias primas, 

utilizando para ello energía proveniente de un reactor nuclear, en forma de calor, electricidad o 

ambas. 

La Figura 1 muestra la producción de hidrógeno nuclear en su entorno técnico-comercial, 

debido a la importancia de vincular los factores que presentan mayor influencia en su desarrollo. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1. Producción de Hidrógeno Nuclear 
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Los numerales en la figura 1 indican el flujo de corrientes de materia, energía y capital que 

pueden existir en el proceso, bajo condiciones normales de operación: 

1 Fuente de materia prima (M.P.). 

2 Energía de aprovechamiento de hidrógeno para acondicionamiento de M.P. 

3 Energía de central nuclear para acondicionamiento de M.P. 

4 Subproductos de procesamiento de M.P. 

5 Energía emitida al medio ambiente en procesos de transformación de M.P. 

6 Materia prima a proceso químico. 

7 Energía de central nuclear a planta de hidrógeno. 

8 Subproductos emitidos al entorno por planta química. 

9 Energía emitida al ambiente por  producción de hidrógeno en planta química. 

10 Hidrógeno a celdas de combustión para electricidad de autoconsumo. 

11 Hidrógeno a red de venta y distribución. 

12 Material para combustible nuclear procedente del entorno. 

13 Combustible nuclear a central nuclear. 

14 Combustible nuclear gastado. 

15 
Energía emitida al ambiente en proceso de conversión de nuclear a térmica o 
eléctrica. 

16 Energía neta a interconexión con planta química. 

17 Energía emitida al ambiente por procesos en interconexión. 

18 Combustible nuclear de reprocesamiento. 

23 Hidrógeno a consumidor final. 

19, 21, 24 Emisiones de materia en los procesos señalados. 

20, 22, 25 Emisiones de energía en los procesos señalados. 

26, 27, 28 Flujos simplificados de capital. 

28A 
Flujo de capital específico de la sección de producción (Complejo nucleo-
químico). 

  

La o las materias primas, pueden ser cualquier sustancia que presente alto contenido de 

hidrógeno en su estructura molecular, sean de origen orgánico o inorgánico, destacándose el gas 

natural (principalmente metano) entre las orgánicas y el agua como principal representante de las 

inorgánicas. Aunque existen opciones como la biomasa y el gas de síntesis, el gas natural y el agua 

son las materias primas más ampliamente estudiadas,  debido a su relativa abundancia y a que son 

las que ofrecen, al tiempo de escritura de esta tesis, mayores beneficios bajo dos enfoques 

distintos: economía del proceso y compatibilidad con el medio ambiente, respectivamente (7; 8).  

 La naturaleza y magnitud de las corrientes descritas es una función de la selección de 

equipos y sistemas en cada una de las etapas de diseño. La manipulación adecuada de tales 

corrientes en el proceso garantizará su compatibilidad con las actuales políticas energéticas, 

ambientales y sociales, observando que: se eviten o disminuyan las emisiones contaminantes, se 

aprovechen al máximo los recursos tanto materiales como energéticos y se minimicen los costos 

combinados, ofreciendo un combustible alterno a un precio competitivo. 
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Los subproductos de procesamiento de materia prima en aquellas tecnologías que 

empleen agua dulce serán sensiblemente distintos a aquellos que empleen hidrocarburos o 

incluso agua de mar. También debe notarse, que la magnitud de cada corriente puede presentar 

una fuerte correlación con la de otras en el mismo sistema, como puede ser la corriente de 

producto y la de utilidad con la de costos totales. 

A partir de la definición y esquema anteriores, se puede realizar una descomposición en 

secciones y etapas genéricas para su mejor estudio y compresión; esta división no implica que 

cada una de las etapas deba ajustarse a un tipo de proceso específico, muy por el contrario, 

reconoce la variabilidad de las diferentes fases y perspectivas tecnológicas a la vez que simplifica 

el estudio de los subprocesos involucrados. 

1.1.1 Materia prima 

En estricto sentido, la materia prima, al igual que la energía, es componente fundamental 

del proceso, por esta razón se requiere que su suministro sea confiable tanto en cantidad y calidad 

como en costo (9; 10). Además, se debe considerar que el extraer las sustancias del medio 

ambiente es un proceso que conlleva la alteración del mismo (11), mediante la posible emisión de 

calor y efluentes contaminantes que dañan el equilibrio existente. 

La figura 2 muestra los factores humanos y de la industria que amenazan el equilibrio del 

medio ambiente (11), de estos factores, al menos   la disminución de recursos y el incremento en 

la contaminación ambiental pueden incrementarse por la producción de hidrógeno nuclear, si esta 

no se da de forma sustentable. 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2. Factores que amenazan al medio ambiente 
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las fuentes de energía deben emplearse adecuadamente para maximizar la eficiencia de uso de 
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para Dimian y Sorin estas premisas se deben extender a todo proceso que aspire a implementarse 

en una economía sustentable (10). 
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La mayoría de los procesos de producción de hidrógeno propuestos en la literatura (8; 12; 

7), emplean una de las siguientes opciones: desintegración de la molécula de agua en hidrógeno y 

oxígeno, o reformado de compuestos orgánicos (13; 14; 15). 

 De acuerdo con lo antes expuesto, las materias primas y procesos de acondicionamiento 

son: 

a. Orgánicas (gas natural, hidrocarburos, biomasa, etc.) 

i. Extracción de yacimientos 

ii. Proceso de endulzamiento 

iii. Desulfuración profunda 

b. Inorgánicas (agua) 

i. Extracción de pozos y cuerpos de agua 

ii. Tratamiento, desmineralización  

iii. Desalación en caso de agua de mar 

Para estas sustancias, las reacciones  simplificadas de producción de hidrógeno son: 

H2O ↔ H2 + ½O2                                              (1)                     

CH4 + 2H2O  ↔ 4H2 + CO2                               (2)                              

Cada una de las dos opciones anteriores presenta implicaciones de carácter técnico, 

económico y ambiental, cuyas magnitudes son difíciles de evaluar y en cierto sentido resultan 

objeto de controversia, como la generación de dióxido de carbono a partir de los compuestos 

orgánicos por un lado, y el uso de un recurso vital, que escasea en muchas poblaciones (16), como 

lo es el agua, por el otro. 

Es importante mencionar que para cada tipo de materia prima, dependiendo de la ruta 

química (ecuaciones 1 y 2), el enfoque que se da a la protección ambiental es distinto, siendo para 

el grupo de agua y orgánicos respectivamente: 

Protección ambiental integrada al proceso: es el tipo de diseño en el que se logra la 

protección intrínseca a través de la eliminación de fuentes de riesgo contaminante, o en la que se 

reciclan por completo los residuos y subproductos para reducir el consumo de materias primas a 

un valor cercano al requerimiento estequeométrico (10; 11) . 

Medidas anticontaminantes al final de cabezal: es el tipo de diseño en el que se producen 

residuos pero éstos son transformados o tratados para reducir sus efectos nocivos sobre el medio 

ambiente. El problema con este enfoque radica en que no se elimina la contaminación de raíz, sino 

que se transfiere a otra etapa en el ciclo de vida del proceso (10; 11). 

Con la finalidad de obtener mayor orientación preliminar, suele emplearse el método de 

eficiencia de uso de materia prima (11) y la evaluación básica de parámetros de sustentabilidad 

(17). 
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Sin embargo, para los fines de la presente investigación, dado que uno de los principales 

objetivos es la reducción de emisiones de gases de efecto invernadero,  se descartan las 

tecnologías que emplean compuestos orgánicos, dando con esta medida prioridad a los procesos 

con protección ambiental intrínseca. 

1.1.2 Planta química para producir hidrógeno (Proceso) 

La planta química es el conjunto de instalaciones, equipos, sistemas periféricos y 

conexiones que tiene por objetivo procesar materias primas para generar un producto en gran 

escala (18; 19). En el caso de la producción de hidrógeno nuclear, tomando en cuenta la selección 

realizada en la sección previa, la materia prima será agua desmineralizada. 

En general este tipo de plantas presentan los siguientes componentes principales: 

a. Reactores químicos: donde se llevan a cabo las reacciones de síntesis/descomposición; 

son considerados como el núcleo del proceso y en la mayoría de los casos definen la 

eficiencia energética del sistema. 

Teniendo en cuenta la naturaleza del proceso seleccionado, pueden ser del tipo: lecho 

fluidizado, tubular, cama catalítica, continuos, o incluso pueden integrar sistemas de 

recuperación de calor y reducción de puntos calientes como los reactores tipo bayoneta 

(20; 21). 

 

b. Sistemas de separación y purificación: Equipos necesarios para concentrar y/o purificar 

los efluentes de reactores químicos y otros sistemas, en ellos se incluyen los sistemas de 

separación de fases, decantadores, concentradores flash, columnas de extracción, 

columnas de absorción, torres de destilación en sus distintas variantes, membranas de 

separación y sistemas no convencionales.  

 

En algunas condiciones, tanto la reacción química como la separación se llevan en el 

mismo equipo, como es el caso de las torres de destilación reactiva en las que se pueden 

superar barreras técnicas como la presencia de puntos azeotrópicos en las mezclas a 

purificar (22).  

 

c. Sistemas mecánicos: son equipos para la modificación de presión o movilización de 

sustancias en el proceso incluyendo bombas, compresores, turbinas válvulas, etc. 

 

Normalmente no son incluidos en la evaluación de la eficiencia energética, pero en 

procesos con altas tasas de recirculación y con configuraciones que requieren elevadas 

caídas de presión, pueden presentar un efecto significativo en la eficiencia global. En 

plantas de potencia convencionales el porcentaje de consumo energético en sistemas 

auxiliares pude representar de un 5 a un 8% de la electricidad neta producida (23; 24), en 

los procesos de producción de hidrógeno nuclear dicho porcentaje también suele ser 

importante (25). 
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d. Sistemas eléctricos: incluyen alimentación eléctrica, señalización, control e 

instrumentación. Son de suma importancia para el correcto funcionamiento y seguridad 

de la planta y de acuerdo con su configuración y tecnología seleccionada pueden influir 

ampliamente en el costo de inversión. Por las características de este tipo de planta, se 

requieren sistemas de control distribuido con adquisición y gestión de datos en tiempo 

real (26). 

 

e. Sistemas de integración térmica: son aquellos destinados a la recuperación y 

administración de recursos térmicos en el proceso, e incluyen: hornos, calentadores, 

enfriadores y cambiadores de calor de proceso. 

 

Su diseño y configuración varían dependiendo del nivel de integración térmica deseado en 

la planta (27; 28), siendo este último factor fuertemente dependiente de la economía del 

proceso y la disponibilidad de materiales y tecnologías para cada situación. 

 

f. Sistemas de seguridad: son todos los sistemas dedicados a proporcionar integridad al 

proceso, así como a combatir los efectos negativos de los posibles accidentes o 

eventualidades que pudieran ocurrir en la planta (29; 30; 31). 

 

Estos sistemas son responsables de reducir los riesgos asociados a la planta química 

mediante reducción en la frecuencia esperada de eventualidades y mitigación de 

consecuencias de las mismas. El enfoque de seguridad pasiva debe preferirse sobre la 

seguridad activa y se debe gestionar desde el diseño de proceso (29). 

 

En el caso particular de producción de hidrógeno nuclear, los sistemas de seguridad y 

flexibilidad operativa deben garantizar la integridad de la planta química, de la planta 

nuclear y de los correspondientes sistemas de interconexión entre ambas. La posibilidad 

de fugas, derrames y/o explosiones, así como el modelado de eventos transitorios deben 

ser tomados en cuenta para un diseño que cumpla con un adecuado nivel de seguridad, 

sin sacrificar por ello la economía del proceso (32; 33). 

 

1.1.3 Sistema de aprovechamiento de energía nuclear 

El sistema de aprovechamiento se refiere a la tecnología empleada para transferir 

la energía contenida en el combustible nuclear al fluido térmico; las opciones de análisis 

principales son: 

a. Tipo de reactor 

b. Ciclo de combustible nuclear 

i. Ciclo directo 

ii. Ciclo con reciclado 

c. Sistemas de seguridad  
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La selección del tipo de reactor es función de los parámetros de proceso y seguridad, con 

restricciones económicas. Dependiendo de la tecnología de producción a analizarse se requiere un 

tipo específico de reactor, por ejemplo, la producción de hidrógeno por el método Azufre-Iodo 

requiere altas temperaturas que no pueden ser proporcionadas por un reactor convencional como 

el de agua en ebullición (BWR) (34). 

En la gran mayoría de las tecnologías líderes se requiere el uso de reactores de alta 

temperatura enfriados por helio por las siguientes razones: 

1) Operan a temperaturas superiores a los 900°C 

2) Su diseño se encuentra orientado a la seguridad pasiva 

3) Poseen muy bajo nivel de transferencia radioactiva a proceso 

 

1.1.4 Sistema de transferencia de calor nuclear a energía de proceso (interconexión 

nuclear-química) 

Los equipos requeridos para transferir energía y/o calor a proceso dependen del tipo de 

reactor seleccionado y del proceso en sí. Por ejemplo, la energía requerida para electrólisis es de 

tipo eléctrica mientras que para los ciclos químicos es esencialmente térmica.   

A continuación se citan algunos de los sistemas de transferencia: 

a. Turbogeneradores de vapor de agua en circuito primario de enfriamiento: son 

los sistemas de producción de energía eléctrica en plantas convencionales del 

tipo BWR. 

b. Turbogeneradores de vapor de agua en circuito secundario de enfriamiento: 

estos sistemas son para generar energía eléctrica en plantas con agua 

presurizada. 

c. Turbogeneradores de gas, intercambiador intermedio de calor o combinación 

de ambos: la ventaja principal y la razón por la que se emplean en la presente 

tesis es su alta temperatura de operación, misma que permite eficiencias 

termodinámicas más altas comparadas con las dos opciones anteriores. 

d. Sistemas de circulación y cambiadores de calor intermedios. 

e. Sistemas de seguridad en interconexión. 

La figura 3 muestra un esquema de aprovechamiento mediante turbogenerador y 

cambiador de calor intermedio, aplicado al Reactor de Muy Alta Temperatura (VHTR). En 

este esquema, el helio caliente y a alta presión proveniente del reactor nuclear se envía a 

una turbina donde genera trabajo de flecha y posteriormente es recomprimido  y enviado 

de nuevo al reactor nuclear, no sin antes recalentarse en el recuperador de calor. 
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Figura 3. Reactor VHTR con turbogenerador y cambiador de calor intermedio 

  

1.2 Tecnologías para la producción de hidrógeno nuclear 

 

Las posibilidades tecnológicas para cumplir con el objetivo de producir hidrógeno son 

amplias en cantidad y diversas en naturaleza. Tan sólo en disociación hídrica, más de 100 ciclos 

distintos han sido propuestos (26) (27) y analizados, aunque debido al actual entorno económico y 

tecnológico sólo algunos de éstos pueden ser considerados como factibles, aun cuando lo anterior 

no significa que los otros no puedan ser viables en condiciones futuras. 

En lo relativo a los procesos que emplean materias primas distintas al agua,  la cantidad de 

ofertas tecnológicas aumenta aún más con las tecnologías de reformado de combustibles fósiles 

(26) (14) (15), sin embargo, estos procesos producen dióxido de carbono como subproducto y 

aunque contribuyen parcialmente, no cumplen de manera satisfactoria el objetivo de reducir la 

emisión de GEI’s (13) de manera intrínseca. 

Un estudio preliminar de la empresa estadounidense General Atomics ubicó sólo a 25 

tecnologías dentro del grupo de procesos que podrían ser factibles para su construcción y 

operación a mediano y largo plazo (26) (22). 

En las siguientes secciones se describen brevemente sólo algunas de las tecnologías que se 

encuentran en el grupo anteriormente descrito, ya que describir  todas y cada una de ellas no es el 

objeto de esta tesis. Para mayor referencia, parámetros y detalles técnicos de procesos específicos 

se recomienda consultar la literatura especializada y el trabajo previo de Mendoza (34). 



12 
 

La selección los procesos expuestos en esta tesis, se realizó en función de parámetros 

técnicos y estimaciones económicas, aunque debe destacarse el hecho de que ninguna de ellas ha 

sido completamente desarrollada en escala industrial y aún quedan muchos aspectos por clarificar 

antes de poder emitir decisiones específicas. 

1.2.1 Electrólisis de Alta Temperatura 

 

Uno de los procesos más ampliamente estudiados y considerado actualmente como una 

tecnología madura es la electrólisis alcalina de agua, la cual, mediante la aplicación de corriente 

eléctrica, produce oxígeno e hidrógeno en el ánodo y cátodo respectivamente (ver figura 4). 

 

Figura 4. Electrólisis alcalina de agua 

Un importante porcentaje del total de la producción de hidrógeno mundial se obtiene en 

electrolizadores alcalinos, a partir de las siguientes reacciones químicas: 

H2O →H2 + ½O2 

2H2O (l) + 2e- →H2(g) + 2HO- 

2HO-→H2O (l)+½O2(g)+2e- 

∆G=∆H-T∆S= 237 kJ/mol @25°C, 1 atm 

De acuerdo con las características de diseño de los distintos electrolizadores existentes en 

el mercado, la temperatura de operación puede variar en el rango de 350 a 365 K (77-92°C), 

mientras que la presión puede variar desde 0.1 hasta 3 MPa (28; 29). Como se explicará en los 

siguientes párrafos, estas temperaturas relativamente bajas son inconvenientes para la eficiencia 

termodinámica y por tanto para la economía del sistema, por esta razón se requiere desarrollar 

tecnologías capaces de operar a temperaturas más elevadas (30). 

Electrólito 
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En concordancia con las leyes básicas de la termodinámica, la energía necesaria para llevar 

a cabo la descomposición corresponde a la entalpía de reacción, sin embargo, en el proceso de 

electrólisis esta energía es dividida entre la energía eléctrica y la calorífica, correspondiendo el 

requerimiento de la primera a la energía de Gibbs (∆G) y la segunda al calor requerido para 

mantener el proceso isotérmico (T∆S).  

Dado que la obtención de energía térmica a partir de fuentes primarias es un proceso con 

menor cantidad de irreversibilidades que la generación eléctrica (31), en la cual se deben 

considerar la eficiencia combinada (ηc) de generación (ηg) y de electrolizador (ηe), la configuración 

de proceso que incremente el requerimiento térmico y disminuya el eléctrico, incrementará la 

eficiencia de producción de hidrógeno (valorada por el poder calorífico superior HHVH2). 

)1(
22

c

cH

eg

H

STH

HHV

G
Q

HHV

η
η

ηη

η
−∆−∆

=
∆+

=

    

Eq. 1 

Dado que 0
)( =

∂
∆∂

c

ST

η
y 0≥∆S , se deduce que: 

i) A mayor temperatura de electrólisis mayor eficiencia de producción. 

ii) A mayor eficiencia combinada mayor eficiencia de producción. 

 

Figura 5. Eficiencia de producción de H2 Vs Temperatura en electrólisis 
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* Considerando 77% de eficiencia de electrolizador y 40% de eficiencia en generación de energía eléctrica. 

La figura 5 muestra el efecto de temperatura sobre la eficiencia a presión constante, el 

lado izquierdo de la gráfica muestra la sección de agua líquida, donde se realiza la electrólisis 

convencional. Del lado derecho se encuentra la fase vapor y es la región en donde se lleva a cabo 

la electrólisis de alta temperatura (EAT). En el eje secundario (derecho) se muestra la escala de la 

eficiencia. 

El proceso EAT se lleva a cabo mediante las siguientes reacciones químicas (32): 

H2O →H2 + ½O2 

H2O + 2e- →H2 + O2- 

O2-→ ½O2+2e- 

∆G= ∆H-T∆S = ≤),( PTf  237 kJ/mol 

 El electrolizador consiste en electrodos permeables y un electrólito de óxido sólido (33); la 

figura 6 muestra la configuración típica de un electrolizador para EAT (34). 

 

Figura 6. Electrolizador para EAT 

1.2.1.1 Retos y oportunidades 

Debido a las altas temperaturas de operación y a la alta pureza del oxígeno y del 

hidrógeno en los electrolizadores, se generan ambientes fuertemente oxidantes y reductores, los 

cuales tienden a atacar químicamente los materiales en contacto, haciéndolos poco estables y 

reduciendo su vida útil (35; 36).  
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La baja estabilidad química de los materiales en estas condiciones es aún un reto a ser 

superado mediante investigación aplicada, y se manifiesta en repercusiones tanto económicas 

como de seguridad de proceso. 

En lo relativo a la seguridad, el riesgo asociado con este tipo de planta es el de explosión 

de hidrógeno (37), el cual puede presentarse como consecuencia del fallo de equipos por estrés 

térmico y/o mecánico (14).  

Los materiales requeridos en la EAT deben presentar estabilidad química en condiciones 

de alta temperatura y al mismo tiempo deben mantener un desempeño elevado en cuanto a su 

conductividad eléctrica y otras propiedades como su permeabilidad, resistencia mecánica y su 

actividad electro-catalítica (38; 39).  

Algunos óxidos de metales pertenecientes al grupo de las tierras raras poseen una elevada 

resistencia a las atmósferas reductoras, sin embargo, su actividad electro-catalítica no es lo 

suficientemente elevada como para operar los procesos con eficiencia satisfactoria, por lo que se 

tienen que combinar con otros metales para mejorar dicha actividad (40): 

Los materiales en investigación para esta tecnología son:  

Cátodo: Ni-SDC  níquel - samario dopado con cerio, LSTO lantano, estroncio y trióxido de 

titanio y Ni-YSZ níquel en circonio estabilizado con itrio (35; 36; 40). 

Ánodo: LSM [(La1 − xSrx)1 − yMnO3] manganita de lantano dopada con estroncio en YSZ ó 

circonio estabilizado con itrio (36; 41). 

Electrólito: Circonio dopado con óxido de calcio, magnesio, itrio, estroncio, samario o 

iterbio son los más comunes (CaO, MgO, Y2O3, Sc2O3, Sm2O3 y Yb2O3) (35; 36; 42). 

Actualmente la durabilidad de los electrolizadores es uno de los factores de mayor peso en 

la evaluación económica de la tecnología EAT, al constituir hasta un 50% de costo de capital de 

este tipo de plantas; este parámetro se puede cuantificar con el coeficiente de degradación que es 

el porcentaje de pérdida de actividad por cada 1000 horas de operación. Algo similar y 

estrechamente vinculado con esta problemática es lo que ocurre con las celdas de combustible, 

cuyo objetivo es superar las 5,000 hrs de operación para automóviles y 20,000 hrs para autobuses 

(43). 

La reducida proyección de vida útil de los equipos y el alto costo de los materiales 

especiales que se deben emplear en su construcción, producen un fuerte impacto negativo en la 

economía del sistema al elevar el costo de capital y por tanto el costo de inversión para una planta 

de este tipo (44), a pesar de ello, la simplicidad del proceso compensa este efecto situando el 

costo del hidrógeno producido por esta tecnología entre 2 y 3€ /kg (44; 45; 46). 
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1.2.1.2 Estado de desarrollo tecnológico 

La demostración de la factibilidad técnica del proceso se realizó a principios de la década 

de 1980 a través del proyecto alemán “High temperature water vapor electrolysis” (HOT-ELLY) en 

el cual se emplearon celdas tubulares y se identificaron los requerimientos técnicos para la 

adecuada operación de dichas celdas (38; 32; 39). 

Los siguientes avances importantes en relación a esta tecnología se dieron hacia el año 

2004, cuando un equipo de trabajo conformado por Idaho National Laboratories (INL) y Ceramates 

Inc. anunció haber obtenido eficiencias de electrolizador cercanas a 100% (47). 

En el año 2005, la empresa japonesa Toshiba también realizó pruebas experimentales 

adoptando la geometría tubular con electrolito de circonio estabilizado con itrio, cátodo de níquel-

YSZ y ánodo de lantano-estroncio; la capacidad de producción fue de 100 NL/h (48). 

El INL ha realizado pruebas con electrolizadores planos, obteniendo, en 2007, una 

producción promedio de 1300NL/h en un electrolizador de 15kW de potencia eléctrica (con 

máximos de 2000NL/h) (49) y mejorando la eficiencia y durabilidad de sus electrolizadores hasta 

obtener valores de degradación de entre 3.2%/kh y 4.6%/kh en el año 2012 (50), siendo estos 

valores tan altos como 35%/kh en el año 2009 (51). 

A pesar de la reducción en los valores de degradación, éstos siguen siendo altos para 

poder permitir la inclusión comercial del proceso en una escala industrial, la cual requeriría como 

máximo valores de 1%/kh (50). 

1.2.2 Ciclo Azufre – Iodo 

El proceso S-I, originalmente desarrollado por General Atomics (26; 22), es un ciclo 

termoquímico en el que la generación de hidrógeno se obtiene mediante el uso exclusivo de 

energía térmica, esto implica que las irreversibilidades inherentes al proceso no son duplicadas 

por una doble conversión de energía primaria (31). 

Las ventajas principales sobre otras tecnologías termoquímicas son su elevada eficiencia 

teórica, superior a 50% (20; 52; 53; 54), el estado de agregación de sus corrientes internas, las 

cuales son fluidas en todas las secciones y la nula emisión de efluentes ya que el total de las 

sustancias distintas al agua son recirculadas para volverse a emplear como reactivos. 

En forma simplificada, las reacciones químicas de cada sección de proceso son (22): 

I2 + 2H2O+ 2SO2 →2HI + H2SO4 

H2SO4 →H2O +SO2 + ½O2 

2HI →H2 + I2 

La siguiente ecuación muestra la eficiencia en función del calor empleado en proceso en 

forma de: calor sensible, calor latente, entalpías de reacción y calor de integración térmica. 
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 Debido a que el cambio neto en la energía libre de Gibbs para la primera reacción es 

positivo (82 kJ/mol) se requiere desplazar el equilibrio químico mediante el exceso de reactivos 

(ley de acción de masas). Agregando yodo y agua en exceso no sólo se favorece el desplazamiento 

a la derecha de la reacción (55) sino que también se induce la formación de poli yoduros (56), 

propiciando la separación espontánea de dos fases líquidas (22): una rica en ácido sulfúrico y otra 

rica en ácido yodhídrico, yodo y sus poli yoduros. 

La figura 7 muestra la inmiscibilidad de las fases producidas en la sección Bunsen, en ella 

se observa dos fases líquidas; la superior, de menor densidad,  es rica en ácido sulfúrico y la fase 

inferior, más densa, es rica en ácido yodhídrico, iodo e incluso poli yoduros. 

 

Figura 7. Fases producidas en reacción Bunsen (57) 

Para separar ambas fases se emplean medios mecánicos, aprovechando la fuerte 

diferencia de densidades y la inmiscibilidad de los productos.  

En las propuestas actuales, la separación y reacción se llevan a cabo en el mismo equipo, 

constituyendo un reactor separador que opera en modalidad de flujo a contracorriente (58), en 

otros modelos propuestos se presentan 3 fases en el reactor, incluyendo las anteriormente 

mencionadas y una fase gaseosa rica en oxígeno (59). 

La figura 8 muestra la configuración propuesta por algunos autores para el reactor bunsen 

de tipo continuo, operando a contracorriente (67). 
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Figura 8. Reactor Bunsen a contracorriente 

 El exceso de reactivos que hace posible la reacción también incrementa la entropía del 

sistema y el consumo energético real por la destrucción de exergía implícita en el proceso. 
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El efluente rico en ácido sulfúrico se debe concentrar y descomponer para producir el 

dióxido de azufre requerido en la sección Bunsen, para ello existen dos enfoques distintos: uno 

emplea destilación al vacío seguida de vaporizadores y reactor de descomposición (22), y el otro 

utiliza descomposición a partir de concentraciones intermedias de ácido sulfúrico (40% mol) (20; 

21); ambos comparten una etapa inicial consistente en varios concentradores del tipo 

vaporización instantánea (flash) (59). 

Opcionalmente, con la finalidad de incrementar la seguridad y la eficiencia, los 

vaporizadores y el reactor de descomposición  de ácido sulfúrico, se pueden integrar en un 

elemento único denominado reactor bayoneta (21; 59). La ventaja de este tipo de reactor es que 

tiene un mayor aprovechamiento de los recursos térmicos que entran al sistema y que no requiere 

de puntos de conexión de alta temperatura para aquellas corrientes que contienen mezclas de 

ácido y óxidos de azufre (60; 61; 62).  

Su desventaja es el elevado costo que presenta comparado con el de un sistema no 

integral, aunado a la complejidad de su diseño y su limitada flexibilidad de operación (52) . 

La figura 9 muestra un esquema simplificado de un reactor bayoneta, en el que el fluido se 

calienta y enfría dentro de la unidad, evitando la formación de conexiones calientes (comparadas 

con un sistema convencional) (21). 
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Figura 9. Reactor de descomposición tipo bayoneta 

La concentración y descomposición de la fase rica en ácido yodhídrico se complica debido 

a la presencia de un punto azeotrópico en la mezcla HI-H2O-I2 (7.57 mol/L o 13% mol

concentración por destilación convencional e incrementa la cantidad de 

energía requerida para esta sección del proceso (65). La figura 10 muestra la presencia de esta 

mediante la aparición de una frontera en la curva de condensación y un azeótropo

Figura 10. Equilibrio ternario HI-I2-H2O a 22 bar. 
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Por lo anterior, se han propuesto distintas alternativas como lo son la destilación 

extractiva (66), la destilación reactiva (67; 68), la concentración mediante membranas (63) y 

electrodiálisis (65; 69). 

 De las opciones propuestas para realizar la concentración y descomposición, la destilación 

reactiva ofrece las ventajas de demandar una menor cantidad de energía (64), comparada con las 

que requieren energía eléctrica por las razones anteriormente expuestas, y de realizarse en un 

mismo equipo tanto la concentración como la descomposición (68; 57), con lo que se favorece la 

seguridad y la simplicidad tecnológica. 

  

1.2.2.1 Retos y oportunidades 

La mayor parte de los equipos en el proceso operan bajo condiciones severas de acidez, 

presión y temperatura (22; 70), lo que demanda materiales de alta resistencia tanto química como 

mecánica (71; 72; 73) implicando con ello altos costos de inversión y mantenimiento (52). 

La variabilidad de condiciones operativas, actividades químicas y concentración de 

corrientes a lo largo del ciclo requieren distintos tipos de materiales y sistemas de seguridad para 

cada sección de proceso. 

A continuación se presenta información relativa a los materiales para esta tecnología.  

Sección de concentración-descomposición de ácido sulfúrico: se ha experimentado con 

diversos materiales cerámicos, entre los cuales los carburos de silicio (SiC), silicón recubierto con 

carburo de silicio (SI-SiC) y los nitruros de silicio (Si3N4) (73; 74; 75) son los que mejor resistencia 

química presentan, aunque su fragilidad mecánica sigue siendo un reto a superarse para la 

fabricación de equipos de dimensiones adecuadas (59). 

Sección de concentración-descomposición de ácido yodhídrico: la mayoría de las 

aleaciones y materiales cerámicos probados para esta sección presentan altos grados de 

corrosión, por lo que se requiere mayor investigación en este tema. En 2006, Wong y otros 

evaluaron el desempeño de varios materiales para esta sección, encontrando que los metales  

tantalio (Ta) y niobio (Nb) y las cerámicas de silicatos de aluminio (porcelanita) son los únicos que 

pueden resistir la corrosión en niveles aceptables para la construcción de equipos industriales (73). 

 La toxicidad de las sustancias involucradas en el proceso es otro factor importante en el 

diseño y los sistemas de seguridad, debido principalmente a la posibilidad de fuga y formación de 

nubes tóxicas tanto de óxidos de azufre como de compuestos de yodo (76; 77), a este respecto se 

han postulado diversos escenarios de accidente y se han propuesto medidas de mitigación activas 

de los mismos (76; 77). En este campo, una oportunidad identificable es la modificación de diseño 

para asegurar la prevención operativa y la inclusión de sistemas pasivos de mitigación. 

 Otros puntos importantes en el desarrollo de esta tecnología son: 
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a) La poca disponibilidad de información experimental acerca del equilibrio fisicoquímico de 

la fase rica en ácido yodhídrico, a pesar de los recientes avances en la determinación de 

las líneas de ajuste en el equilibrio ternario (78; 79). 

 

b) El desconocimiento de los efectos de la acumulación de productos de reacciones 

colaterales, específicamente la posible formación de azufre y sulfuro de hidrógeno en el 

reactor bunsen (56). Para reducir este problema, Immanuel y Gokul, proponen la 

incorporación de membranas en el reactor bunsen, con la finalidad de eliminar la 

presencia de estas reacciones y al mismo tiempo reducir los excesos de reactivos (80). 

 

c) La dificultad para modelar adecuadamente la descomposición de ácido sulfúrico (22) en 

las condiciones que se requieren en el ciclo azufre-iodo. 

 

El alto grado de los materiales necesarios para los equipos de proceso propicia que el costo 

nivelado del hidrógeno producido con esta tecnología sea fuertemente dependiente del costo de 

inversión, por lo que también es dependiente de la capacidad de la planta, beneficiándose de las 

economías de escala. En la literatura el costo estimado de hidrógeno varía ampliamente entre 3 y 

12€ /kg (71; 81). 

1.2.2.2 Estado de desarrollo tecnológico 

 

El proceso azufre-iodo ha sido probado experimentalmente tanto en sus reacciones 

individuales como en su operación integrada (59). 

Las pruebas del proceso integrado terminaron en 2009 en las instalaciones de General 

Atomics y fueron el resultado de un proyecto de colaboración internacional, parte de la iniciativa 

INERI (International Nuclear Energy Research Initiative), en el que también participaron los 

laboratorios “Sandia National Laboratories” y el   “Commissariat à l'Énergie Atomique” de Francia 

(82). 

El sistema experimental funcionó adecuadamente, produciendo hidrógeno a razón de 

0.075 m3/h. La sección de descomposición de ácido sulfúrico se experimentó con un reactor tipo 

bayoneta, en tanto que la descomposición de ácido yodhídrico se realizó mediante destilación 

extractiva; a pesar de que se probó la funcionalidad de esta última, también se identificó como un 

proceso complejo, razón por la cual el grupo de investigación recomendó redirigir los estudios 

ulteriores hacia la destilación reactiva (82). 
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1.2.3 Ciclo híbrido 

 

El ciclo híbrido, también conocido como Westinghouse por haber sido desarrollado por 

esta empresa (83), es otro de los procesos líderes en cuando a eficiencia y posibilidad a mediano 

plazo de ser implementado como tecnología de producción de hidrógeno a gran escala (84). 

 A diferencia del ciclo Azufre-Iodo, el proceso Westinghouse no utiliza exclusivamente 

energía térmica, sino que emplea una etapa de electrólisis (84), por lo que la eficiencia teórica se 

puede expresar como: 

eg

H

E
Q

HHV

ηη

η
+

= 2

       

Eq. 4 

 Presentando al igual que la EAT la desventaja de requerir doble conversión de energía 

primaria para producir el hidrógeno (85). 

 El proceso se divide en dos secciones: la sección electrolítica, llevada a cabo en el 

electrolizador de dióxido de azufre despolarizado (SDE por sus siglas en inglés), donde  el agua y 

dióxido de azufre reaccionan para producir hidrógeno y ácido sulfúrico. 

 En la figura 11 se muestra la configuración del electrolizador para esta tecnología, 

incluidas las reacciones químicas y secciones principales. 

 

Figura 11. Electrolizador de dióxido de azufre despolarizado 
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La reacción química electrolítica es: 

 

2H2O(l) +SO2(aq) →H2SO4 (aq) + H2 (g)  E°=-0.156 V 

 

Y la sección térmica, esencialmente similar a la del proceso S-I, dónde el ácido sulfúrico es 

concentrado y descompuesto térmicamente en agua, óxido de azufre y oxígeno (86). 

H2SO4→H2O +SO3 

SO3 → SO2 + ½O2 

 La simplicidad de este proceso ofrece una relativa ventaja con respecto a otras 

tecnologías. 

1.2.3.1 Retos y oportunidades 

 

En lo relativo a los materiales, el principal reto a ser superado es la eficiencia y durabilidad 

del electrolizador (87), en cuanto a la sección de descomposición de ácido sulfúrico, los retos son 

los mismos que se presentan en el proceso S-I. 

Con respecto a la seguridad, tanto la explosión de hidrógeno como la fuga de óxidos de 

azufre deben ser evaluadas. 

En lo referente a la modelación y mejora energética, la sección de descomposición de 

trióxido de azufre es de particular interés ya que se comparte con otro proceso (S-I) y un avance 

en este rubro representa impacto sobre dos tecnologías líderes. 

Un estudio reciente y detallado estima el costo de producción de hidrógeno mediante esta 

tecnología en 6.6€ /kg (88). 

 

1.2.3.2 Estado de desarrollo tecnológico 

 

La investigación conjunta entre el laboratorio “Savannah River National Laboratory” 

(SRNL) y la Universidad de Carolina del Sur (USC) ha demostrado experimentalmente el uso de 

electrolizadores de membranas de intercambio de protones para la electrólisis de SO2-

despolarizado (89). 

La otra sección del proceso ha sido demostrada experimentalmente (descomposición de 

ácido sulfúrico) como se mencionó en la sección correspondiente del proceso S-I. 
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1.2.4 Ciclo UT-3 

 

El ciclo UT-3 (Ca-Br-Fe), desarrollado por la Universidad de Tokio, consiste en 4 etapas en 

las que los productos se encuentran únicamente en fase gaseosa. Un esquema conceptual se 

muestra en la figura 12 (90). 

 

Figura 12. Proceso UT3 

En la primera etapa el bromuro de calcio reacciona endotérmicamente con vapor de agua 

para producir óxido de calcio y gas bromuro de hidrógeno (91); la temperatura requerida para este 

proceso debe ser superior a 750°C y es la que demanda una fuente de calor de alta temperatura. 

CaBr2 (s) + H2O (g) → CaO(s) + 2HBr (g) 

 El vapor excedente y el bromuro de hidrógeno son enviados al reactor que contiene 

bromuro de hierro en fase sólida para hidrolizar este último y producir más bromuro de 

hidrógeno, óxido de hierro e hidrógeno, la reacción se lleva acabo a 560°C (91). 

3FeBr2(s) + 4 H2O (g) →Fe3O4(s) + 6HBr (g) + H2 (g) 

 El hidrógeno producido en la etapa anterior es separado mediante membranas, es 

comprimido y enviado a límite de batería. 

 El remanente de la membrana de separación (HBr y vapor) reacciona en la tercera sección 

con óxido de hierro, produciendo vapor, gas bromo y bromuro de hierro. 

Fe3O4 (s) + 8HBr (g) → 3FeBr2 (s) + 4 H2O (g) + Br2 (g) 

 Finalmente el bromo producido en la tercera sección reacciona exotérmicamente (600-

700°C) con óxido de calcio en el último reactor, produciendo oxígeno y bromuro de calcio. 

CaO (s) +Br2 (g) → CaBr2 (s) + ½O2 
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Cuando se ha completado el ciclo se invierte la dirección de alimentación de agua y como 

se puede constatar en las ecuaciones químicas mostradas con anterioridad, el proceso funciona 

adecuadamente ya que, debido al avance de reacciones, los sólidos presentes en cada uno de los 

reactores se han invertido también en dirección. 

El calor necesario para llevar a cabo las reacciones endotérmicas es proporcionado por un 

reactor nuclear a través de un intercambiador de calor intermedio (ver figura 12). 

1.2.4.1 Retos y oportunidades 

 

El proceso UT3 presenta ventajas aparentes por manejar sólo compuestos gaseosos entre 

los distintos equipos, sin embargo, se pueden anticipar algunas dificultades para su 

implementación a gran escala, éstas son principalmente (92): sinterización, azeotropía y 

preparación de reactivos basados en titanatos u óxidos de titanio. 

Otro factor que limita la posible escalación del proceso UT3 es la barrera física de 

eficiencia térmica, ya que la máxima temperatura de operación se limita a 730°C, debido al punto 

de fusión del bromuro de calcio CaBr2, con una eficiencia energética de sólo 40% (93).  

1.2.4.2 Estado de desarrollo tecnológico 

 

A finales de la década de los 80’s, el proceso fue probado experimentalmente a pequeña 

escala (0.003m3/h) en el dispositivo denominado Aparato Modelo para el Estudio de Operación 

Cíclica en Tokio (MASCOT por sus siglas en inglés) (94).  

 

1.2.5 Ciclos de la familia del Cloro 

Esta familia de procesos, al igual que los ciclos anteriores, tiene como reacción neta la 

partición de la molécula de agua mediante varios pasos. Para ello emplea la suma de varias 

reacciones con productos de cloro intermedios (95). 

El motivo de tener varios pasos intermedios es favorecer energéticamente la reacción 

química y reducir las condiciones de temperatura y presión en el sistema, de hecho el proceso de 

partición directa de la molécula de agua presenta un valor positivo de energía de Gibbs hasta los 

4,400°C, punto en el cual se torna negativo (96).  

La imposibilidad práctica de operar a esas temperaturas y la recombinación en fase 

gaseosa motivan el uso de ciclos termoquímicos como el presente. 

Uno de los ciclos más representativos de esta familia tecnológica es el ciclo de 5 pasos, 

que se encuentra formado por 3 reacciones termoquímicas, una reacción electroquímica y un 

proceso de secado (96). 
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 Las ecuaciones químicas se muestran a continuación (95; 97): 

2CuCl2(s) + H2O (g) → Cu2OCl2 (s) + 2HCl (g) 

Cu2OCl2 (s) → 2CuCl (l) + ½O2 (g) 

4CuCl (s) →2CuCl2 (aq) + 2Cu (s) 

2CuCl2 (aq) → 2CuCl2 (s) 

2Cu(s) + 2HCl (g) → 2CuCl (l) + H2 (g) 

En la primera reacción el agua en forma de vapor a media temperatura (400°C) hidroliza el 

cloruro de cobre II proveniente del secador de cloruro acuoso para producir oxicloruro de cobre 

sólido y cloruro de hidrógeno gaseoso, mismos que son separados por efecto ciclónico.  

El oxicloruro de cobre es calentado para producir cloruro de cobre (I) (cuproso), y oxígeno; 

el oxígeno abandona el proceso y el cloruro de cobre (I) es calentado para producir cloruro de 

cobre (II) (cúprico) acuoso y cobre elemental sólido. 

El cloruro de cobre (II) es secado para retornarse al primer reactor, en tanto que el cobre 

sólido se combina con el cloruro de hidrógeno, una vez que éste ha sido comprimido, para 

producir el gas hidrógeno y cloruro de cobre (I). 

El siguiente esquema, cortesía de Ozbilen, muestra el proceso de forma gráfica (97). 
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Figura 13. Ciclo Cu-Cl de 5 pasos. 

Una de las ventajas aparentes del proceso es su temperatura máxima de 550°C con 

adecuado nivel de eficiencia, ya que al operar a temperatura moderada (con respecto a otros 

procesos), requiere menor resistencia mecánica y térmica en los materiales para construcción de 

sus equipos. 

1.2.5.1 Retos y oportunidades 

 

Al igual que en otros procesos con reacciones electroquímicas, uno de los principales retos 

a vencer es la durabilidad y desempeño eficaz de los electrolizadores (98). 

La corrosión y la resistencia de materiales también afecta a este proceso como a los 

anteriores y de la misma manera incrementa sus costos de capital y por tanto los costos del 

hidrógeno producido con esta tecnología. Naterer y Fowlerb sitúan los costos nivelados entre 2 y 

3.49$/kg dependiendo de la capacidad de producción de la planta (99). 
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Otro factor de riesgo es el manejo de compuestos clorados a condiciones de alta presión y 

temperatura, el cual puede implicar riesgos severos  de toxicidad en caso de fuga (108). 

1.2.5.2 Estado de desarrollo tecnológico 

 

Todas las reacciones individuales de esta tecnología han sido probadas (109). La hidrólisis 

del cloruro de cobre II y la descomposición del oxicloruro se demostraron experimentalmente en 

los laboratorios Argonne, mientras que la reacción electrolítica se ha probado exitosamente en las 

instalaciones de “Atomic Energy of Canada Limited” e independientemente en el “Gas Technology 

Institute” (100). 

Naterer reportó, en el mes de febrero de 2014, que estudios experimentales en una celda 

de 300 cm2 habían mostrado una densidad de corriente estable, con una eficiencia cercana a 98% 

de la eficiencia teórica. Las pruebas realizadas mostraron estabilidad de la celda en una operación 

de 1600 horas (109). 

 

1.3 Acotación de la investigación 

 

En la sección anterior se han presentado cinco de las tecnologías líderes en producción de 

hidrógeno en cuanto a su factibilidad para implementación en el mercado comercial. Debe 

señalarse que todas ellas son tecnologías atractivas para distintos grupos de investigación y que 

cualquiera de ellas podría cambiar ampliamente su posición comercial con respecto a las otras 

dependiendo de los avances que se puedan dar en cada una de sus secciones. 

Dada la premisa anterior, analizar cada una de las tecnologías es algo recomendable, sin 

embargo, debido a las características de la presente investigación doctoral, resulta más adecuado 

orientar los recursos a una tecnología específica, o incluso a una sección específica de dicha 

tecnología. 

En el presente trabajo de investigación se seleccionan las siguientes secciones para su 

estudio y optimización: 

a) Sistema de transporte de calor: debido a que todas las tecnologías que emplean 

reactores nucleares enfriados por helio comparten esta sección. 

 

b) Sección de concentración-descomposición de ácido sulfúrico: debido a que es una 

sección con un alto requerimiento energético y por tanto un elevado potencial de 

optimización. Además se dispone de suficientes datos experimentales para validar los 

modelos a desarrollar (comparado con otras secciones cuyos datos de equilibrio 

fisicoquímico aún no están disponibles) y también porque es una sección que se 

presenta en dos de las cinco tecnologías líderes, entendiendo por esto, que las mejoras 
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derivadas de la aplicación de las metodologías desarrolladas podrán tener aplicación en 

más cantidad de procesos y variaciones de los mismos que si se seleccionara una sección 

distinta. 

Adicionalmente al estudio de las secciones seleccionadas, también se propondrán 

metodologías de aplicación general que tiendan a mejorar la operatividad y seguridad de los 

procesos de producción de hidrógeno nuclear.  
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2 Modelado termodinámico 
 

En el capítulo 1 se presentaron tecnologías de  producción de hidrógeno nuclear y se realizó 

un acotamiento del alcance de la presente investigación, seleccionando el transporte de calor 

nuclear-proceso y las secciones de ácido sulfúrico, de los procesos que las tienen, como los 

sistemas a analizar con mayor detalle. 

La parte termodinámica del estudio se desarrollará mediante la generación y/o aplicación de 

modelos y correlaciones que sean capaces de predecir las coordenadas termodinámicas de los 

sistemas fisicoquímicos en cuestión, para ello deberán ser validos en el rango de presión, 

temperatura y composición de los procesos. 

 A lo largo del presente capítulo se establecerán las relaciones termodinámicas y se 

definirán las ecuaciones y modelos a ser empleados en el análisis de cada uno de los sistemas 

definidos en el alcance. 

 

2.1 Relaciones fundamentales 

A partir del principio de conservación de la energía,  aplicado a un volumen de control, se 

obtiene que el cambio en la energía interna de un sistema es la suma de tres aportes, los que son: 

calor, trabajo y transporte por flujo, es decir que la energía interna dentro del volumen de control 

incrementará o disminuirá en la medida en que estos parámetros lo hagan.  

Cuando el sistema es cerrado, el transporte por flujo es nulo y se obtiene la siguiente 

ecuación: 

dWdQUd T +=)( Eq. 5 

Dada la definición termodinámica de trabajo y entropía se deriva: 

TTT pdVTdSUd −=)( Eq. 6 

La cual de acuerdo con la definición de diferencial total: 
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Por tanto, al ser d(UT) una diferencial total y al evaluarse en un sistema cerrado, cuya 

composición es constante, se  obtiene: 
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Eq. 9 
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Eq. 10 

Dado que UT es una propiedad extensiva, se requiere ponderarla en una base molar o 

másica para obtener la propiedad intensiva. De esta forma, cuando el sistema es abierto, la 

energía interna en el volumen de control se puede expresar como una función de entropía, 

volumen y cantidad másica o molar de la siguiente manera: 

( )i
T nnVnSnUU ,,)( ζ== Eq. 11

 

Obteniendo la diferencial total de UT (Eq. 7) en un sistema abierto de composición variable: 
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Combinando con las ecuaciones 9 y 10, definiendo la derivada parcial de la energía interna 

con respecto a la composición (xi) del compuesto “i” como potencial químico (µµµµi) y reagrupando 

términos obtenemos: 

∑∑
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=−+−+−+−
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i
iii
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i xpVTSUdndxpdVTdSdUn

11

0)()( µµ Eq. 13 

Dado que la cantidad de materia y el diferencial de la misma son independientes en el 

sistema, ambos términos deben ser cero simultáneamente, por lo que se cumple que: 
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Eq. 14 
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Eq. 15 

La ecuación 15 presenta la energía interna como un potencial termodinámico, el cual puede 

ser manipulado mediante transformación de Legendre (101), para obtener otros que resulten  

adecuados para distintas combinaciones de variables independientes.  

La aplicación de transformada de Legendre sobre el volumen recibe el nombre de entalpía 

(H)  (102)y se expresa como: 
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Que de acuerdo con las ecuaciones 14 y 15 resulta: 
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Análogamente, obtenemos la energía de Gibbs (G), la cual es la transformada sobre la 

entropía de la función entalpía (102). 
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A partir de la ecuación 15 se pueden definir otras funciones termodinámicas primarias, 

como la energía de Helmhotlz (A) y el potencial macrocanónico (Ω), sin embargo, ya que los 

procesos en la presente tesis ocurren en procesos continuos, la entalpía y la energía de Gibbs son 

las más adecuadas para el cálculo de balances de energía y equilibrio de fases. 

Tomando como base las ecuaciones anteriores y combinando las segundas derivadas de la 

ecuación 21 se puede expresar la entalpía en función de T, P y xi: 
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En donde cp es el calor específico a presión constante y H*
i es la entalpía molar parcial. En 

general la propiedad molar parcial se define como: 
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Es decir la variación de la propiedad con respecto al cambio de la sustancia “i”, a presión, 

temperatura y cantidad de otras sustancias constante. 

De forma similar se puede obtener la función de T, P y xi para la entropía: 
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Eq. 25 

 Las ecuaciones anteriores son fundamentales para el presente análisis, debido a que 

establecen las relaciones entre variables termodinámicas y energía del sistema, y al ser de carácter 

general, permiten su solución a partir de ecuaciones de estado o de análisis directo sobre datos 

experimentales. Además establecen la base para el equilibrio fisicoquímico del sistema. 

  A partir de la entalpía y la entropía, el cálculo de exergía (B), o máxima energía utilizable 

entre el sistema y un medio de referencia, se expresa como: 

)()( 000 SSTHHB −−−= Eq. 26 

 Dónde el subíndice “0” indica las condiciones de temperatura, presión y composición del 

estado de referencia. 
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 Algunos autores optan por separar la exergía en sus componentes térmico, mecánico y 

químico; esta separación proviene de la independencia de estos factores dada la ecuación 26, 

como se puede verificar en la ecuación 27. 

 Las ecuaciones presentadas en la presente sección son la base para análisis subsecuentes y 

serán referenciadas donde sea pertinente. 
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2.2 Modelado para helio 

 

Los  circuitos de helio, o de forma más precisa: “circuitos de enfriamiento con gas helio”, son 

los sistemas encargados de transportar la energía liberada en el reactor nuclear en forma de calor, 

desde el núcleo del mismo hasta su disposición en un sistema de aprovechamiento de energía. El 

cuál es la turbina de helio en el caso de sistemas GT-MHR, o en el caso de una planta S-I los 

intercambiadores de calor en la planta química, en donde se usa esta energía para impulsar las 

reacciones químicas necesarias en la producción del hidrógeno nuclear, como por ejemplo la 

descomposición del ácido sulfúrico en agua oxígeno y dióxido de azufre (103; 104; 105; 60). 

Por seguridad, tanto física como operativa, el intercambio de calor no se realiza en un 

circuito simple (105; 106; 107; 108; 109; 14), sino que se emplean dos circuitos independientes (en 

flujo de masa mas no de energía) interconectados en un cambiador de calor intermedio, o IHX, por 

sus siglas en idioma inglés (Intermediate Heat Exchanger), de esta manera se puede reducir o 

incluso evitar la contaminación entre las plantas química y nuclear así como el riesgo de pérdida 

total de sistemas de enfriamiento. 

Los circuitos de helio típicamente se componen de los siguientes subsistemas (Figura 14): 

a) Reactor nuclear (RN) 

b) Tubería de conducción 

c) Sistema de circulación (GT) 

d) Intercambiador de calor intermedio (IHX) 

e) Sistema de entrega energética: turbina en el caso de centrales eléctricas y/o 

intercambiadores de calor en el caso de plantas nucleo-químicas (GT o HX). 

 

Figura 14 Circuitos de Helio 
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2.2.1 Modelado termodinámico de helio 

 

El modelado de estos circuitos debe representar los cambios energéticos derivados de 

incrementos de temperatura y cambios sensibles de presión, considerando que el rango de 

presiones en el diseño de reactores comerciales varía entre 50 y 80 Bar y que las temperaturas a 

modelar se encuentran en el rango de ambiente a 1000 K.  

La ecuación de estado a emplear es específica para el gas helio y fue obtenida a partir de 

ajuste sobre datos experimentales, razón por la cual se prefiere sobre otras ecuaciones generales. 

Los ajustes y experimentación fueron realizados por la sección de tecnología experimental de la 

comisión de energía atómica de Dinamarca (110).  

Dado el bajo peso molecular del helio (4.0026 g/mol) y teniendo en cuenta que es un gas 

monoatómico, se puede demostrar mediante la teoría cinética de los gases y la mecánica 

estadística que el valor de su capacidad calorífica a presión constante (Cp) corresponde a (30): 

RCp
2

5=  

Las desviaciones de esta idealidad han sido estimadas por Petersen y otros autores (110) en 

0.5% para presiones superiores de 100 bar a temperatura ambiente y 0.05% para las mismas 

presiones a 1000K, por lo que se puede considerar para los propósitos de esta tesis que el Cp se 

mantiene constante y su valor es:  

kmolK

kJ
Cp 785.20=

  ó kgK

kJ
Cp 193.5=  

 

La ecuación de estado a emplear es (110): 

ZRTPV= Eq. 28 

Donde: 

P = Presión del gas    [=] kPa 

V =  Volumen específico   [=] m3/kmol 

Z = Factor de compresibilidad   [=] adimensional 

R = Constante de los gases  [=] 8.314472 kJ/(kmol*K) 

T = Temperatura absoluta  [=] K 

 



36 
 

 El factor de compresibilidad es una función de presión y temperatura; para el helio, de 

acuerdo con la investigación de Petersen, en un intervalo de  1 a 100 bar y 273 a 1800 K, con 

desviación estándar de 0.03% a 1 bar y 0.3% a 100 bar (110), es: 

2.11
T

P
z

κ+= Eq. 29 

Donde: 

 κ = Factor de proporcionalidad [=] 4.446*10-3 K1.2/kPa 

El cual, como se puede ver en la siguiente figura es cercano a la idealidad para bajas 

presiones y altas temperaturas, concordando nuevamente con la teoría cinética de los gases (30). 

 

Figura 15 Desviación de la idealidad para helio 

A partir de las ecuaciones 28 y 29 se puede expresar el volumen como una función explicita 

de presión y temperatura: 
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Derivando con respecto a la temperatura a presión y composición constante, se obtiene: 
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La función anterior se puede emplear de forma directa en las ecuaciones 23 y 25 para 

definir las funciones entalpía y entropía de la siguiente manera: 
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Que pueden ser aproximadas con una mínima desviación (manipulación algebraica y 

reducción numérica por exponenciación fraccionada en el intervalo de operación esperado: 

298.15 a 1500 K) mediante las siguientes ecuaciones: 
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Donde 

Tm = Temperatura media aritmética  [=] K 

  

Como se puede apreciar en las dos ecuaciones anteriores, la desviación con respecto de la 

idealidad es proporcional a la presión e inversa a la temperatura, es decir que cuando se 

incrementa la presión y disminuye la temperatura, la similitud con respecto al comportamiento de 

gas ideal será menor y viceversa, siendo el comportamiento ideal en el rango de altas 

temperaturas y bajas presiones como es de esperarse de acuerdo con la teoría cinética de gases. 

Las ecuaciones son validadas comparándolas con otros modelos disponibles en simuladores 

de proceso y con datos experimentales, para ser empleadas posteriormente como base del 

análisis energético de los sistemas de helio en la presente tesis. 

 

2.2.2 Validación de modelo con datos experimentales 

 

Estudios realizados desde comienzos de la década de 1970 permitieron la generación de 

datos confiables de entalpías, entropías y otros datos termodinámicos del helio (111), en 

intervalos de presión y temperatura que cubren y superan a los esperados en los procesos de 

generación de hidrógeno nuclear. 
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Estos datos sirven como punto de referencia para la validación, y como se encuentran 

tabulados para un gran número de presiones y temperaturas proveen también la información 

necesaria, en el análisis termodinámico, cuando no se dispone de modelos o de las herramientas 

necesarias para el uso de los mismos. 

En las tablas siguientes se muestra la comparación entre datos reportados en la literatura 

(111) y los obtenidos mediante las ecuaciones 34 y 35, tomando como referencia el valor 

reportado para 300 K y 1 bar de presión1. En la parte inferior de cada tabla se reporta la desviación 

estándar del error en el intervalo completo de temperatura. 

Tabla 1 Entalpía del Helio, Reportada Vs Calculada 

 
Presión [bar] 

Temp [K] 1 10 50 100 

  Reportada Calculada Reportada Calculada Reportada Calculada Reportada Calculada 

300 1558 1558 1561 1561 1574 1575 1591 1593 

400 2077 2077 2080 2080 2094 2094 2110 2111 

500 2597 2597 2600 2600 2613 2613 2629 2630 

600 3116 3116 3119 3119 3132 3132 3148 3148 

800 4155 4155 4158 4157 4170 4170 4186 4186 

1000 5193 5193 5196 5196 5208 5208 5223 5223 

1300 6751 6751 6754 6754 6766 6765 6780 6780 

Entalpía [kJ/kg] 

σ Error 0.01% 0.013% 0.03% 0.05% 

 

Tabla 2 Entropía del Helio, Reportada Vs Calculada 

 
Presión [bar] 

Temp [K] 1 10 50 100 

  Reportada Calculada Reportada Calculada Reportada Calculada Reportada Calculada 

300 31.55 31.55 26.77 26.77 23.43 23.43 21.99 22.00 

400 33.04 33.04 28.26 28.26 24.92 24.92 23.49 23.49 

500 34.20 34.20 29.42 29.42 26.08 26.08 24.65 24.64 

600 35.15 35.15 30.37 30.36 27.03 27.02 25.59 25.59 

800 36.64 36.64 31.86 31.86 28.52 28.52 27.08 27.08 

1000 37.8 37.80 33.02 33.02 29.68 29.67 28.24 28.24 

1300 39.16 39.16 34.38 34.38 31.04 31.04 29.6 29.60 

Entropía [kJ/kgK] 

σ Error 0.01% 0.01% 0.01% 0.02% 

                                                           
1
A partir de las ecuaciones 34 y 35 se obtienen diferencias de entalpía y entropía, por ello, para calcular 

valores puntuales se requiere de un valor inicial de referencia, el cual puede ser definido arbitrariamente. 
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Como es de esperarse, al igual que en el caso de la figura 15, se aprecia que la mayor 

discordancia ocurre para la región de altas presiones y bajas temperaturas. Sin embargo, aun en 

esta región especial, el modelo se ajusta satisfactoriamente con una desviación máxima de 0.13% 

(300 K y 100 bar) y una desviación estándar del error de 0.05%. 

Tomando en cuenta que todo modelo es, por definición y naturaleza, inevitablemente 

incompleto e inexacto, se define la validación del mismo como la demostración de su fidelidad y 

exactitud en un intervalo razonablemente confiable, razón por la cual se puede concluir que: 

“El modelo es adecuado para representar la variación en coordenadas termodinámicas 

en los intervalos de presión y temperatura observables en los procesos de producción de 

hidrógeno nuclear” 

 

2.2.3 Validación en proceso GTMHR 

Una vez que se ha realizado la validación en datos experimentales conviene efectuar una 

validación en un proceso con la finalidad de identificar aspectos críticos y/o posibles mejorías o 

simplificaciones en casos prácticos, además de obtener valores y parámetros empleados en la 

industria tales como: 

• Presión y Temperatura de operación de reactores nucleares enfriados por helio 

• Eficiencias isoentrópicas de turbinas y compresores 

• Acercamiento térmico de equipos de intercambio de calor 

• Eficiencia térmica de recuperadores de calor 

• Caídas de presión de diseño de equipos principales  

• Eficiencia de generadores eléctricos 

En la presente sección se simula el comportamiento en estado estacionario de una planta 

GT-MHR de Genaral Atomics, de acuerdo con el diseño original (107) y representada en la figura 

16, restringido a las siguientes variables fijas. 

• Temperatura de salida del reactor nuclear: 850°C (1,562°F) 

• Ciclo con inter-enfriamiento y temperatura de entrada a compresores: 33°C 

• Caída de presión en sistema: 6% (3 bar en reactor nuclear, 0.4 bar en recuperador 

lado caliente, 0.2 bar en recuperador lado frío y el resto en tuberías). 

• Eficiencia de Turbina: 93% 

• Eficiencia de Compresores de alta y baja presión: 90% 

• Eficiencia de generador eléctrico: 99% 

Las variables libres son la eficiencia de recuperador de calor (85%, 90% y 95%) y la relación 

de compresión (expansión + caídas de presión). 
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Figura 16 Planta GT-MHR Tipo (112) 

Tomando como base las ecuaciones 34 y 35 y calculando la variación en los intervalos de 

temperatura de la planta se obtienen las siguientes ecuaciones particulares: 

233.0
3

193.5 −+= P
TH  Eq. 36 

93.106.0193.5 4.0 +






+






=
T

P

P

T
LnS Eq. 37 

Donde: 

H = Entalpía     [=] kJ/kg 

S= Entropía    [=] kJ/kgK 

T = Temperatura Absoluta  [=] K 

P = Presión absoluta   [=] bar 
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De las secciones anteriores se puede demostrar que si Xi es la relación de presión y 

temperatura en condiciones “i”: 

4.0
i

i
i P

T
X = Eq. 38 

Y fc es un factor de corrección de no idealidad (resultado de igualar la diferencia de 

entropía, entre dos condiciones, a cero empleando las ecuaciones 37 y 38): 

( ) ( )5.1
1

5.1
25.2

1

6.0
1

6.0
2

1

TT
X

PP
X eefc

−−
−−

≈=
αα

Eq. 39 

Donde: α es la relación entre: el coeficiente lineal  de presión sobre temperatura de la 

ecuación de entropía (eq. 37) y el valor de capacidad calorífica a presión constante, en este caso: 

0.06/5.193 = 0.0116. 

Entonces, para un proceso isoentrópico se cumple que: 

12 fcXX = Eq. 40 

Para una expansión isoentrópica con relación de expansión: 

2

1
exp P

P
r = Eq. 41 

1
4.0

exp.exp ** TfcrT iso
−= Eq. 42 

En el caso de compresión: 

1

2

P

P
rcomp = Eq. 43 

1
4.0 ** TfcrT compisocomp =− Eq. 44 

Combinando las ecuaciones anteriores se pueden obtener los valores de temperaturas o 

presiones de expansión/compresión a partir de los parámetros conocidos, por ejemplo: 

Dadas las condiciones de entrada a una turbina y la presión de salida, la temperatura de 

expansión se calcula por: 
















 −−+−+=− 1
1

193.5*3
1 214.0

211exp η
η PP

TfcPXTT real Eq. 45 

En el caso de compresores se puede aplicar la misma ecuación, sustituyendo la eficiencia 

por su inverso. 
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Aplicando las ecuaciones anteriores para una planta GT-MHR, variando la relación de 

compresión desde 1.5 a 4.0 (producto de relaciones individuales de compresores de baja y alta 

presión) se obtiene la eficiencia estimada.  

La tabla 3, muestra los resultados de aplicar las ecuaciones desarrolladas en el caso de una 

efectividad en el recuperador de calor de 95%.  Los datos para cada una de las efectividades 

analizadas (95%, 90% y 80%) fueron calculados y representados en la figura 17. 

Tabla 3 Eficiencia del sistema GTMHR con 95% de efectividad del recuperador de calor 

 Salida de reactor 
nuclear 

Relación de 
Compresión 

Ef. Global 

T P DP rc η 
850 70.2 3.4 1.6 42.35% 

850 70.2 3.4 1.84 45.46% 

850 70.2 3.4 2.08 46.83% 

850 70.2 3.4 2.32 47.38% 

850 70.2 3.4 2.56 47.51% 

850 70.2 3.4 2.8 47.38% 

850 70.2 3.4 3.04 47.11% 

850 70.2 3.4 3.28 46.73% 

850 70.2 3.4 3.52 46.30% 

850 70.2 3.4 3.76 45.83% 

850 70.2 3.4 4 45.33% 

 

 

Figura 17 Eficiencia global de un sistema GT-MHR vs relación de compresión 

30.00%

35.00%

40.00%

45.00%

50.00%

55.00%

1 2 3 4 5

Ef
ic

ie
n

ci
a 

G
lo

b
al

Relación de compresión

95%

90%

85%



43 
 

Con el fin de validar el modelo en un caso práctico, se comparan los resultados obtenidos 

con  los reportados por General Atomics (107). En la figura 18, se muestra la superposición de las 

curvas calculadas en esta tesis y las reportadas por General Atomics, pudiéndose observar que el 

modelo simplificado es adecuado para la representación de datos en casos reales de ingeniería. 

 

Figura 18 Comparación de eficiencia calculada por modelo propio Vs curvas reportadas por General Atomics 

Como comprobación final del modelo, se presenta la reproducción del diagrama de flujo 

de proceso reportado en un estudio del reactor GT-MHR (113); el diagrama de proceso se puede 

observar en la figura 19. 

Las eficiencias isoentrópicas y del recuperador de calor se calculan para los datos 

disponibles en el diagrama. 
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Figura 19 Diagrama de Flujo GT-MHR 

En la siguiente tabla se resume el balance de energía del sistema, para un flujo de 321 kg/s 

correspondiente a una potencia térmica de 600 MW. 

Tabla 4 Balance de energía GT-MHR 

Corriente Descripción T [°C] T [K] P [Bar] H [MW] Q [MW] W [MW] 

1 Salida de RN 848 1123 70.7 1379.5 --- --- 

2 Salida de Turbina 508 781 26.3 807.9 --- --- 

3 Salida 1 de recuperador 130 403 25.8 177.9 --- --- 

4 Salida de enfriador 26 299 25.5 4.3 --- --- 

5 Salida de Compr. LP 110 383 43.2 146.3 --- --- 

6 Salida de Interenfriador 26 299 42.9 6.2 --- --- 

7 Salida de Compr. HP 110 383 72.7 149.5 --- --- 

8 Salida 2 de recuperador 488 761 72.2 779.5 --- --- 

9 Calor en RN       --- 600 --- 

10 Pérdida de calor en rec.       --- 0.0 --- 

11 Enfriamiento 1 
 

    --- -173.6 --- 

12 Enfriamiento 2       --- -140.1 --- 

13 Trabajo de Turbina       --- --- 571.6 

14 Trabajo a Compr LP       --- --- -142.0 

15 Trabajo a Compr HP       --- --- -143.3 

16 Trabajo a generador       --- --- 286.3 

17 Calor en gen. Electr.       --- -2.9 --- 

18 Electricidad       --- --- 283.4 
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De las ecuaciones anteriores, se obtiene para el diagrama anterior: 

• Eficiencia de turbina:      93% 

• Eficiencia de compresor de baja presión:   83.9% 

• Eficiencia de compresor de alta presión:   83.9% 

• Eficiencia de recuperador de calor:   95% 

• Eficiencia de generador eléctrico:   99% 

• Eficiencia neta de planta:    47.2% 

Cabe señalar que al menos dos datos son poco fiables en el diagrama reportado por EPRI, 

el primero es la baja temperatura de alimentación al compresor (26°C vs 33 en el diseño original) y 

el segundo es la baja eficiencia isoentrópica de los compresores de alta y baja presión. 

Una vez más el modelo termodinámico desarrollado en esta tesis muestra ser fiable para 

la predicción y reproducción de datos de proceso. 
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2.3 Modelos para ácido sulfúrico 

 

En el caso de los sistemas de ácido sulfúrico, los modelos deben ser adecuados para 

representar el comportamiento del ácido en un intervalo amplio de presiones y temperaturas, ya 

que el rango de presiones en el diseño de plantas S-I comerciales varía entre 0.07 y 35 Bar, y que 

las temperaturas a modelar se encuentran en el rango de 293 a 1100 K (83; 22).  

Los modelos a emplear deben representar no sólo el ácido sulfúrico, sino también sus 

diluciones en agua y sus estados de equilibrio físico-químico con su fase vapor, consecuentemente 

deben ser capaces de predecir el comportamiento del sistema multicomponente H2O, H2SO4, O2, 

SO3 y SO2 o ser incluso capaces de representar los equilibrios químicos en la fase líquida (61). 

 

2.3.1 Enfoques de modelación de ácido sulfúrico 

Durante la investigación doctoral se consideraron inicialmente tres opciones para la 

modelación de los sistemas de ácido sulfúrico, las cuales son: 

a) Modelación en simulador de procesos 

 

I. Validación: Con datos presentes en la literatura, contra resultados con modelo 

Elec-NRTL y parámetros específicos (60). 

II. Ventajas:  

• Respaldo técnico de Aspen Tech 

• Alta confiabilidad en rutinas de proceso 

• Bajo tiempo de resolución 

• Iteración automática 

• Goza de “buen prestigio” entre la comunidad científica 

III. Desventajas: 

• Poca flexibilidad  

• Alto tiempo de modificación de datos en sistemas complejos 

• Lenta visualización de parámetros importantes 

• Alto costo económico 

 

b) Modelación basada en interpolación de datos experimentales, en combinación con 

ecuaciones de balance 

 

I. Validación: Con datos presentes en la literatura y con datos de simulador de 

procesos. 

II. Ventajas:  

• Resultados altamente precisos en el intervalo analizado 

• Muy bajo tiempo de resolución 
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• Alta flexibilidad  

• Bajo tiempo de modificación de datos en sistemas complejos 

• Rápida visualización de parámetros importantes 

• Cero costo económico (una vez desarrollado) 

III. Desventajas: 

• Iteración no automática 

• No es formalmente un modelo 

• No es comúnmente vista como “elegante” entre la comunidad científica 

 

c) Modelación específica basada en teoría y datos experimentales 

 

I. Validación: Con datos presentes en la literatura y con datos de simulador de 

procesos. 

II. Ventajas:  

• Resultados precisos en el intervalo analizado 

• Alta flexibilidad  

• Muy Bajo tiempo de modificación de datos en sistemas complejos 

• Rápida visualización de parámetros importantes 

• Es comúnmente visto como “elegante” entre la comunidad científica 

• Cero costo económico (una vez desarrollado) 

III. Desventajas: 

• Iteración no automática 

• Toma mucho tiempo su desarrollo 

Cada uno de los enfoques de modelación fue probado y empleado en cálculos; los tres 

modelos fueron utilizados inicialmente, sin embargo, hacia el final de la investigación el mayor 

conocimiento técnico de los sistemas y la facilidad de implementación en rutinas de computación 

favorecieron la modelación basada en interpolación y la modelación específica sobre la simulación 

en Aspen Plus. 

El hecho de haber comprobado varios sistemas con los tres enfoques no debe considerarse 

como un sobre-trabajo, ya que en cada una de estas comprobaciones se incrementó el 

conocimiento y se permitió el desarrollo de modelos propios, libres de costo por uso de licencias y 

que pueden ser compartidos con la comunidad universitaria como un producto de nuestra 

universidad.  

2.3.2 Modelación en simulador de procesos 

Se empleó el simulador de procesos Aspen Plus V 7.0 para realizar cálculos de equilibrio de 

fases en sistemas de ácido sulfúrico, concordando los resultados con los reportados en el manual 

del ingeniero químico (114). 
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Figura 20 Equilibrio líquido vapor de ácido sulfúrico 

El modelo termodinámico empleado para la fase líquida es el ELECNRTL, de acuerdo con 

las ecuaciones termodinámicas descritas en la literatura de Aspen Tech (115). 

 

Figura 21 Selección del modelo termodinámico en Aspen Plus 
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2.3.3 Modelación basada en interpolación de datos experimentales 

La dificultad de representar adecuadamente el comportamiento de soluciones ácido-agua 

en el intervalo completo de interés llevó a formularse la siguiente pregunta: 

¿Es posible realizar los cálculos de energía, propiedades físicas y 

equilibrio fisicoquímico basándose en los datos reportados de documentos 

públicos, como el Manual del Ingeniero químico? 

De ser posible, ¿se pueden automatizar los cálculos para aprovechar las 

funciones de optimización y búsqueda de objetivos, disponibles a bajo costo en 

Microsoft Excel, en lugar de seguir empleando un simulador de alto costo? 

La respuesta a estas preguntas es: 

“Sí, se puede, en tanto la búsqueda e interpolación de datos se pueda 

efectuar de manera automática y no existan discontinuidades en las funciones 

que imposibiliten su diferenciación analítica o numérica”. 

Con la finalidad de obtener la automatización requerida, la primera etapa de la 

modelación fue desarrollar seis funciones genéricas en Microsoft Excel, con la capacidad de 

interactuar con tablas de datos de dos parámetros. 

Tabla 5 Ejemplo de tabulación de funciones de 2 parámetros 

 

Tabla 6 Uso de funciones de interpolación 

 

1 2 3 4 5

1 2 3 4 5 6

2 3 4 5 6 7

3 4 5 6 7 8

4 5 6 7 8 9

5 6 7 8 9 10

6 7 8 9 10 11

7 8 9 10 11 12

8 9 10 11 12 13

9 10 11 12 13 14

10 11 12 13 14 15

Parámetro 1

P
ar

ám
et

ro
 2

Sintaxis Resultado

=buscuad(Par. 1, Par. 2, Matriz) 10

=buslin(Par. 1, Par. 2, Matriz) 10

=BCCUAD(Dato ,Par. 2, Matriz) 2.5

=BCLIN(Dato ,Par. 2, Matriz) 2.5

=BFCUAD(Dato ,Par. 1, Matriz) 7.5

=BFLIN(Dato ,Par. 1, Matriz) 7.5

=BCCUAD(10,7.5,Tabla)

=BCLIN(10,7.5,Tabla)

=BFCUAD(10,2.5, Tabla)

=BFLIN(10,2.5, Tabla)

Busca el valor de Par. 2 (Fila) dados un dato y parámetro 1 (cuadr)

Busca el valor de Par. 2 (Fila) dados un dato y parámetro 1 (lineal)

Ejemplo

=buscuad(2.5,7.5,Tabla)

=buslin(2.5,7.5,Tabla)

Acción

Realiza una busqueda cuadrática de dato en una tabla

Realiza una busqueda líneal de dato en una tabla

Busca el valor de Par. 1 (Columna) dados un dato y parámetro 2 (cuadr)

Busca el valor de Par. 1 (Columna) dados un dato y parámetro 2 (lineal)BCLIN

BFCUAD

BFLIN

Función

Buscuad

Buslin

BCCUAD
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El algoritmo de cada una de las funciones fue liberado y hecho público en internet en el 

mes de julio de 2010. 

El siguiente paso fue recopilar los datos experimentales necesarios para soportar los 

modelos de ácido sulfúrico, la siguiente tabla muestra el origen y método de recuperación de los 

mismos. 

 

 

Tabla 7 Fuentes de información experimental en sistemas de ácido sulfúrico 

Fenómeno  

Físico 

Fase Método Fuente de los 

Datos experimentales (114) 

  

Calentamiento  

de ácido 

Líquido Interpolación cuadrática y 
modelado numérico para 
extrapolación de presión y 
temperatura. 

FIG. 2-30 Enthalpy-concentration diagram for 
aqueous sulfuric acid at 1 atm. 

  

 

 

Evaporación y 
condensación de ácido 

 

 

Líquido – Gas 

 

 

Interpolación cuadrática y 
parámetros DPPR para 
extrapolación de presión y 
temperatura, basados en 
datos experimentales. 

 

 

TABLE 2-12 Water Partial Pressure, bar, over 
Aqueous Sulfuric Acid Solutions. 

TABLE 2-13 Sulfur Trioxide Partial Pressure, 
bar, over Aqueous Sulfuric Acid Solutions. 

TABLE 2-14 Sulfuric Acid Partial Pressure, 
bar, over Aqueous Sulfuric Acid. 

TABLE 2-15 Total Pressure, bar, of Aqueous 
Sulfuric Acid Solutions 

FIG. 2-30 Enthalpy-concentration diagram for 
aqueous sulfuric acid at 1 atm. 

 

  

Descomposición de ácido Líquido – Gas y 
Gas 

Análisis de presiones 
parciales de vapor y 
minimización de energía 
libre de Gibbs. 

TABLE 2-220 Heats and Free Energies of 
Formation of Inorganic Compounds 

  

 

Enfriamiento/Calentamiento 
de gas 

 

Gas 

 

Análisis de presiones 
parciales, adición 
polinomial de calores 
específicos y corrección 
por presión. 

 

TABLE 2-194 Heat Capacities of the Elements 
and Inorganic Compounds 

  

   

 

La integración de datos y funciones de interpolación, permitió realizar cálculos muy 

rápidos en el intervalo cubierto por las tablas y gráficas. Para evitar la modificación accidental de 

datos experimentales (base para cálculos de este enfoque) se ocultaron al usuario de Excel las 

hojas que los contenían y se desarrollaron funciones específicas utilizando las funciones genéricas 

y los datos específicos. 
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Como ejemplo, se presenta en la siguiente figura, la función específica para presión de 

vapor total ejercida por una solución de ácido sulfúrico al 99% en peso, en la misma se puede 

apreciar el grado de ajuste de la opción de interpolación lineal y la interpolación cuadrática con 

respecto a los datos experimentales. 

 

 

Figura 22 Comparación de interpolación lineal Vs cuadrática 

De la figura 22 se puede concluir que la interpolación lineal resultaría inexacta para la 

representación de datos experimentales, la interpolación cuadrática, por el contrario, representa 

adecuadamente los datos físicos. 

En lo relativo al cálculo de energías de dilución y entalpías de mezclas líquidas de ácido 

sulfúrico, la fuente primaria de datos es el diagrama “Entalpía concentración”, como se ha 

mencionado en la tabla 7. 
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Para la obtención de datos confiables

proceso, en el software de dibujo AutoCAD© 2014 de Autodesk

gráfica en tercera dimensión que sirvió como base de datos de entalpía.

Figura 
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Figura 23 Diagrama “Entalpía Concentración” 

Para la obtención de datos confiables, la figura 23 fue digitalizada, cuidando aspectos de 

en el software de dibujo AutoCAD© 2014 de Autodesk. La siguiente figura muestra la 

gráfica en tercera dimensión que sirvió como base de datos de entalpía. 

Figura 24 Función de entalpía de soluciones de ácido sulfúrico 

cuidando aspectos de 

a siguiente figura muestra la 
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El ejemplo de cálculo para una solución con 70% en peso de ácido sulfúrico a 150°F, 

utilizando las funciones desarrolladas en Excel, se presenta en la figura 25. 

 

Figura 25 Ejemplo de cálculo de entalpía con funciones programadas en Excel 

El resultado de la fórmula se encuentra en kJ/kg, al multiplicar por el factor de conversión 

de 0.43 (btu/lb) / (kJ/kg), se obtiene -79 btu/lb, valor muy cercano al observado en la figura 23 

para esos mismos datos. 

La figura 26 muestra gráficamente los resultados para la presión de vapor usando las 

funciones programadas en Excel. 
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Figura 26 Diagrama Presión-Concentración-Temperatura para ácido sulfúrico 

Las concentraciones en fase gas se aproximan mediante la siguiente ecuación: 

total

i
i P

P
y =  Eq. 46 

Donde: 

yi =  Fracción mol de i en fase gas   [=] --- 

Pi =  Presión parcial del compuesto i   [=] Bar 

Ptotal =  Presión del sistema    [=] Bar 
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La tabla 8 muestra algunos de los parámetros calculables a partir de composición y 

temperatura, así como la función que los calcula. 

Tabla 8 Parámetros calculados para soluciones de ácido sulfúrico 

Parámetro Valor Unidades Fórmula 

Concentración  70 % --- 

Temperatura 300 °C --- 

Densidad 1.408 kg/L =DENS(70,300) 

Entalpía 350.96 kJ/kg =ENT(70,300) 

P vapor 21.865 Bar =PRES(70,300) 

%mol Fase vapor       

H2SO4 0.026 % mol =CONAS(70,300) 

H2O 99.974 % mol =CONAG(70,300) 

SO3 0.000 % mol =CONTA(70,300) 

 

Usando los datos desarrollados bajo el enfoque de interpolación de datos es posible 

simular el comportamiento de sistemas tan complejos como el reactor bayoneta o la destilación a 

vacío del ácido. 

 

2.3.4 Modelación basada en teoría y datos experimentales 

 

Presiones parciales: el cálculo se realiza mediante la ecuación DIPPR 115 

 

2
2)ln()ln(

T

E
DTTC

T

B
AP ++++=°  Eq. 47 

 

 La obtención de parámetros se realizó mediante regresión múltiple de acuerdo con la 

expresión general: 

YXXX TT 1)( −=β Eq. 48 

Los parámetros mostrados a continuación presentan una desviación promedio de 0.04% con 

respecto a los datos experimentales. 
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Tabla 9 Parámetros para cálculo de presión total sobre soluciones de ácido sulfúrico 

 

Tabla 10 Parámetros para cálculo de presión parcial de agua sobre soluciones de ácido sulfúrico 

 

 

 

%W H2SO4 A B C D E

0 70.22 -7916.41 -8.44 4.61E-06 51325

10 50.10 -6920.68 -5.36 6.02E-07 8883

20 42.69 -6318.36 -4.33 3.37E-07 -39940

30 49.99 -6853.65 -5.40 1.10E-06 -8768

40 49.09 -6778.26 -5.30 1.47E-06 -28699

50 44.06 -6568.59 -4.58 1.52E-06 -51119

60 42.73 -6831.39 -4.36 1.83E-06 -34800

70 95.73 -11867.88 -11.74 4.60E-06 352618

75 26.60 -7328.13 -1.70 -1.17E-06 28253

80 30.30 -8443.10 -2.05 -1.80E-06 103933

85 52.15 -9841.74 -5.27 -5.63E-07 65224

90 69.92 -10614.99 -8.08 2.57E-06 -27699

92 61.25 -10300.60 -6.82 2.30E-06 -50980

94 51.80 -10142.18 -5.38 1.26E-06 -45047

96 53.43 -10827.99 -5.57 1.44E-06 24955

97 70.55 -12457.00 -7.99 2.69E-06 155915

98 88.28 -13926.60 -10.58 4.78E-06 255826

98.5 94.00 -14303.85 -11.48 6.25E-06 268229

99 71.12 -12351.83 -8.36 6.96E-06 96921

99.5 -44.81 -4553.11 8.48 -2.21E-07 -423508

100 56.14 -13779.67 -5.25 3.89E-06 293822

Presión Total 

[bar]

%W H2SO4 A B C D E

0 70.22 -7916.41 -8.44 4.61E-06 51325

10 50.10 -6920.67 -5.36 6.02E-07 8883

20 42.68 -6318.30 -4.33 3.37E-07 -39945

30 49.99 -6853.34 -5.40 1.10E-06 -8790

40 49.08 -6776.98 -5.30 1.47E-06 -28790

50 44.01 -6565.09 -4.57 1.51E-06 -51364

60 42.58 -6820.43 -4.34 1.81E-06 -35560

70 95.26 -11834.07 -11.67 4.56E-06 350314

75 25.63 -7259.98 -1.56 -1.26E-06 23645

80 28.93 -8348.11 -1.85 -1.93E-06 97617

85 47.65 -9529.66 -4.61 -1.00E-06 44346

90 65.08 -10297.38 -7.37 1.93E-06 -48020

92 57.96 -10082.01 -6.33 1.77E-06 -65307

94 44.31 -9604.23 -4.30 3.49E-07 -82155

96 36.93 -9624.78 -3.20 -2.62E-07 -56883

97 41.33 -10372.88 -3.78 -2.31E-07 19176

98 33.78 -10196.05 -2.70 -9.14E-07 25012

98.5 41.24 -11007.67 -3.77 -5.22E-07 96474

99 29.74 -10467.97 -2.14 -1.89E-06 73193

99.5 22.88 -10295.44 -1.24 -2.89E-06 73485

100 19.92 -10451.75 -0.91 -3.61E-06 100190

Presión parcial H2O 

[bar]



57 
 

Tabla 11 Parámetros para cálculo de presión parcial de H2SO4 sobre soluciones de ácido sulfúrico 

 

Tabla 12 Parámetros para cálculo de presión parcial de SO3 sobre soluciones de ácido sulfúrico 

 

 

 

 

%W H2SO4 A B C D E

0 --- --- --- ---

10 47.15 -18971.51 -4.49 9.26E-07 -109708

20 31.57 -17965.32 -1.96 1.31E-06 -84550

30 15.59 -16435.02 0.40 1.33E-06 -86341

40 -3.16 -14328.29 3.04 9.63E-07 -126697

50 8.10 -13831.72 1.31 1.04E-06 -120853

60 50.74 -15090.52 -5.05 4.02E-06 -38570

70 91.53 -15767.19 -11.23 6.76E-06 -22968

75 132.51 -17440.03 -17.37 1.06E-05 80882

80 141.67 -17117.97 -18.83 1.11E-05 71101

85 103.40 -14587.89 -13.23 7.96E-06 59465

90 43.47 -10838.38 -4.34 1.52E-06 -69171

92 38.71 -10283.11 -3.67 1.05E-06 -110538

94 51.35 -11085.55 -5.48 1.71E-06 -55696

96 40.85 -10122.53 -3.99 8.72E-07 -133850

97 49.10 -10717.42 -5.16 1.30E-06 -91684

98 56.08 -11231.72 -6.14 1.69E-06 -53593

98.5 43.63 -10242.03 -4.37 8.47E-07 -129027

99 55.81 -11117.26 -6.12 1.71E-06 -68577

99.5 51.44 -10781.29 -5.49 1.31E-06 -92565

100 131.21 -16625.05 -16.95 7.36E-06 319014

Presión parcial H2SO4 

[bar]

%W H2SO4 A B C D E

0 --- --- --- --- ---

10 14.85 -23371.21 0.85 1.96E-07 -94620

20 1.37 -22585.01 3.11 4.35E-07 -46720

30 -20.88 -20629.87 6.40 -2.87E-07 -68737

40 -55.35 -17252.77 11.29 -1.96E-06 -193284

50 -24.63 -18165.27 6.81 -1.18E-06 -69640

60 24.47 -19501.45 -0.51 1.94E-06 16475

70 76.37 -20132.63 -8.44 6.00E-06 17222

75 107.58 -20216.98 -13.39 1.05E-05 -10922

80 129.07 -20053.12 -16.77 1.26E-05 1195

85 63.56 -15631.32 -7.21 8.13E-06 -14560

90 -13.33 -11184.21 4.39 -1.29E-06 -42651

92 -11.68 -10784.28 4.11 -1.61E-06 -70950

94 2.72 -11120.84 1.95 -2.92E-07 -72533

96 13.85 -11223.25 0.31 4.72E-07 -95734

97 18.16 -11172.54 -0.32 7.81E-07 -115910

98 27.72 -11419.18 -1.70 1.64E-06 -122047

98.5 29.55 -11290.62 -1.95 1.83E-06 -145986

99 37.07 -11539.12 -3.00 2.84E-06 -141314

99.5 32.59 -10777.43 -2.30 3.11E-06 -215376

100 42.26 -11124.55 -3.58 4.20E-06 -205191

Presión parcial SO3 

[bar]
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Entalpía: Para el cálculo de entalpía de disoluciones de ácido sulfúrico, se parte de las 

ecuaciones de disociación siguientes: 

 

H2SO4 + H2O     H3O
+
 + HSO4

-  
Eq. 49 

HSO4
-
 + H2O     H3O

+
 + SO4

2- 
Eq. 50 

 

Teniendo en cuenta las constantes de disociación ácida para las ecuaciones anteriores 

(K1=2.4*106, K2=1.0*10-2) se puede verificar que la primer disociación se lleva a cabo 

prácticamente de forma completa, mientras que la segunda no se lleva a cabo en su totalidad. 

Dado que los valores reportados para las constantes de disociación son generalmente para 

soluciones muy diluidas y que los procesos de producción de hidrógeno nuclear cubren un amplio 

rango de concentraciones, se realizó una regresión de parámetros bajo las siguientes hipótesis. 

a) La primera disociación de ácido se lleva acabo al 100% para el reactivo limitante, sea 

agua o ácido sulfúrico. 

b) La segunda disociación es función de la temperatura y concentración aparente de ácido 

sulfúrico en la disolución. 

c) Los parámetros de una ecuación general deben ser, al igual que en el caso de constantes 

de disociación, función únicamente de la temperatura.  

Suponiendo entonces que la entalpía de una mezcla de ácido sulfúrico, se compone de la 

suma de la entalpía del agua y el ácido como compuestos puros, más la  entalpía de reacción de 

ambas disociaciones, se puede expresar de la siguiente manera: 

DISOHSOHsol Ehxxhh +−+=
242

)1(  Eq. 51 

2211 ζζ rrEDIS +=  Eq. 52 

Donde: 

x =  Fracción mol de ácido en la solución  [=] %mol 

h =  Entalpía molar     [=] kJ/mol  

EDIS =  Energía por disociación    [=] kJ/mol 

r =  Avance de reacción en un mol de mezcla [=] mol 

iζ  = Energía aparente de disociación i  [=] kJ/mol 
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A fin de ser congruente con las ecuaciones de equilibrio químico, se plantea el balance en 

concentraciones molares y se toma como base un litro de solución a diferentes concentraciones y 

temperaturas. 

Se parte de la información experimental para hacer la regresión de datos del modelo. 

Además de los datos señalados en la sección 2.3.1.2, se realiza una segunda comprobación con la 

información proporcionada por la empresa General Chemical, mostrada en la figura 27.  

 

Figura 27 Energía de disolución de ácido sulfúrico (116) 
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A partir de las ecuaciones 51 y 52, realizando un tratamiento similar al del equilibrio químico 

por constantes de reacción y ajustando los datos a las energías reportadas en la literatura (Figura 

28), se puede obtener el siguiente modelo para la energía excedente de disociación, considerando 

esto como una forma alternativa de calcular la entalpía en exceso para este sistema, sin la 

necesidad de considerar la solvatación, ya que este modelo simplificado toma en cuenta los 

parámetros termodinámicos mediante una segunda reacción hipotética. 

 

Figura 28 Parámetros para el modelo de entalpía de ácido sulfúrico 

2211 ζσζ += rEDIS  Eq. 53 

Con 

[ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
)1(2

)()1(4) 2

04202042
2

0204202042
2 −

−−−+−+
=

φ
φφφφ

σ
SOHOHSOHOHSOHOHSOH

Eq. 54 

T0017.64.281 +=ζ   Eq. 55 

T103.0708.452 +=ζ   Eq. 56 

T0008.05221.0 −=φ   Eq. 57 

 

y = -0.0008x + 0.5221
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Donde: 

σ2 =  moles aparentes de segunda disociación  [=] mol 

[i]0 =  Concentración molar inicial aparente de “i”  [=] mol/L 

φ =  Coeficiente de disociación    [=] --- 

T =  temperatura de la solución    [=] °C 

A pesar de la complejidad aparente del modelo, su implementación en hoja de cálculo no 

implica dificultades técnicas y su programación en la mayoría de los lenguajes de cómputo sólo 

toma alrededor de 5 líneas de código, lo cual lo hace un modelo conveniente para el análisis 

energético de sistemas de ácido sulfúrico. 

La validación del modelo se realiza comparándolo contra los datos reportados tanto en 

sistema inglés como en sistema internacional, solamente se ajustan los valores para cada caso. 

La tabla 13  muestra la comparación de datos calculados y reportados a una temperatura de 

25°C. 

Tabla 13 Comparación de entalpía en exceso del sistema de ácido sulfúrico – Calculada Vs Reportada 

  
Entalpía excedente 

BTU/L 
  

Desviación 

% Peso Calculada Reportada % 

0 0 0 0.00% 

1 7.6 7.4 2.55% 

2 14.8 14.7 0.70% 

5 36.7 37.0 0.83% 

15 117.3 116.3 0.82% 

35 284.7 285.0 0.11% 

40 323.9 325.3 0.43% 

45 361.6 362.6 0.27% 

50 397.2 398.7 0.38% 

55 429.8 428.2 0.37% 

65 474.0 470.6 0.72% 

80 458.0 455.6 0.53% 

85 406.4 398.7 1.92% 

90 292.2 290.8 0.50% 

95 149.7 153.2 2.28% 

100 0.0 0.0 0.00% 



62 
 

La figura 29 muestra el empalme de las gráficas de entalpía vs concentración entre los datos 

reportados en el manual del ingeniero químico y los calculados con el modelo desarrollado en esta 

tesis. 

 

 

Figura 29 Validación del modelo para entalpía de ácido sulfúrico 

De la gráfica mostrada en la figura 29 y los datos de la tabla 13 se puede concluir que el 

modelo para cálculo de entalpía de ácido sulfúrico es adecuado para el análisis térmico de los 

sistemas de concentración que incluyan mezclas líquidas de agua y ácido sulfúrico.  

Con respecto al significado físico de los avances aparentes de reacción, éstos no parecen 

concordar con los predichos por el equilibrio químico, lo que sugiere que representan una especie 

de actividad corregida para efectos energéticos en la disociación del ácido sulfúrico o de una 

forma simple una medida de la entalpía en exceso. 

Una vez obtenida la entalpía base del líquido, la entalpía a distintas condiciones se puede 

calcular como: 

∫
−

++=
T

Tref

ref
efLsatTP

PP
dtcpHH

ρ
)(*100

)(Pr@,  Eq. 58 
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Donde: 

 HP,T   =  Entalpía a presión P y temperatura T         [=]   kJ/kg 

 HLsat@Pref  =  Entalpía de saturación a P de referencia    [=]   kJ/kg 

 Cp    =   Calor específico del líquido          [=]   kJ/kgK 

 P     =  Presión       [=]  Bar 

 ρ   = Densidad      [=] kg/m3 

 T   = Temperatura      [=] K 

 

Obteniéndose las propiedades físicas como cp y ρ mediante ajuste a datos experimentales, 

representados por funciones de polinomios del siguiente tipo: 

∑
=

=

−=
ni

i

i
iTa

1

1ρ  )( ASi CFa =   Eq. 59 

Donde los coeficientes son funciones de la concentración de ácido sulfúrico en la solución 

acuosa. 

Para las condiciones de equilibrio se combinaron las funciones DIPPR y las funciones de 

interpolación dinámica sobre datos experimentales, obteniendo una función de la presión de 

equilibrio, dados la temperatura del sistema y la concentración de ácido sulfúrico en la fase líquida 

),( ..SAeqeq CTP Ψ=   Eq. 60 

 

Donde: 

 Peq Presión de equilibrio de fases del sistema  [=] Bar 

 Teq    Temperatura de equilibrio de fases del sistema  [=]   K 

 CAS   Concentración de ácido sulfúrico en líquido  [=]  % en peso 

 

 

La figura 30 muestra una gráfica de presión de equilibrio para el ácido sulfúrico 
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Figura 30 Modelado de presión de equilibrio para ácido sulfúrico 

Una vez establecida la función de presión de equilibrio y siendo esta función 

continuamente derivable, se establece la ecuación para el cálculo de temperatura de equilibrio, 

mediante un método numérico sencillo (Newton Raphson, por ejemplo), la ecuación empleada en 

este estudio es: 

 

(8) 

 

Donde:  

 Tn+1 Nuevo estimado de temperatura    [=] K 

 Tn    Estimado anterior de temperatura          [=]   K 

 δ Es el símbolo para indicar la derivada parcial a concentración constante. 
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3 Circuitos de Helio 
 

3.1 Modelo de circuito de helio 

 

En la sección 2.2 se han mencionado los elementos principales que componen los circuitos 

de enfriamiento de helio, en la presente sección se analiza el sistema de circulación desde el punto 

de vista de proceso. 

Las pérdidas de presión de helio en los circuitos de enfriamiento, así como en las líneas de 

proceso, son producidas por la resistencia natural al flujo al pasar a través  de válvulas, tuberías y 

equipos en el sistema. El uso de criterios heurísticos y técnicas de optimización reducen a un 

mínimo dichas pérdidas, sin comprometer la economía del sistema (117), sin embargo, aunque la 

reducción es significativa, nunca se podrán eliminar completamente debido a limitaciones físicas y 

termodinámicas. 

Como consecuencia de la existencia de pérdidas de presión en los circuitos de helio, se 

deben instalar sistemas de compresión para poder mantener en circulación el gas y de esta 

manera poder transferir el calor desde el reactor nuclear hasta los equipos que lo requieren, como 

servicio de calentamiento en la planta química.  

Inconvenientemente para la eficiencia global del sistema, los compresores consumen una 

elevada cantidad de energía, misma que debe ser suministrada por algún medio y que no 

necesariamente será recuperada en el sistema, reduciendo consecuentemente la eficiencia global 

del complejo nucleo-químico y aumentando los costos de producción del hidrógeno con respecto 

a los modelos que no toman en cuenta las consecuencias económicas de la compresión. 

3.1.1 Definición del sistema 

Con la finalidad de aportar datos específicos y particulares para la generación de hidrógeno 

nuclear, en la presente tesis el sistema de circulación de helio (SRH) se diseña para los 

requerimientos de una planta de producción VHTR-SI con capacidad de 600 MWt y una eficiencia 

de conversión de 37.3%, en concordancia con un diseño de planta original de General Atomics 

(22). 

 Se eligió esta planta como base para el análisis debido a que se cuenta con datos 

preliminares acerca de las características y dimensiones  de equipo, así como los balances de 

materia y energía desarrollados por Mendoza y François (118). Los parámetros del sistema VHTR-

SI para el cual se diseña el SRH  se presentan en la siguiente tabla. 
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Tabla 14 Parámetros de planta VHTR-SI 

Datos y parámetros de diseño 

Sección de  
eficiencias 

Turbinas Mecánica 98.0% 

Compresor Mecánica 98.0% 

Turbinas Isoentrópica 93.5% 

Compresor Isoentrópica 93.5% 

Sección  
caídas de presión 

Reactor N. Bar 0.414 

IHX Bar 0.345 

Proceso LP Bar 0.655 

Proceso LS Bar 0.655 

Enfriador LC Bar 0.345 

Enfriador LF Bar 0.345 

Interenfriador Bar 0.138 

Reactor Nuclear 

T. Salida °C 950.00 

P. Ent. Bar 70.41 

Pot. MW MW 600 

Datos de  

temperatura 

∆T. IHX Sup °C 50 

∆T Rec. calor °C 40 

T. enfto. °C 50.00 

Datos de helio  

a planta S-I 

T. suministro °C 900 

T. retorno °C 300 

P. suministro Bar 74.66 

P. retorno Bar 74.00 

 

 La información de la tabla 14 se encuentra organizada en 5 secciones, que son:  

a) Sección de eficiencias: Se detalla la eficiencia mecánica e isoentrópica, de 

turbinas y compresores. Estos valores son resultado del trabajo previo y la 

validación realizada en la sección 2.2. 

b) Sección caídas de presión: Se especifican las caídas de presión de diseño para 

algunos equipos y sistemas, tanto en el lado primario (LP), es decir en el 

circuito en contacto con el reactor nuclear, como en el lado secundario (LS) en 

contacto con el proceso químico. También se especifica si las caídas de 

presión son en el lado caliente (LC) o lado frío (LF) de los equipos de 

intercambio de calor. 
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c) Reactor nuclear: Se especifica la temperatura de salida, la presión de entrada 

y la potencia. Estos datos provienen de trabajo previo y de promedios de 

datos reportados para este tipo de reactores (128). 

d) Datos de temperatura: Se especifican los acercamientos térmicos para el 

cambiador de calor intermedio (IHX), para el recuperador de calor del sistema 

y la temperatura de enfriamiento de helio a la salida de equipos de disipación 

de calor. 

e) Datos de helio a planta SI: Se especifican las condiciones tanto de suministro 

como de retorno desde el IHX al proceso. 

 
Las pérdidas de presión se estiman con base en criterios habituales de diseño en ingeniería 

(119; 120; 121), las eficiencias isoentrópicas y mecánicas de compresores y turbinas se basan en la 

validación de datos para el reactor GT-MHR (122; 103), mediante simulación del proceso 

empleando las ecuaciones desarrolladas en la sección 2.2.1 y adicionalmente efectuando una 

segunda comprobación en el simulador de procesos Aspen Plus. El diagrama de proceso se 

muestra  en la siguiente figura. 

. 
Figura 31 Simulación de GT-MHR en Aspen Plus 

 

3.1.2 Requerimientos de Energía no Térmica en Planta Azufre Iodo.  

 

La mayor parte de energía que se suministra al proceso es energía térmica, sin embargo, 

para accionar las bombas y compresores de la planta se requiere electricidad o impulso mecánico.  
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El diseño de General Atomics del proceso S-I incluye integración mecánica (22), en otras 

palabras, la mayor parte de la energía empleada en el bombeo es recuperada por turbinas, pero 

aun así, se requiere una cantidad adicional para mantener en operación el proceso. 

Para poder establecer los requerimientos reales de energía mecánica se realizó el cálculo 

de los equipos involucrados en el proceso S-I. La ecuación empleada para la potencia hidráulica es 

la siguiente: 

ρη
PF

HP
∆= 100

Eq. 61 

Donde: 

HP =  Potencia de la bomba    [=] kW 

∆P =  Carga del sistema    [=] Bar 

ρ =  Densidad del fluido    [=] kg/m3 

η =  Eficiencia mecánica de bomba (típica)  [=] 85% 

F =  Flujo másico     [=] kg/s 

 

 

La siguiente tabla muestra los resultados de los cálculos para la planta originalmente 

propuesta por General Atomics, para un mayor detalle y referencia de los equipos presentados en 

esta sección se recomienda revisar el trabajo de Brown (22) o alternativamente consultar los 

diagramas de flujo de proceso presentados en el anexo 1.0 de esta tesis. 

 

 

 

 

 

 

 

 



69 
 

 

Tabla 15 Requerimientos de potencia mecánica para equipos en planta VHTR-SI tipo 

ID T DP DENSIDAD FLUJO Potencia 

 

°C Bar kg/m
3
 kg/s kW 

      P-101 96.45 2.8 1800 2825.7 517.1 

P-102 38 3.39 993 4.1 1.6 

P-103 111.35 5.15 3050.117 167.6 33.3 

P-104 119.85 3.19 1312.6 45.2 12.9 

P-106 95.36 0.3 1869.6 80.4 1.5 

P-201 212.1 6.93 832.55 113.4 111.1 

P-202 120 28 945.59 56.7 197.5 

P-203 38 0.94 993 20.5 2.3 

P-204 111.35 33.15 952.28 123.1 504.2 

P-301 120 20.15 3218 10562.4 7781.0 

P-302 25 20.987 1000 13.0 32.1 

TE-101-1 111.25 -2.35 GAS 11.5 -680.0 

TE-101-2 45 -0.84 GAS 7.3 -260.0 

TE-102 120 -2.8 GAS 19.5 -660.0 

TE-103 119.85 -5.15 944.14 132.3 -61.3 

TE-104 120 -5.15 3200 10634.0 -1454.7 

TE-201 120 -29.8 941.2 37.0 -99.7 

TE-301 95.36 -17.8 2680.1 2680.1 -1513.0 

TE-302 120 -15 3340 7735.7 -2953.0 

TE-303 120 -15 3957.042 158.2 -51.0 

      Requerimiento 1461.8 
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La potencia demandada por bombas en la planta S-I es prácticamente 1.5 MW, 

adicionalmente se estiman 0.5 MW para energizar tableros de control y sistemas de iluminación, 

más 1 MW adicional para el sistema de agua de enfriamiento, incluidos bombeo y accionamiento 

de ventiladores para las torres de enfriamiento [1]. 

Adicionando todos los requerimientos de potencia no térmica en la planta química se 

obtiene: 

WR  =Potencia mecánica/eléctrica necesaria para planta química   = 3 MW 

 

Por lo que el requerimiento neto es: 

 

NP = 3 MW + Potencia para Compresión en circuitos de Helio                   Eq. 62 

 

En el caso de considerar la potencia del reactor nuclear, así como los otros parámetros de 

diseño (Tabla 14) fijos, la potencia requerida para compresión de helio en los circuitos primario y 

secundario puede expresarse como función de la temperatura de salida de helio del IHX en el lado 

del circuito primario (CP). 

Mediante la solución del balance de materia y energía se calculan todos los parámetros a 

partir de la temperatura citada en el párrafo anterior. 

 

3.1.3 Diseño de sistema de circulación de Helio  SCH 

 

En las secciones anteriores se ha mencionado la necesidad de instalar sistemas de 

circulación para la transferencia de energía entre la sección nuclear y la sección de proceso 

químico, esencialmente se requiere un sistema capaz de mantener el flujo en circulación, de ahí el 

nombre de dicho sistema. 

La forma más común de cumplir este requerimiento es mediante la instalación de 

compresores  en ambos circuitos; primario (CP) y secundario (CS), pretendiendo en la presente 

tesis que el arreglo de tales compresores sea el más conveniente desde el punto de vista 

económico-energético, respetando en todo momento  las restricciones  de seguridad e impacto 

tanto ambiental como social. 

Las figuras 32 y 33 presentan  los sistemas de forma genérica y muestran que a pesar de las 

diferencias en proceso, los sistemas de compresión se pueden analizar de forma muy similar. 
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Figura 32 Sistemas de circulación de helio VHTR-SI 

 

Figura 33 Sistemas de circulación de helio VHTR-Sección Eléctrica (HTE) 

 

Compresores 

 

Compresores 



72 
 

En las figuras 32 y 33 se muestran los esquemas genéricos de reactores nucleares 

acoplados a plantas químicas y de generación de energía eléctrica respectivamente. 

Para accionar los sistemas de circulación y producir la energía adicional requerida, o en 

otras palabras cubrir el requerimiento neto de energía no térmica, existen las siguientes tres 

opciones: 

a) Se puede instalar un sistema de turbo-compresión en el circuito primario (TCP) 

b) Se puede instalar el sistema de turbo-compresión en el circuito secundario (TCS) 

c) Se puede utilizar energía eléctrica externa (EE) 

Cada una de las opciones anteriores implica diferencias en los flujos y condiciones de 

proceso, lo que produce, a su vez, variaciones en: 

a) La eficiencia térmica del complejo nucleo-químico 

b) La economía del proceso 

A continuación se analiza cada una de las distintas opciones. 

 

3.1.3.1 Sistema  de Turbo-compresión en Circuito Primario (TCP) 

 

 

Figura 34 Turbo-compresión en circuito primario TCP 

Este sistema consta de una línea de derivación de helio (200) a 950°C (ver figura 34), 

posterior al reactor nuclear, y anterior al intercambiador de calor intermedio IHX, hacia una 

turbina donde se expande de 70 a 26.5 bar. El efluente (202) es enviado al recuperador de calor 

EA-100, donde cede la mayor parte de su calor a la corriente que retorna al circuito (208).  



73 
 

La corriente que sale fría del recuperador de calor (137.7°C) es enfriada hasta 50°C, 

empleando agua de enfriamiento, para ser comprimida en un proceso de tres etapas con inter-

enfriadores (50°C entre etapas), en tanto que la corriente que sale caliente se reintegra al circuito 

primario. 

 

Balance de materia y energía TCP 

 

El balance de materia y energía del sistema puede ser calculado mediante un simulador de 

procesos, haciendo uso de especificaciones de diseño, o mediante el planteamiento y resolución 

de ecuaciones de balance, en la presente tesis se  emplearon ambos enfoques encontrándose 

adecuada concordancia entre los dos; la diferencia relativa media es 0.12% para la potencia neta 

transferida y de 0.08% para los flujos de helio en el circuito primario y secundario. 

Los valores de simulación mediante Aspen Plus fueron reportados en un estudio previo 

(25), en este estudio se muestran los resultados calculados mediante las ecuaciones desarrolladas 

en  la presente tesis. 

El balance de materia y energía se puede resolver mediante el planteamiento adecuado de 

las ecuaciones de materia, energía y entropía, de acuerdo con los procedimientos indicados en la 

literatura, específicamente, en la presente tesis se sigue la notación y métodos planteados por 

Bazúa-Rueda (123).   

Por limitaciones de espacio, no se presenta el total de las ecuaciones de balance en este 

texto, sólo se presenta el procedimiento (basado en dichas ecuaciones) que define los flujos de 

helio en circuitos primarios y hacia el sistema de turbo-compresión; este procedimiento es de 

carácter general para cualquier configuración similar, donde se conoce la demanda de energía, la 

potencia del reactor nuclear y se desconocen todos los flujos. 

 

Procedimiento para cálculo de flujos en TCP  

Eq. 63 

1) REQTCGAGA WwFwFwF =++ −− 200300300100100  
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Donde: 

W =  Potencia total     [=] kW 

w =  Potencia específica    [=] kJ/kg 

ηisoent  = Eficiencia isoentrópica    [=]          % 

ηmec  = Eficiencia mecánica    [=]          % 

∆Pproc =  Carga del sistema en proceso   [=] Bar 

x = Fracción de flujo a TC    [=] --- 

REQ es requerido, RN es reactor nuclear y TC es sistema de turbo-compresión. 

 

A partir del cálculo de los flujos anteriores, la solución completa del balance de materia y 

energía se simplifica a un sistema sencillo, en donde los resultados dependen de los parámetros 

específicos del sistema. 

La forma ordinaria en que el simulador resuelve este tipo de sistemas es mediante 

aproximaciones numéricas en un proceso iterativo. 
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En la siguiente tabla se muestran los resultados de la simulación. 

Tabla 16 Resultados de Simulación de sistema TCP 

Temp. 
°C 

He CP  
kg/s 

He CS  
kg/s 

Potencia  
GA-100 

MW 

Potencia  
GA-300 

MW 

Calor a  
Proceso SI 

MW 

LMTD  
de IHX 

°C 

Producción 
de H2 

Kg/h 

                

320 187.1 188.8 2.8 3.4 585.1 30.4 5441 

340 193.1 188.7 3.0 3.4 584.9 43.0 5440 

360 199.4 188.6 3.2 3.4 584.7 53.3 5438 

380 206.2 188.6 3.4 3.4 584.5 62.4 5436 

400 213.5 188.5 3.6 3.4 584.3 70.8 5434 

420 221.4 188.4 3.9 3.4 584.1 78.7 5432 

440 229.8 188.4 4.1 3.4 583.8 86.2 5430 

460 239.0 188.3 4.4 3.4 583.6 93.4 5427 

480 248.9 188.2 4.7 3.4 583.3 100.4 5424 

500 259.7 188.1 5.0 3.3 583.0 107.1 5422 

520 271.4 188.0 5.4 3.3 582.6 113.7 5418 

540 284.3 187.8 5.8 3.3 582.2 120.1 5415 

560 298.5 187.7 6.2 3.3 581.8 126.4 5411 

580 314.2 187.6 6.7 3.3 581.4 132.5 5407 

600 331.7 187.4 7.2 3.3 580.9 138.5 5402 

620 351.3 187.2 7.8 3.3 580.3 144.5 5397 

640 373.3 187.0 8.4 3.3 579.7 150.3 5391 

 

De la tabla anterior se puede observar que reducir la temperatura de retorno al VHTR 

tiene los siguientes efectos en el sistema: 

a) Aumenta la transferencia de calor a proceso. 

  

b) Disminuye el requerimiento de potencia en el compresor del circuito primario. 

 

c) Disminuye la diferencia media logarítmica de temperaturas en el IHX (uno de los 

equipos más costosos de la planta). 

 

d) Disminuye el flujo de helio en el circuito primario, por tanto el flujo al reactor nuclear 

(otro de los equipos más costosos). 
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3.1.3.2 Sistema de Turbo-compresión en Circuito Secundario (TCS) 

 

 

Figura 35 Turbo-compresión en circuito secundario TCS 

El sistema TCS es esencialmente el mismo que el TCP, la diferencia consiste en que la 

derivación de helio se toma del circuito secundario, teniéndose las siguientes implicaciones: 

a) Esperada disminución en la eficiencia del complejo, debido a dos factores: la menor 

temperatura del helio en el circuito secundario y la reducción de acercamiento 

térmico en el IHX que produce un aumento de flujo en el lado secundario. 

 

b) Disminución en el riesgo (comparada con TCP), debido a la disminución de puntos de 

fuga en el circuito primario de enfriamiento. 

El sistema consta de una línea de derivación de helio (200) a 900°C, posterior al IHX y 

anterior a los intercambiadores de calor de proceso, hacia una turbina donde se expande de 75 a 

26.5 bar. El efluente (202) es enviado al recuperador de calor EA-100, donde cede la mayor parte 

de su calor a la corriente que retorna al circuito (208). 

Dado que ahora el fluido de trabajo se toma del “lado proceso” se puede apreciar cómo el 

flujo de helio sube con respecto al sistema TCP en el circuito secundario y baja en el primario. 

 

Balance de materia y energía TCS 

Al igual que para el sistema TCP, en el sistema TCS también se realizó la simulación en 

Aspen Plus y el cálculo  mediante las ecuaciones propias. Como es de esperarse los resultados 

fueron sumamente coincidentes con las mismas variaciones que las indicadas en el sistema TCP. 
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A continuación se presenta el procedimiento de cálculo de las principales variables en el 

TCS. 

Procedimiento para cálculo de flujos en TCS 

Eq. 64 

1) REQTCGAGA WwFwFwF =++ −− 200300300100100  
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Donde: 

W =  Potencia total     [=] kW 

w =  Potencia específica    [=] kJ/kg 

ηisoent  = Eficiencia isoentrópica    [=]          % 

ηmec  = Eficiencia mecánica    [=]          % 

∆Pproc =  Carga del sistema en proceso   [=] Bar 

x = Fracción de flujo a TC    [=] --- 

h = Entalpía específica    [=] kJ/kg 

En la siguiente tabla se muestran los resultados de la simulación. 
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Tabla 17 Resultados de simulación de sistema TCS 

Temp. 
°C 

He CP  
kg/s 

He CS  
kg/s 

Potencia  
GA-100 

MW 

Potencia  
GA-300 

MW 

Calor a  
Proceso SI 

MW 

LMTD  
de IHX 

°C 

Producción 
de H2 

Kg/h 
                

320 184.2 197.3 2.7 3.6 584.3 23.2 5434 

340 190.3 197.4 2.9 3.6 584.1 38.0 5432 

360 196.8 197.5 3.1 3.6 583.9 49.0 5430 

380 203.8 197.7 3.3 3.6 583.7 58.4 5428 

400 211.3 197.8 3.6 3.6 583.4 67.0 5426 

420 219.3 197.9 3.8 3.6 583.2 75.1 5424 

440 228.0 198.1 4.1 3.6 582.9 82.6 5421 

460 237.5 198.3 4.3 3.6 582.6 89.9 5418 

480 247.7 198.5 4.7 3.6 582.3 96.9 5415 

500 258.8 198.7 5.0 3.6 581.9 103.6 5412 

520 271.0 198.9 5.4 3.6 581.5 110.2 5408 

540 284.4 199.2 5.8 3.6 581.1 116.5 5404 

560 299.2 199.4 6.2 3.6 580.6 122.8 5400 

580 315.7 199.8 6.7 3.6 580.1 128.8 5395 

600 334.0 200.1 7.3 3.6 579.5 134.8 5390 

620 354.6 200.5 7.9 3.6 578.9 140.6 5384 

640 377.9 200.9 8.6 3.7 578.1 146.4 5377 

 

De la tabla anterior se pueden realizar conclusiones similares a las del sistema TCP, pero 

además al comparar ambos sistemas se  observa que: 

e) Disminuye la transferencia de calor a proceso con respecto a TCP. 

  

f) Aumenta el requerimiento de potencia en el compresor de ambos  circuitos. 

 

g) Disminuye la diferencia media logarítmica de temperaturas en el IHX (uno de los 

equipos más costosos de la planta), con respecto a TCP. 

 

h) Aumenta el flujo de helio en el circuito secundario, por tanto el flujo a equipos de 

proceso en el lado proceso. 
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3.1.3.3 Sistema de Compresión con Electricidad Externa (EE) 

 

Figura 36 Turbo-compresión con electricidad externa 

Este sistema emplea electricidad externa a la planta para impulsar los compresores y 

equipos de la planta química, su principal ventaja es: 

a) Reducción de puntos de fuga en ambos circuitos y la mínima inversión para su 

instalación, comparada con las otras opciones.  

Sus desventajas son: 

a) Se requiere energía adicional a la generada en el complejo, lo que implica costos de 

adquisición e incertidumbre en el suministro. 

 

Balance de materia y energía EE 

 

Al igual que para el sistema TCP y el sistema TCS también se realizó la simulación en Aspen 

Plus y el cálculo mediante las ecuaciones propias.  

Los resultados de la simulación y análisis de sensibilidad para esta opción se muestran en 

la siguiente tabla. 

 En este caso: 

REQGAGA WEEwFwF =++ −− 300300100100  

Donde: 

EE =  Energía eléctrica externa    [=] kW 
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Tabla 18 Resultados de simulación sistema EE 

Temp. 
°C 

He CP  
kg/s 

He CS  
kg/s 

Potencia  
GA-100 

MW 

Potencia  
GA-300 

MW 

E. externa 
MW 

Calor a  
Proceso 

SI 
MW 

LMTD  
de 

IHX 
°C 

Producción  
de H2 

Kg/h 

                  

320 184.2 194.5 2.7 3.5 9.2 602.8 30 5606 

340 190.3 194.5 2.9 3.5 9.4 603.0 43 5608 

360 196.8 194.6 3.1 3.5 9.6 603.2 53 5610 

380 203.8 194.7 3.3 3.5 9.8 603.4 62 5612 

400 211.3 194.7 3.6 3.5 10.0 603.6 71 5614 

420 219.3 194.8 3.8 3.5 10.3 603.9 79 5616 

440 228.0 194.9 4.1 3.5 10.5 604.1 86 5618 

460 237.5 195.0 4.3 3.5 10.8 604.4 93 5621 

480 247.7 195.1 4.7 3.5 11.1 604.7 100 5624 

500 258.8 195.2 5.0 3.5 11.5 605.0 107 5627 

520 271.0 195.3 5.4 3.5 11.8 605.4 114 5630 

540 284.4 195.4 5.8 3.5 12.2 605.8 120 5634 

560 299.2 195.6 6.2 3.5 12.7 606.2 126 5638 

580 315.7 195.7 6.7 3.5 13.2 606.7 133 5642 

600 334.0 195.9 7.3 3.5 13.7 607.2 139 5647 

620 354.6 196.1 7.9 3.5 14.4 607.9 144 5653 

640 377.9 196.3 8.6 3.5 15.1 608.5 150 5659 

 

De la simulación se puede apreciar que una parte de la energía suministrada se convierte en 

calor incrementando la transferencia de energía a proceso. Nuevamente, se podría hacer una 

decisión errónea basándose sólo en una parte de la información, en lugar de considerar todos los 

factores, incluido por supuesto el económico. 
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3.1.4 Comparación de opciones 

 

En las siguientes secciones se realizará una comparación de las opciones propuestas 

anteriormente. La información empleada para estas comparaciones proviene en su mayoría de 

investigaciones anteriores, y por lo tanto muchas de las ecuaciones son propias del autor. 

 

3.1.4.1 Comparativo de eficiencia térmica 

 

Dado que la principal función del reactor nuclear es proveer calor al proceso químico, se 

define la eficiencia de calor transferido de la siguiente manera: 

EQ

Q

Nuclear

SI
T +

=η  

 

Donde: 

 
ηT   =  Eficiencia de calor transferido   [=] % 
QSI   =  Calor a proceso SI    [=] MW 
QNuclear   =  Potencia de diseño de VHTR   [=] MW 
E   =  Energía Externa     [=] MW 
 

Con los datos mostrados en las tablas 16, 17 y 18, se obtienen las siguientes eficiencias de 

calor transferido. 

Tabla 19 Eficiencias de  calor transferido por los sistemas de circulación de helio 

Temp. 
°C 

Eficiencia 
TCP TCS EE EE (2) 

320 97.51% 97.38% 98.96% 97.16% 

360 97.45% 97.32% 98.96% 97.09% 

400 97.38% 97.24% 98.95% 97.01% 

440 97.30% 97.15% 98.95% 96.91% 

480 97.21% 97.05% 98.95% 96.80% 

520 97.10% 96.92% 98.95% 96.66% 

560 96.97% 96.77% 98.94% 96.50% 

600 96.81% 96.59% 98.94% 96.30% 

640 96.61% 96.36% 98.94% 96.06% 
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(2) En el caso del sistema con electricidad externa se muestran dos eficiencias, 

correspondientes a la eficiencia calculada con base en la energía neta que entra al proceso y con 

respecto a la energía primaria para la producción de la energía eléctrica, considerando una 

eficiencia combinada de producción y transmisión de 45%, este valor es congruente con la 

eficiencia esperada para una planta tipo GT-MHR, como se muestra en la figura 17. 

En la siguiente figura se muestran los resultados de forma gráfica. 

 

Figura 37 Eficiencia de calor transferido 

De las gráficas anteriores se puede observar que en términos de entrada de energía a la 

planta, la opción más eficiente en aprovechamiento de energético es la Electricidad Externa, 

superando en promedio en 2 puntos porcentuales a las opciones restantes, de hecho el aumento 

en la recuperación de calor hacia proceso SI incrementa la producción de manera benéfica. 

La diferencia entre eficiencias para las opciones TCP y TCS es mínima y no justificaría 

termodinámicamente el uso de la opción TCP, contra el incremento en riesgo de fugas del circuito 

primario de enfriamiento. 

Con respecto a la temperatura de salida del IHX (lado nuclear), las gráficas indican una clara 

relación entre su aumento con la disminución de la eficiencia, esto se debe principalmente a la 

disminución de potencia requerida al comprimir un gas a menor temperatura. 
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3.1.4.2 Comparativo económico 

 

Basar la selección de la mejor temperatura de retorno de helio, en el IHX lado nuclear, 

únicamente en la eficiencia de transferencia de calor, puede resultar en un incremento en los 

costos de equipo y adicionalmente también puede incrementar los costos operativos, pues, por 

ejemplo, la opción con mayor eficiencia térmica es la que implica consumo energía externa con su 

consecuente gasto de suministro. 

Con la finalidad de poder realizar comparaciones económicas estandarizadas, el 

Departamento de Energía de los Estados Unidos ha establecido los siguientes criterios: las 

comparaciones deben realizarse en dólares del 2005, deberá tomarse 10% en la tasa de retorno 

después de impuestos y 4% como valor para la inflación (124) . 

Los siguientes datos y estimados son empleados en el análisis: 

a) Como caso base para los cálculos se seleccionó el proceso de turbo-compresión en circuito 

primario con temperatura de salida del IHX lado nuclear de 400°C; esta elección se dio 

debido a que se cuenta con datos económicos para esta base (118). 

 

b) El costo de los sistemas TCP y TCS, estimado en un estudio anterior (25) en $2.4 millones de 

dólares (MMUSD) fue modificado una vez que se contó con información más detallada (125) 

y  se consideraron los sistemas especiales para minimizar fugas de helio.  

 

c) El costo del cambiador de calor intermedio IHX para 400°C de salida de helio del lado 

nuclear fue calculado mediante el simulador Aspen B-Jac en $38.9 MMUSD (118). 

 

d) El costo de inversión del complejo fue estimado por Mendoza en 400 MMUSD (22; 118; 126) 

para una planta con capacidad de producción (CPr) 5579 kgH2/h, por lo que el costo fijo 

nivelado es CFN = $1.61 USD/kg H2 (Incluye interés de construcción). 

 

e) El costo nivelado a 20 años de la energía eléctrica en dólares de 2005 es, de acuerdo con el 

Departamento de Energía de los Estados Unidos (127), $14.6 USD/GJ (CE = $0.0526 USD / 

kWh). 

 

f) El factor de disponibilidad de planta se estima en L = 91.78% (30 días anuales fuera de 

operación) (128). 

 

g) En un estudio previo y menos detallado, se consideró el costo del IHX una función lineal del 

área de transferencia, en la presente tesis se considera el método modular de Gutrhrie (119) 

y directamente para la estimación de costos se emplean factores exponenciales de acuerdo 

con la ley de Williams (119; 114; 120). 
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h)  Los costos base y factores de escala económica para los equipos involucrados en el proceso, 

que sufren modificación como consecuencia del cambio de temperatura de salida del IHX 

(121) se resumen a continuación: 

Tabla 20 Costo base de equipos en sistemas de circulación de helio 

Costo base de equipos 
USD 

IHX  $   38,862,000  

Compresor CP  $      3,500,000  

Compresor  CS  $      3,500,000  

Turbo compresor  $      2,000,000  

RN Mec.  $   60,000,000  
 

Tabla 21 Factores de escala para costo de equipos de proceso 

Factores de escala Williams 

Equipo Parámetro Factor 

IHX Flujo 0.67 

IHX Área 0.7 

R. nuclear Flujo 0.2 

Compresores Flujo 0.76 

 

i) Con la información anterior, la función de costos queda de la siguiente manera: 
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Composición de los costos incrementales 

 

Los costos incrementales para el comparativo económico son los siguientes: 

a) Costo por energía eléctrica: 
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Pr

*1000

C

CE
CI E

E =   Eq. 68 

 

b) Costo por impacto a la relación Inversión Vs Capacidad de la planta en kgH2/h, debido a 

que una mayor o menor producción repercutirán directamente en dicho valor: 

 








 −= 1
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CFNCI IRIC    Eq. 69 

c) Costo de inversión del sistema: 
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    Eq. 70 

 

El primer término es la actualización por flujo de capital con escalación de 4% por 2 años de 

construcción de estos sistemas. El segundo distribuye en el tiempo la inversión total para su 

consideración como precio unitario. 

 

d) Costo incremental del IHX (para comparativo de diferentes temperaturas de salida del 

IHX: 

 

( )
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=
==

  Eq. 71 

 

Combinando las fórmulas anteriores con los resultados de la simulación de procesos 

obtenemos la información de costo incremental total. La información para varias temperaturas de 

descarga del IHX se muestra en la siguiente figura siguiente. 
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Figura 38 Incremento en el costo nivelado por kilogramo de hidrógeno 

El valor de cero en la gráfica anterior corresponde a no considerar el sistema de 

compresión en el análisis económico, lo cual ciertamente sería una deficiencia considerable al 

representar 7 centavos de dólar, es decir 4.3% del costo nivelado antes de tomarlo en cuenta.  

Los resultados muestran que los menores costos incrementales se presentan en la región 

comprendida en el intervalo de temperatura de 380 a 430°C, con una derivada con respecto a la 

temperatura muy cercana a cero.  

En el caso de tomar valores distintos para los coeficientes de escalación, se puede probar 

que la región de temperatura con menor riesgo económico de diseño es la comprendida entre 400 

y 425°C, lo cual sugiere que los valores de temperatura de retorno al IHX de los proyectos  de 

General Atomics,  se basaron en estudios económicos similares al presentado en esta tesis y con 

resultados congruentes a los observados en la figura 38. 

  Con la finalidad de clarificar los cambios de pendiente en la figura anterior, se muestra un 

análisis de las contribuciones en la variación de costos anualizados como función de la 

temperatura de retorno del IHX lado nuclear. 
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Figura 39 Composición de costos incrementales TCP 

 En la figura anterior se puede apreciar que el aumento en temperatura de retorno del IHX 

disminuye el costo del IHX hasta la temperatura de 470°C, donde el aumento en flujo de helio en 

el circuito primario contrarresta esta tendencia cambiando la pendiente a positiva.  

 Para el reactor nuclear se observa que el aumento de la temperatura variable siempre 

causa aumento en el costo, debido principalmente al incremento de flujo en el circuito primario. 

Los equipos de compresión en el circuito primario aumentan de precio por la misma razón. 

 En cuanto a los equipos del circuito secundario, el costo permanece con mínima variación 

ya que la variación de flujo es menor que en el circuito primario. 

 En relación a los costos operativos, estos se incrementan al disminuirse la eficiencia de la 

planta, por lo cual es de esperarse que aumenten al aumentar la temperatura de retorno, como se 

puede apreciar en la siguiente figura. 
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Figura 40 Costos incrementales de equipo y operativos para TCP 

 

3.1.5 Conclusiones 

 

Del análisis anterior se puede concluir que la opción de compresión por energía eléctrica 

externa EE no es recomendable debido a que incrementa el costo en promedio 3.5 centavos de 

dólar sobre la opción TCP, la cual resulta ser la más económica. 

En cuanto a la selección de opción entre los sistemas TCP y TCS, dado que existe diferencia 

significativa en costos, se puede concluir que económicamente la mejor opción es la turbo-

compresión en circuito primario, aunque se sugiere un análisis beneficio costo para determinar si 

el beneficio económico, de 1 centavo por kg de hidrógeno, justifica el incremento de riesgo en 

fugas del circuito primario.  

A favor de lo anterior, cabe señalar que el sistema GT-MHR cuenta con un sistema similar 

al TCP en su diseño. 

Se puede concluir también que al realizar un comparativo entre varias opciones, es 

necesario tomar en cuenta todas las variables implicadas en el sistema y que no se deben realizar 
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decisiones basadas únicamente en parámetros energéticos o en económicos, sino con base en 

ambos. 

Finalmente y basándose en una comparación con un estudio anterior (25), se puede 

concluir que los resultados de un análisis pueden presentar variación significativa dependiendo del 

grado de detalle y confiabilidad de la información considerada, por lo que es conveniente realizar 

estudios completos como el presentado en esta tesis. Aun así los estudios preliminares son de 

mucha utilidad como guía en las decisiones de proceso. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  



90 
 

4 Sistemas de ácido sulfúrico 
 

En los procesos de producción de hidrógeno nuclear pueden encontrarse sistemas de 

concentración flash, destilación, descomposición y/o procesos integrados concentración-

descomposición. 

Estos sistemas se modelan con las ecuaciones presentadas en la sección 2.3, con el enfoque 

que resulte más conveniente por la naturaleza del proceso. 

4.1 Concentración tipo flash 

 

 Mediante un estudio energético anterior (134; 22; 34), se determinó la sección de 

concentración isobárica como una de las mayores consumidoras de energía térmica y por ello el 

enfoque de la primera etapa doctoral se centró en esta parte tan importante del proceso. 

 

Figura 41 Sección de concentración descomposición de ácido sulfúrico 

El cálculo de la demanda energética para la concentración de ácido sulfúrico en el proceso 

S-I, y en general para cualquier sistema de concentración por vaporización instantánea (flash) se 

calcula mediante la siguiente ecuación: 

∑
=

=

∆=∆
nf

f
fsep HH

1

Eq. 72 

Donde:  

 ∆Hsep Demanda energética de concentración   [=] kJ/kg 

 ∆Hf Demanda energética de concentrador (flash) “f” [=] kJ/kg 

 n    Número de separadores flash en serie        [=]   Adimensional 
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 Al ser la entalpía una función de estado, se puede deducir mediante el análisis 

diferencial, de las funciones propuestas, que la derivada parcial de la demanda energética con 

respecto a la presión es una función cuyos valores son positivos (ver ecuación 23). Es decir que al 

aumentar la presión se aumenta también la demanda energética. 

 Para una presión constante y un número fijo “n” de separadores en serie, la 

demanda energética por concentración, dadas la concentración inicial y la final (Cf=1
AS y Cf=n

AS), se 

puede minimizar variando las concentraciones intermedias. 

 La función de minimización para la demanda energética se define como: 

( ) )...,( 132 ===Γ=∆ n
AS

f
AS

f
ASmínsep CCCH  Eq. 73 

 

 Sujeto a las “n-1” restricciones: 

1+== ≤ if
AS

if
AS CC  Eq. 74 

 En presente estudio encontré, que los valores de las concentraciones intermedias (Cf=i’s
AS) 

se pueden inicializar con valores distribuidos aritméticamente  y que dichos valores son buen 

punto de partida para la minimización. 

1
1

1

))(1( =
==

= +
−

−−
= f

AS

f
AS

nf
ASif

AS C
n

CCi
C  Eq. 75 

 El costo anual de la energía térmica se calcula a partir de las energías mínimas de 

concentración de la siguiente manera: 

8760***
1

PETfHNCET s

ni

i
if 






 ∆= ∑
=

=
= Eq. 76 

Donde: 

 CET Costo de la energía térmica    [=] $/año 

 N Número de trenes de concentración   [=]  Adimensional 

 ∆Hf=i Demanda energética de flash “i”   [=] kJ/kg 

 n    Número de separadores flash en serie        [=]   Adimensional 

fs Factor de servicio de planta    [=] 0.9 

 PET Precio de la energía térmica    [=] $/MWt 

 



92 
 

El precio estimado de la energía térmica varia ampliamente dependiendo de la fuente 

utilizada (12; 136), razón por la cual propongo una metodología estandarizada y congruente con 

los valores reportados en la literatura, la cual consiste en considerar el costo promedio de la 

energía eléctrica (PEE) en dólares del 2005 por cada megawatt-hora y ponderarlo por la eficiencia 

térmica de la planta y por un factor de reducción para descartar el costo de los equipos no 

considerados en una planta no eléctrica. 

De acuerdo con la revisión bibliográfica (139; 140; 141; 25), dicho factor de reducción es 

cercano a76%, pudiéndose emplear la siguiente aproximación para obtener el precio de energía 

térmica. 

PEEPET térmica**76.0 η≈  

 

Los separadores flash se diseñan mediante ecuaciones de velocidad permisible, 

volumétricas y de resistencia por estrés mecánico, a continuación se detallan las ecuaciones 

empleadas en el simulador SEAS (desarrollado en la primer fase doctoral). 

Para la máxima velocidad del vapor permisible se emplea la ecuación de Souders Brown, 

mostrada a continuación. 

v

VLkV
ρ

ρρ −= Eq. 77 

Donde: 

V Máxima velocidad del vapor permisible   [=] m/s 

 ∆L Densidad del líquido     [=] kg/m3 

 ∆V Densidad del vapor     [=] kg/m3 

 k    Factor de diseño (k=0.11-0.003P/7)         [=]   m/s 

 

La sección transversal mínima para no exceder la velocidad de vapor máxima permisible se 

calcula dividiendo el flujo de vapor entre la velocidad permisible, el diámetro mínimo del tanque 

se obtiene a partir del área transversal mínima. 

V

Q
A =   Eq. 78 

π
A

D
4=  Eq. 79 
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Donde: 

A Mínima sección transversal    [=] m2 

 Q Flujo de vapor      [=] m3/s 

 V Velocidad máxima permisible    [=] m/s 

 D Diámetro mínimo     [=] m 

 

Existen casos en los que, debido a flujos de líquido mayores a flujos de vapor y altas 

relaciones de altura a diámetro (L/D), no es conveniente emplear el diámetro mínimo requerido, 

sino emplear relaciones L/D previamente establecidas y tiempos de residencia del líquido 

adecuados para las condiciones del proceso. En estos casos las ecuaciones convenientes son: 

LQVol θ2=   Eq. 80 

( )3

4

D
L
Vol

D
π

=  Eq. 81 

Donde: 

Vol Volumen del tanque flash    [=] m3 

 QL Flujo de líquido      [=] m3/s 

 θ Tiempo de residencia     [=] s 

 D Diámetro       [=] m 

 

El espesor del tanque flash requerido por estrés se calcula mediante la ecuación 

recomendada por ASME. 

PS
t

5.0
Pr

−
=  Eq. 82 

 

Donde: 

t Espesor de pared cilíndrica    [=] m 

r Radio del recipiente     [=] m 
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 S Máximo estrés permisible del material   [=] N/m2 

 P Presión interna      [=] N/m2 

Al espesor anterior se agregan 0.003 m para considerar un sobre-espesor por corrosión y 

en base al espesor total se calculan los costos de equipo. 

 Mediante un sencillo análisis geométrico, propongo la siguiente ecuación para el costo de 

equipos de concentración por vaporización (flasheo), ya sean de trenes isobáricos o isoentálpicos. 

Unit
AceroAcerocorrC P

D
DttF *24.1*

2
)(

2

ρπ 







++=

  Eq. 83 

 

Donde: 

Fc Costo bruto del tanque flash    [=] $ 

t Espesor de pared cilíndrica    [=] m 

tcorr Espesor por corrosión     [=] m 

D Diámetro del tanque     [=] m 

ρACERO Densidad del acero empleado    [=] kg/m3 

PUnitACERO Precio unitario del acero paileado  [=] 10-12 $/kg* 

 

 *El precio unitario del acero y otros materiales paileados, como el Monel, el Hasteloy y el 

Incoloy ®, es en realidad un factor de costo de recipientes a presión, que expresa la relación entre 

el costo total y el peso en kilogramos del recipiente,  de acuerdo a información comercial (142; 

143), expresada en dólares del 2005, estos costos para acero inoxidable e Incoloy se sitúan entre 

10 y 12 dólares por kilogramo de material para un recipiente a presión, pudiendo tener una mayor 

variación, dependiendo del área geográfica de adquisición. 

Para un sistema de separación consistente de “N” trenes y “n” tanques de separación por 

tren, el costo del equipo se puede estimar como: 

∑
=

=

=
ni

i

i
CFNCEq

1

*  Eq. 84 

Anualizando el costo de equipo a 20 años, se obtiene: 
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anual

meses

ni

i

i
C P

A
FNCEq

%12

1201

* 






= ∑
=

=
Eq. 85 

Combinando las ecuaciones de costos anuales de energía y equipo se obtiene el costo 

combinado CC: 

CEqCETCC +=  Eq. 86 

Esta función es la función objetivo para la optimización del proceso. Ya que la optimización 

independiente de energía y costos no garantiza la optimización del costo combinado, la técnica de 

optimización debe perseguir minimizar el conjunto de costos. 

Por ejemplo; un mayor número de separadores operando en serie incrementa la eficiencia 

operativa pero aumenta el costo del equipo como se puede apreciar en la siguiente tabla para una 

planta de 300 MWt operando la sección de concentración isobárica a 35 bar. 

Tabla 22 Costos del sistema Vs número de etapas de concentración isobárica 

Costo de concentradores isobáricos para planta S-I de 300 MWt 

No. 
Etapas 

Costo de energía* 
[USD] 

Costo de equipo 
[ USD] 

Costo total anualizado 
[ USD] 

1  $     15,445,127   $                              40,149   $                      15,485,276  

2  $     15,153,772   $                              75,676   $                      15,229,448  

3  $     15,080,845   $                            112,992   $                      15,193,837  

4  $     15,040,590   $                            149,428   $                      15,190,018  

5  $     15,012,890   $                            185,850   $                      15,198,740  

6  $     14,998,838   $                            223,181   $                      15,222,019  

7  $     14,991,098   $                            260,512   $                      15,251,609  

* Base de cálculo: 80 USD/Mwe, convertido a 18.4 USD/MWt 

 

La función de minimización de los costos combinados se puede definir como: 

CCmín=Π(P,N,n, Cf=i’s
AS)                                           (24) 

Es decir, que el costo mínimo es una función de la presión de operación, el número de 

trenes paralelos, el número de equipos en serie por cada tren y las concentraciones intermedias 

en las etapas de concentración. El simulador SEAS muestra gráficamente en donde se encuentra el 

mínimo para cada presión y número de trenes paralelos definidos por el usuario. 

 

 



 

4.1.1 Simulación de costo mí

 

Empleando las ecuaciones anteriores e incorporándolas en el simulador desarrollado 

presente tesis, se efectuó el análisis para la sección de concentración isobárica del proceso Azufre 

Iodo, con las condiciones inicial y final de

una capacidad de 300 MWt para la planta.

Se encontró que el aumentar el número de etapas de separación reduce la demanda 

energética en una tendencia asintótica y aumenta los costos de equipo en una fo

prácticamente lineal. 

Figura 42 Demanda energética e inversión anualizada Vs No. de etapas de separación

Una vez que se toman en cuenta los costos operativos

energía y equipo, el costo anualizado 

MMUSD (millones de dólares de Estados Unidos del año 2005)

siguiente figura. 
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Simulación de costo mínimo para un sistema 

Empleando las ecuaciones anteriores e incorporándolas en el simulador desarrollado 

, se efectuó el análisis para la sección de concentración isobárica del proceso Azufre 

Iodo, con las condiciones inicial y final definidas por General Atomics (19.98% mol a 44.89% mol) y 

una capacidad de 300 MWt para la planta. 

Se encontró que el aumentar el número de etapas de separación reduce la demanda 

energética en una tendencia asintótica y aumenta los costos de equipo en una fo

Demanda energética e inversión anualizada Vs No. de etapas de separación

Una vez que se toman en cuenta los costos operativos, para los costos promedio de 

costo anualizado mínimo se obtiene para cuatro separadores flash en 10.66

USD (millones de dólares de Estados Unidos del año 2005) anuales, co

 

2 3 4 5 6 7

Etapas Isobáricas de separación (35 bar)

Empleando las ecuaciones anteriores e incorporándolas en el simulador desarrollado en la 

, se efectuó el análisis para la sección de concentración isobárica del proceso Azufre 

finidas por General Atomics (19.98% mol a 44.89% mol) y 

Se encontró que el aumentar el número de etapas de separación reduce la demanda 

energética en una tendencia asintótica y aumenta los costos de equipo en una forma 

 

Demanda energética e inversión anualizada Vs No. de etapas de separación 

, para los costos promedio de 

uatro separadores flash en 10.66 

omo se muestra en la 

$-

$200,000 

$400,000 

$600,000 

$800,000 

$1,000,000 

$1,200,000 

$1,400,000 

$1,600,000 

8

Energía

Inversión



 

Figura 43

  

Una opción más confiable, en lugar de analizar el comportamiento del sistema para los 

valores promedio de costos, es evaluar el sistema para un rango de valores, tanto en el costo del 

equipo como en el costo de energía eléctrica (base para el cálculo de

Por la razón anterior se evaluaron treinta casos distintos

que minimizaban el costo total de la sección de concentración. El costo para energía eléctrica se 

varió enel intervalo de 85 a 110 dólares por meg

previsiones del Departamento de Energía de los Estados Unidos de América  (DOE)

que el rango en  el precio unitario del metal, para tanques concentradores, se increme

valor originalmente citado (10

kilogramo de metal empleado. 

  Los resultados de este análisis se resumen en la siguiente tabla.
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43 Costo total anualizado Vs No. de etapas de separación 

Una opción más confiable, en lugar de analizar el comportamiento del sistema para los 

valores promedio de costos, es evaluar el sistema para un rango de valores, tanto en el costo del 

equipo como en el costo de energía eléctrica (base para el cálculo de energía térmica).

Por la razón anterior se evaluaron treinta casos distintos, analizando el número de etapas 

que minimizaban el costo total de la sección de concentración. El costo para energía eléctrica se 

varió enel intervalo de 85 a 110 dólares por megawatt-hora, en concordancia con los reportes y 

previsiones del Departamento de Energía de los Estados Unidos de América  (DOE)

que el rango en  el precio unitario del metal, para tanques concentradores, se increme

valor originalmente citado (10-12 USD/kg) al nuevo rango de 9 a 13 dólares del 2005 por 

kilogramo de metal empleado.  

Los resultados de este análisis se resumen en la siguiente tabla. 

2 3 4 5 6
Número de concentradores isobáricos  

Una opción más confiable, en lugar de analizar el comportamiento del sistema para los 

valores promedio de costos, es evaluar el sistema para un rango de valores, tanto en el costo del 

energía térmica). 

analizando el número de etapas 

que minimizaban el costo total de la sección de concentración. El costo para energía eléctrica se 

hora, en concordancia con los reportes y 

previsiones del Departamento de Energía de los Estados Unidos de América  (DOE) (134), mientras 

que el rango en  el precio unitario del metal, para tanques concentradores, se incrementó del 

12 USD/kg) al nuevo rango de 9 a 13 dólares del 2005 por 

7

Costo MMUSD



98 
 

Tabla 23 Selección del número óptimo de etapas para concentración flash 

Resumen de escenarios 

    Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5 Caso 6 

USD/Mw   85 90 95 100 105 110 

USD/kg Equipo 9 9 9 9 9 9 

Ahorro real respecto a 1 etapa 2.02% 2.05% 2.08% 2.12% 2.15% 2.18% 

Etapas de costo mín. 4 4 5 5 5 5 

    Caso 7 Caso 8 Caso 9 Caso 10 Caso 11 Caso 12 

USD/Mw   85 90 95 100 105 110 

USD/kg Equipo 10 10 10 10 10 10 

Ahorro real respecto a 1 etapa 1.95% 1.99% 2.02% 2.05% 2.08% 2.11% 

Etapas de costo mín. 4 4 4 4 4 5 

    Caso 13 Caso 14 Caso 15 Caso 16 Caso 17 Caso 18 

USD/Mw   85 90 95 100 105 110 

USD/kg Equipo 11 11 11 11 11 11 

Ahorro real respecto a 1 etapa 1.88% 1.92% 1.96% 1.99% 2.02% 2.05% 

Etapas de costo mín. 4 4 4 4 4 4 

    Caso 19 Caso 20 Caso 21 Caso 22 Caso 23 Caso 24 

USD/Mw   85 90 95 100 105 110 

USD/kg Equipo 12 12 12 12 12 12 

Ahorro real respecto a 1 etapa 1.82% 1.86% 1.90% 1.94% 1.97% 2.00% 

Etapas de costo mín. 3 4 4 4 4 4 

    Caso 25 Caso 26 Caso 27 Caso 28 Caso 29 Caso 30 

USD/Mw   85 90 95 100 105 110 

USD/kg Equipo 13 13 13 13 13 13 

Ahorro real respecto a 1 etapa 1.78% 1.81% 1.84% 1.88% 1.91% 1.95% 

Etapas de costo mín. 3 3 4 4 4 4 
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4.1.2 Conclusiones del sistema de concentración isobárico 

 

A partir de los datos mostrados en la tabla 23, se puede observar que la configuración con 

cuatro etapas de separación, para el costo mínimo, es la que aparece con mayor frecuencia, por lo 

que, al igual que en el análisis con valores promedio, se sugiere esta configuración como la 

configuración óptima desde el punto de vista económico-energético. 

Debe señalarse que la optimización termo-económica es adecuada para este proceso 

siempre y cuando se cuente con datos y modelos confiables para poder realizarla. 

El simulador que funciona en Microsoft Excel, con las ecuaciones descritas en la sección 

2.3, denominado SEAS, es adecuado para realizar la optimización de las secciones de 

concentración/descomposición del proceso Azufre-Iodo de manera general, sin limitarse a un 

proceso específico o de patente, ya que cubre un amplio espectro de funciones termodinámicas y 

de  equipo para los sistemas de ácido sulfúrico. 
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4.2 Destilación a vacío de ácido sulfúrico 

 

Mediante el enfoque de interpolación de datos experimentales se puede realizar el cálculo 

de etapas de destilación para la concentración de ácido sulfúrico por medio de destilación al vacío. 

La ventaja de la interpolación es que, no sólo define las variables de proceso, sino que 

también es capaz de leer automáticamente las concentraciones de equilibrio en la curva de 

equilibrio V-L, reduciendo significativamente la complejidad de buscar ecuaciones o realizar 

regresiones de forma manual. 

La siguiente figura esquematiza el diagrama de equilibrio para el proceso de destilación a 

0.07 bar de presión que se ubica corriente abajo de la concentración flash en el proceso S-I 

diseñado por General Atomics (22) (ver anexo 1). 

 

 

Figura 44 Destilación de ácido sulfúrico a partir de  interpolación de datos experimentales 

En la figura 44 se muestra una alimentación de 43.56% mol de agua que es destilada en 4 

etapas con trazas de ácido sulfúrico en el destilado y un residuo de 10% mol o, en otras palabras, 

ácido sulfúrico concentrado al 90%. 
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La temperatura predicha para este valor es 239.6°C en fondos, la cual concuerda con la 

temperatura predicha por simulación en Aspen Plus de 240.2 °C, ver extracto del reporte de 

simulación en la figura 46. 

 

Figura 45 Simulación de destilación en 4 etapas de destilación de ácido sulfúrico 

 

Figura 46 Reporte de simulación de destilación a vacio de ácido sulfúrico en Aspen Plus 
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Con respecto a la validez del modelo para la predicción de concentraciones en sistemas de 

destilación, se puede observar en la figura 47, que la corriente de fondos  (corriente 4) es un 

efluente con composición molar de 90%  de ácido sulfúrico, concordando estos resultados con los 

calculados en esta investigación, mostrados en la figura 44. 

 

Figura 47 Resultados de flujo por componente en fondos de destilación de ácido sulfúrico 

Debe notarse que esta temperatura de salida de fondos se seleccionó, por General Atomics, 

en el proceso original con la finalidad de poder aprovechar el calor proveniente de vapor en 

concentradores flash, esta intención de maximizar la integración térmica es la que define a su vez 

la concentración de salida del ácido sulfúrico en la destilación a vacío. 

Por último, debe destacarse que el sistema de destilación sólo se emplea en sistemas con 

concentrador-descomposición de ácido sulfúrico seccionado; en el caso de reactores de 

descomposición de tipo bayoneta, el producto de los concentradores tipo flash pasa directo al 

reactor de descomposición. 
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4.3 Modelado de reactores tipo bayoneta 

 

La sección de descomposición de ácido sulfúrico (DAS) requiere una comprensión adecuada 

de los fenómenos que la constituyen, para ello se desarrollaron algoritmos y modelos de 

representación de los sistemas ternarios agua, ácido y trióxido de azufre. Las siguientes 

ecuaciones químicas representan la descomposición del ácido sulfúrico. 

 

H2SO4 → H2O + SO3  Eq. 87 

SO3 → SO2 + ½O2 Eq. 88 

 

En la primera fase de la investigación doctoral, se modeló el comportamiento en fase líquida 

y gas por separado, basándose para ello en la correlación de datos reales y en modelos teóricos. 

En la segunda etapa se desarrollaron nuevos algoritmos capaces de predecir las condiciones de 

equilibrio líquido-vapor, las funciones de entalpía, calores específicos y condiciones de equilibrio; 

éstos han sido evaluados y validados con información experimental. 

Para el comportamiento general del reactor tipo bayoneta se empleó la información 

contenida en el 2009 DOE Hydrogen Program Review con fines de validación, obteniéndose 

resultados satisfactorios. 

A continuación se presentan algunas de las ecuaciones más relevantes para el balance de 

materia en sistemas con equilibrio de fase líquido-vapor.  

 

Figura 48 Sistema genérico Líquido-Vapor 
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RLVF −+=  Eq. 89 

Donde: 

 

F    = Flujo molar alimentado al sistema      [=] kmol/s 

V    = Flujo molar de vapor       [=] kmol/s 

L    = Flujo molar líquido        [=] kmol/s 

R    = Tasa de conversión de ácido a trióxido de azufre (eq. 87)   [=] kmol/s 

 

A partir de la composición inicial y final de líquido se puede calcular la tasa de conversión R 

mediante la siguiente ecuación; cabe señalar que esta ecuación fue desarrollada en la presente 

tesis con colaboración del comité tutor: 

 

L
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V
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V
SOH

V
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L
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xxxx
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42423
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)(

−++
−

=
   Eq. 90 

 

Donde: 

y
zx     = Fracción mol del compuesto “z” en la fase “y”    [=] --- 

 

Suponiendo conocida la presión y composición molar del líquido al equilibrio, los demás 

parámetros se obtienen mediante las ecuaciones indicadas en la sección 2.3, a saber: 

),(
4242 1 Pxx L

SOH
V

SOH Φ=
Eq. 91 

),(
422 2 Pxx L

SOH
V

OH Φ=
Eq. 92 
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SOH
V
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Eq. 93 

( )L
SOH

L
OH xx

422
1−=

Eq. 94 
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Donde: 

iΦ
     = Funciones de correlación obtenidas con SEAS V0.1   [=] --- 

P     = Presión total        [=] Bar 

 

Si se define la fracción de vaporización como: 

 

LV

V

+
=α

  Eq. 95 

Se cumple que: 
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V
SO

x
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=
  Eq. 96 

Y mediante un método numérico, definiendo la función error “e”: 
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  Eq. 97 

 

Se obtiene la composición del líquido en equilibrio. 
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Eq. 98 

Las ecuaciones anteriores así como otras para la valoración de energía han sido 

desarrolladas como funciones de Microsoft Excel y se han integrado al simulador SEAS.  
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En la siguiente figura se muestra un comparativo entre los resultados obtenidos con los 

modelos desarrollados y los reportados en el “2009 DOE Hydrogen Program Review” (129). 

 

 

 

Figura 49 Comportamiento térmico reportado del reactor bayoneta 

 

 

Figura 50 Comportamiento calculado del reactor bayoneta 
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Las figuras 49 y 50 muestran el requerimiento energético para mantener el reactor 

bayoneta en operación, bajo las condiciones del experimento llevado a cabo en los laboratorios 

SANDIA (59; 130), a 3 bar de presión y 40°C de temperatura en la alimentación. 

La diferencia que se puede apreciar entre los datos experimentales y los del modelo SEAS 

corresponden a la propia definición de “alimentación”; para el caso experimental los datos se 

muestran por mol de SO2 a la entrada del reactor, mientras que en el caso del modelo se toman a 

partir de la alimentación al sistema (antes de la recirculación), ver figura 51. 

 

Figura 51 Reactor tipo bayoneta analizado 

En SEAS se puede verificar la información a la entrada del reactor, la cual coincide con los 

datos experimentales en 375 kJ/mol de H2SO4 alimentado al reactor. 

El modelo termodinámico toma en cuenta: 

a) El calentamiento de la solución de ácido sulfúrico 

b) La transición de fase líquida a vapor 

c) El calentamiento de la fase gas 

d) La descomposición del trióxido de azufre en dióxido de azufre y oxígeno 

e) El enfriamiento de la mezcla resultante 

f) Todas las reacciones químicas involucradas en el proceso 

g) Las implicaciones termodinámicas de fijar un valor para la fracción de vapor definida 

en la ecuación 94. 

 



108 
 

La siguiente figura muestra una pantalla de simulación del reactor tipo bayoneta con el 

software SEAS en la que se muestra el parámetro αααα como “Vap final”. Este parámetro es muy 

importante ya que define el balance de materia y energía del sistema. 

 

Figura 52 Pantalla de simulación del reactor tipo bayoneta 

El uso de las ecuaciones desarrolladas en esta tesis, implementadas en hoja de cálculo, 

nombrado como SEAS, también tiene la capacidad de predecir los perfiles de concentración 

temperatura a lo largo del reactor; esto es útil para definir los requerimientos de materiales y para 

poder monitorear el desempeño real del reactor en operación. 

 

Figura 53 Perfil de concentración Vs T, fase líquida 
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Figura 54 Perfil de concentración H2SO4 y SO3 en fase gas Vs T 

 

4.3.1 Optimización energética 

 

Para condiciones de proceso S-I, en el rango de presiones de 10 a 25 bar y temperaturas de 

suministro al reactor bayoneta de 200 a 300°C (salida de concentradores flash), el factor α define 

el balance de materia y energía, por tanto la eficiencia neta de conversión es función de dicho 

parámetro. 

 

Figura 55 Demanda neta de energía térmica por mol de SO2 producido 
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La figura 55 muestra claramente que existe un mínimo en el requerimiento energético para 

un valor de vaporización α de aproximadamente 78.8%, esto indica el mejor punto de 

aprovechamiento energético, sin embargo, no implica necesariamente el mejor punto de 

operación desde el punto de vista económico-operativo. 

 La gráfica fue generada mediante la simulación repetitiva del proceso, variando 

únicamente el factor α, manteniendo los demás valores constantes para las condiciones esperadas 

en el proceso S-I. 

 En la presente sección se puede concluir que existe un punto en el diseño que muestra un 

óptimo en cuanto a eficiencia de conversión de energía térmica a energía química, sin embargo, 

debido a la escasez de datos confiables sobre la economía del proceso, no se pueden realizar 

afirmaciones concluyentes acerca del punto óptimo de operación. 
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5 Análisis Probabilístico de Operatividad: Metodología para 

mejora económica a través de la paralelización de plantas de 

proceso 
  

Hace más de 65 años Giussepe Calabrese describió claramente la interacción entre 

redundancia o capacidad en reserva y economía de los sistemas (131; 132), en simples palabras su 

premisa es:  

“Muy poca resulta en interrupción excesiva y mucha en costos excesivos. A mayor 

incertidumbre en la confiabilidad de cualquier sistema, mayor la inversión desperdiciada” 

La anterior premisa es directa en lo que a economía se refiere, postula el dilema que se 

enfrenta al diseñar una nueva instalación: 

 ¿Invertir más en equipos de reserva o aceptar un menor factor de planta? 

 Y establece las bases para la adopción de criterios de evaluación de la confiabilidad al 

introducir los términos de costo e interrupciones. 

Mucho del trabajo realizado para dar solución al dilema confiabilidad vs costo ha sido 

enfocado a los sistemas de generación, distribución y uso de energía eléctrica (132), la razón es 

que este tipo de complejos resultan estratégicos para la economía de un país (133) y también 

porque al no poderse almacenar, la electricidad debe producirse de manera continua con la 

mínima cantidad posible de interrupciones. 

Por otro lado, las plantas industriales normalmente no requieren niveles tan altos de 

confiabilidad, al menos en lo que operativamente respecta, debido a que sus productos 

normalmente pasan por una etapa de almacenamiento anterior a su disposición final. Esta 

condición ha propiciado el uso de: factores de sobrediseño (factor miedo) y redundancia de 

equipos críticos y división en paralelo de sistemas completos mediante criterios heurísticos 

conocidos en el argot de proceso como reglas de dedo. 

Siendo producto de años de experiencia en el diseño de plantas, así como de una sólida 

formación académica y recopilación metódica de datos por parte de quienes las elaboran (117), las 

reglas de dedo proveen una propuesta rápida para la topología de planta, proporcionando 

aparentemente un adecuado nivel de confiabilidad, sin embargo, existen situaciones en las que las 

circunstancias exigen un distinto tipo de análisis para estos fines. 

Factores como altos costos de inversión, impacto de paros de planta, filosofía de 

distribución y naturaleza del mercado para el producto son los responsables de los requerimientos 

de confiabilidad en cada tecnología. En ocasiones el requerimiento de confiabilidad puede ser 

originado por los costos de paro de planta (134). 
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En el caso de la producción de hidrógeno acoplada a reactores nucleares, y en general a 

prácticamente todo tipo de complejo nuclear, es claro que el costo de inversión es uno de los 

factores más importantes en la determinación del precio nivelado del producto, por tanto 

pertenecen al grupo de tecnologías que demandan un diseño soportado por criterios 

probabilísticos y no solamente por la heurística. 

La necesidad de evaluar el comportamiento operatividad vs costo ha dado origen a algunas 

herramientas de evaluación general, el análisis probabilístico de confiabilidad o el de 

mantenimiento son ejemplos claros de estas herramientas, aunque no vinculan directamente el 

análisis económico en sus metodologías, sí se pueden emplear para tales fines (135).  

En el presente estudio se propone una metodología para relacionar los costos y operatividad 

de sistemas mediante la evaluación de sistemas con redundancias en paralelo denominados en lo 

sucesivo paralelizados, mismos que serán generados mediante la construcción de un universo 

práctico de análisis. 

Al final se presenta un caso de estudio simplificado para ejemplificar el uso y la practicidad 

de la metodología propuesta. El análisis se efectúa sobre la sección de descomposición de ácido 

sulfúrico de un proceso genérico de producción de hidrógeno nuclear. 

 

5.1 Análisis probabilístico de operatividad 

 
La metodología propuesta en el presente estudio emplea el índice de operatividad en su 

desarrollo, integrando los conceptos de confiabilidad y mantenimiento para hacer énfasis en su 
principal objetivo: aprovechar al máximo y de manera económica los recursos instalados en una 
planta industrial. 

 

5.1.1 Concepto de operatividad 

 
Hasta este momento se ha hablado del término confiabilidad, entendiéndose como la 

probabilidad que tiene un sistema, o parte del mismo, de funcionar libre de fallas por un periodo 
determinado de tiempo (134), cuando el sistema opera bajo sus condiciones de diseño. Pero 
también se puede entender como un componente de un término más general denominado 
efectividad. 
 

Para Barringer (136) la efectividad es una figura de mérito útil para evaluar la oportunidad 
de producir los resultados esperados del sistema. En este sentido más amplio, la efectividad es el 
producto de cuatro factores distintos, que son: disponibilidad, confiabilidad, mantenimiento y 
capacidad. 
 

Dado que estos términos pueden ser ambiguos (134; 136) y que en realidad lo que se 
persigue en cada tipo de planta industrial es distinto, en el presente estudio definimos un índice 
nuevo denominado operatividad. 
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  La operatividad es una interpretación de la efectividad orientada a los tiempos y 
capacidades de producción y se define de la siguiente manera: 

 
( )
Ψ

= Xτξ  Eq. 99 

Donde: 

 
ξ  = Índice de operatividad       [=] --- 

τ  = Tiempo esperado de operación (a una capacidad no menor de X%)  [=] h 
X  = Capacidad operativa (típicamente 100% para análisis)    [=] % 
Ψ  = Tiempo máximo de operación (8760 h para plantas continuas)  [=] h 
 

Bajo esta definición el concepto es similar al término “factor de planta”, sin embargo, 
incluye los efectos no tomados en cuenta en metodologías deterministas, como el tiempo 
estocástico de operación. 

 

5.1.2 Necesidad operativa 

 

Como se ha explicado en la introducción, las características de cada proceso en particular 
establecen las necesidades operativas de sus plantas industriales, mientras mayor sea la afectación 
posible, mayor tendrá que ser la operatividad, además la naturaleza de dicha afectación es la base 
para el análisis subsecuente.  

 
Por ejemplo, un complejo nucleo-químico requiere un alto nivel de operatividad en ambas 

plantas, la química y la nuclear, por las siguientes razones: 
 

• Un paro inesperado en la planta química implica la pérdida de enfriamiento del 
reactor nuclear, situación que pone en riesgo la integridad del complejo. 

• Paros en cualquiera de las dos plantas reducen la economía del sistema por la 
indisponibilidad de los recursos instalados. 

• Las fallas operativas incrementan la probabilidad de fallas de seguridad en el 
complejo. 

 
Otro ejemplo de naturaleza distinta es la operación de una planta municipal de 

potabilización de agua, en este caso los requerimientos de operatividad son: 
 

• El paro de agitación en la sección de lodos activos puede provocar la muerte de los 
cultivos y por lo tanto una mayor indisponibilidad. 

• El fallo de sistemas de cloración causa baja calidad en el producto. 

• El fallo general de planta produce acumulación de aguas negras y falta en el 
suministro de agua potable a la población. Esto último puede afectar económica, 
social y políticamente al operador de la planta y causar malestar entre la población. 
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De los ejemplos anteriores se puede apreciar que los requerimientos de operatividad 
varían ampliamente dependiendo del tipo de planta de proceso; la misma situación ocurre con sus 
consecuencias, como se puede apreciar en la figura 56. 
 

              

Figura 56 Impacto de la confiabilidad sobre la producción (134) 

(A la izquierda proceso vulnerable y la derecha un proceso bien controlado)  

La figura 56 (137) muestra el diagrama de Weibull para 2 procesos distintos. En el primero 
se aprecian problemas de confiabilidad desde valores tan bajos como 26% y que muestran un 
aumento de consecuencias por encima de 30%, hasta llegar a consecuencias críticas en el rango de 
90%. El proceso de la derecha no muestra afectación para una confiabilidad superior a 99.9%. Este 
tipo de consecuencias se pueden traducir a términos económicos y de esta forma establecer un 
parámetro de contrapeso para el incremento de operatividad. 

 

5.1.3 Factores para el análisis probabilístico de operatividad 

 
Al ser una metodología simplificada, el análisis sólo toma en cuenta las indisponibilidades 

por falla independiente y de causa común de equipos críticos, así como las indisponibilidades por 
mantenimiento preventivo y operativo de los sistemas que así lo requieran. 

 
Se requiere un estudio previo para la identificación de secciones de proceso y equipos 

críticos, que son aquellos que cumplen con una o más de las siguientes características: 
 

• Son susceptibles a falla por sus condiciones de operación: por ejemplo aquellos 
sometidos a altas temperaturas, presiones o ataque químico por corrosión. 

• Presentan tiempos elevados de reparación. 

• Son parte de un sistema en serie y su principal funcionamiento es de impulsión o 
control de flujo: es el caso de bombas, compresores y sistemas de control, entre 
otros. 

• Requieren mantenimiento periódico para conservar su funcionalidad: reactores 
catalíticos, secadores de aire, cambiadores de calor en condiciones de fluidos 
sucios e incluso reactores nucleares. 
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• Son responsables de sistemas de remoción de calor o de elementos de seguridad 
continuos. 

 
Para realizar el análisis probabilístico de operatividad (APO) se emplean árboles de fallas 

capaces de cuantificar la probabilidad y el tiempo estimado de operación de subsistemas.  
 
Los datos acerca de la indisponibilidad de equipos de proceso deben ser obtenidos de 

bases de datos de plantas de naturaleza similar (76), sólo en los casos que no se disponga de dicha 
información se deberán utilizar datos genéricos (76). 

 
Los modos de falla a tomar en cuanta en el APO son: 
 

• Falta de suministro eléctrico. 

• Señal de paro espuria de detectores y sistema de control. 

• Falla de equipos a permanecer funcionando. 

• Falla de equipos de respaldo a arrancar. 

• Fallas de causa común. 

• Indisponible por mantenimiento. 
 
Algunas fallas como el error humano a abrir o a cerrar válvulas no son consideradas debido 

a que llegar a un estado de operación normal implica que este tipo de falla debe haber sido 
superada durante el arranque del sistema. 

 
El APO se desarrolla de forma similar al análisis probabilístico de confiabilidad o al de 

seguridad, la diferencia esencial radica en el nivel de detalle y tiempo requerido para su ejecución, 
mientras el análisis de seguridad requiere tomar en cuenta todos los factores que pueden llevar a 
un evento tope, el APO se enfoca sólo a aquellos con repercusión económica u operativa. 

 

5.1.4 Incremento de nivel de operatividad 

 

La operatividad de los sistemas de proceso se puede incrementar por varios métodos, 
desde cambiar la filosofía de operación, las especificaciones de equipo o incrementar el nivel de 
redundancia y capacidad en reserva de los componentes y equipos. 
 

En el presente trabajo se utiliza la redundancia en paralelo de sistemas para lograr el 
objetivo de incremento en operatividad; esta filosofía de mejora garantiza el aumento de 
operatividad a cambio del sobrecosto del equipo en paralelo. 

 

5.2 Paralelización 

 

Sean “X” e “Y” dos subsistemas de proceso conectados entre sí por un tren individual “A”, 
formando un sistema no paralelizado (Figura 57), con una probabilidad de falla “F1” y una 
magnitud de consecuencias  (producto dejado de producir) “M1”. 
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Figura 57 Sistema no paralelizado 

La partición de flujos, asignando el total a 2 o más trenes independientes incrementa la 
probabilidad de fallas pero al mismo tiempo reduce la magnitud de los efectos negativos 
esperados. 

 

 
 

Figura 58 Sistema paralelizado simple 

 
Si al sistema paralelizado simple se le agrega redundancia, se obtiene un sistema 

paralelizado compuesto. Para esta nueva configuración, ambos, la tasa de fallas y la magnitud de 
las consecuencias son reducidas. 

 

 
Figura 59 Sistema paralelizado compuesto 

 
Dos formas simples de obtener redundancia en el sistema son: agregar equipo en reserva o 

sobredimensionar el equipo para absorber las fluctuaciones y la falla de uno de los componentes. 
 

5.2.1 Efectos económicos de la paralelización 

 
Operativamente se obtienen ventajas de sistemas paralelos, ya que la planta adquiere una 

mayor flexibilidad para funcionar a capacidades menores a la total instalada, esto puede ser 
benéfico en aquellas circunstancias en que se requiere una respuesta dinámica a la demanda en el 
mercado. 
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Las implicaciones económicas de paralelizar un sistema simple son varias; debido a que la 

escalación de precios de equipos normalmente obedece un comportamiento potencial, como se 
destacó en el capítulo 3, y no uno lineal, el costo de varios equipos de menor tamaño superará el 
costo del de uno simple con la misma capacidad instalada. Además, la colocación de varios equipos 
en lugar de uno sólo incrementa el espacio de planta, costo de instalación, requerimientos de 
instrumentación, diseño y mantenimiento. 

 
A la diferencia entre el costo de un sistema simple y uno paralelizado se le denominará en lo 

sucesivo costo en exceso del sistema, y se define como: 

 
 

ZyearsX
mpEX P

A
CCC

%,

)( 






−=  Eq. 100 

Donde: 
 
CEX = Costo en exceso del sistema       [=] $/año 
CP   = Costo del sistema paralelizado      [=] $ 
CM   = Costo del sistema simple       [=] $ 
(A/P) = Factor de capital (x% tasa de retorno y z años de período)   [=] año-1 
 
Otro efecto de un sistema paralelizado, como se puede apreciar al evaluarlo mediante un 

APO, es que reduce el número de horas fuera de operación del sistema general. La reducción en 
horas fuera de línea se refleja en el aumento de economía del sistema, pudiéndose expresar de la 
siguiente manera: 

 

)( noi HHCB −=
 Eq. 101 

 
Donde: 
 
B   = Beneficio económico       [=] $/año 
CI = Costo de indisponibilidad       [=] $/h 
Ho = Horas por año fuera de operación del sistema original   [=] h/año 
Hn = Horas por año fuera de operación del sistema nuevo    [=] h/año 
 
En la práctica resulta demasiado complejo tomar en cuenta todos los factores para la 

estimación del beneficio económico, sin embargo, debido a que el factor de capital es el que 
normalmente presenta mayor influencia en los tiempos fuera de operación, se puede realizar una 
aproximación razonable correlacionando la efectividad (horas de operación esperadas entre 8760 
horas anuales) y el costo de inversión. 

 
A partir de la ecuación base para el costo de inversión asignado a un producto: 
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 Y su forma manipulada: 
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=       Eq. 103 

 
Donde: 
 
ic    = Costo de inversión por unidad de producto    [=] $/unidad 
I     = Valor de la inversión incluyendo interés de construcción  [=] $ 
K    = Capacidad horaria del producto     [=] unidad /h 
L     = Factor de planta esperado      [=] % 
CH   = Costo de inversión en base horaria     [=] $/h 
 
Es fácil demostrar mediante manipulación aritmética que el beneficio económico por la 

diferencia en horas fuera de línea del sistema es: 
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 Eq. 104 

 
Expresado en forma más conveniente en términos de operatividad como: 
 

[ ]
21

12*8760

ξξ
ξξ −= HC

B
       Eq. 105 

Donde: 
 

ξ1 = Operatividad de sistema original      [=] % 

ξ2   = Operatividad de sistema paralelizado     [=] % 
 
 
Dado que el valor máximo para la operatividad es la unidad, a partir de la ecuación 104 se 

puede obtener el beneficio tope (BT), por encima del cual una inversión no se considera viable, o 
en forma similar el valor presente neto para esta inversión. 
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[ ]
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ξ
ξ−= I

I L

 Eq. 106 

Donde: 
 
IL   = Valor presente del límite de inversión para mejoras en operatividad  [=] $/h 
 
Al analizar la ecuación 106 se puede apreciar que la operatividad, además de ser un 

indicador del aprovechamiento de las instalaciones en el proceso, también es un parámetro de 
indicación económica eficaz para la evaluación de adquisición de sistemas de redundancia. 

 
Combinando las ecuaciones 99 y 104, se obtiene el beneficio real por cambio en topología 

del sistema. 

EXR CBB −=  

5.3 Metodología para la mejora económica 

 
Una vez introducidos los términos de análisis probabilístico de operatividad y paralelización 

se procede a establecer la metodología para mejora económica de procesos (MEP), vinculando 
ambos conceptos y sometiéndolos a una función económica de evaluación. 

 

5.3.1 Requerimiento previo a la aplicación de la metodología 

 
Antes de proceder al análisis MEP es necesario contar con datos confiables de equipo e 

instalaciones, principalmente en lo referente a costos y tasas de falla. El origen de la información 
depende de la etapa en la que se encuentre el proyecto de ingeniería.  

 
En el aspecto económico es deseable que al menos el costo libre a bordo de los equipos esté 

disponible por proveedores, de no ser así, se pueden emplear técnicas de estimación de costos 
como la descrita en el Manual del Ingeniero Químico, capítulo 9 (114) para plantas y equipos de 
proceso. Para las tasas de falla la recopilación de datos se efectuará como se indica en la sección 
5.1.3. 

También se debe contar con el balance de materia y energía, los diagramas de flujo de 
proceso, un DTI preliminar de las secciones a evaluar y las restricciones de seguridad y 
confiabilidad de la planta, mismas que pueden provenir de requerimientos no económicos. 

 

5.3.2 Algoritmo MEP 

 
Para poder realizar el MEP es necesario tomar como base un sistema que al menos cumpla 

con el mínimo aceptable de operatividad establecido para el proceso. 
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Figura 60 Límite económico para el aumento de operatividad 

El siguiente paso es evaluar el potencial para la mejora económica, es decir si hay equipos a 
incluir en el sistema que eleven notoriamente la operatividad y cuyo valor presente se encuentre 
por debajo del límite de inversión rentable, como se muestra en la figura 60. 

 
En la figura 61 se presenta de manera esquemática la metodología para la mejora económica 

basada en paralelización de procesos. 
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Figura 61 Algoritmo MEP 

 
 
 
 
 

La generación de sistemas paralelizados es determinante en la obtención de resultados 
satisfactorios, se debe realizar con base en el criterio y experiencia del ingeniero de proceso. Una 
guía sugerida para generar el conjunto de sistemas a analizar es la siguiente. 

 
Bombas, compresores y equipos de impulsión: 
 

• 1 Principal en operación y 1 secundaria en respaldo, ambas al 100% de diseño. 

• En operación, ambas al 80% de diseño operando al 50% cada una y 1 Respaldo de 20% 

 

Inicio 

Definición de mínimo 

aceptable de operatividad 

Evaluación de operatividad 

del sistema preliminar 

¿Cumple el 

criterio de 

operatividad? 

Redefinición del sistema 

preliminar 

¿Potencial de 

mejora 

económica? 

Generación de sistemas 

paralelizados 

Evaluación operativa de 

alternativas - POA 

Evaluación económica de 

alternativas 

Sistema seleccionado 

Sistema de mayor economía 

operativa 

¿Nueva 

iteración? 

No 

Si 

Si 

No 

Si 

Si 

No 



122 
 

• En operación , diseñadas al 50%  cada una (operación de 2 de 3 garantiza el flujo 
total) 

• En operación , diseñadas al 33%  cada una (operación de 3 de 4 garantiza el flujo 
total) 

• En caso de N trenes paralelos N bombas y una bomba de respaldo general. 
 
Sistemas de control: 
 

• Un sistema independiente por tren 

• Redundancia simple en sistemas individuales 

• Diversificación de variables de disparo para sistemas críticos 
 
Cambiadores de calor, reactores y equipos con tiempo prolongado de mantenimiento: 
 

• 1 en operación +1 respaldo general 

• N trenes con un factor de sobrediseño de N/(N-1) 
 
Equipos en general: 
 

• No agregar redundancia a equipos con alto factor de fallas de causa común 

• Agregar redundancia a equipos con alta tasa de fallas 

 

5.4 Caso de estudio en producción de hidrógeno nuclear 

 
A continuación se presenta la aplicación de la metodología sobre la sección de 

descomposición de ácido sulfúrico en un proceso genérico de producción de hidrógeno acoplado a 
un reactor nuclear. El caso ha sido sumamente simplificado y se presenta únicamente con fines 
ejemplificativos. 

 
En la figura 62 se puede observar el sistema preliminar propuesto. 
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Figura 62 Sistema preliminar de descomposición de ácido sulfúrico 

 
 

En este sistema se bombea (PA-100) una solución de ácido sulfúrico 40% molar hacia el 
reactor de descomposición tipo bayoneta (R-100), donde es evaporado y descompuesto en 
oxígeno y dióxido de azufre, la fase líquida efluente del reactor es ácido sulfúrico concentrado que 
se bombea (PA-101) y retorna al reactor. El efluente gaseoso es separado (FA-100) y enviado a otra 
sección del proceso. 

 
A partir de la filosofía de operación se sabe que el reactor R-100 requiere mantenimiento 

periódico de 15 días anuales para la carga de catalizador y actividades preventivas, y que el 
suministro de calor está supeditado a los mantenimientos y cargas de combustible en el reactor 
nuclear. 
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Figura 63 Reconfiguraciones propuestas al sistema preliminar 

En la figura 63 se muestran tres posibles alternativas al sistema preliminar (generadas 
mediante la aplicación de criterios anteriormente expuestos). En las primeras dos opciones sólo se 
agrega redundancia al bombeo mayor, mientras que en la tercera además de agregar redundancia 
se elimina la bomba PA-101 para aumentar la operatividad del sistema. 

 
Como en este caso se realiza un MEP simplificado, sólo se tomó en cuenta el equipo que 

aparece en la figura 63 y se considerará que el suministro de calor es constante y libre de falla. Un 
análisis completo del sistema se está realizando de forma paralela a este trabajo. 
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El costo de la bomba de ácido sulfúrico para elevar la presión a 7 bar de 2.5 kmol/s se estima 
en $166,000 USD, mediante el software de estimación de costos CAPCOST versión 2.0, y el costo 
de un reactor tipo bayoneta se estima con fines ejemplificativos en 40 millones de dólares al no 
contarse con información detallada para tal equipo. Los exponentes para escalación de costos se 
consideran 0.67 para bombas y 0.59 para el reactor bayoneta (114).  

 
El valor del costo horario de producción se estimó en $9,600/h a partir de los datos de 

Mendoza y Bartels (25; 12). 
 
En la tabla 24 se presentan los resultados del análisis MEP para el sistema planteado, en el 

que se consideran una tasa de fallas para bombas de 1E-04/h y un factor de fallo por causa común 
de 2E-02. 

 
Tabla 24 Análisis MEP del sistema 

Sistema Operatividad Costo en exceso Ahorro supuesto Beneficio neto 

Potencial de 

ahorro 

Original 93.49% $--- $--- $--- $                43,814,562 

A 95.84% $                 166,000 $           16,517,507 $              16,351,507 $                27,297,056 

B 95.84% $                 164,843 $           16,517,507 $              16,352,664 $                27,297,056 

C 95.87% $                 154,843 $           16,681,875 $              16,527,033 $                27,132,687 

 

En la tabla 24 se puede apreciar que las tres opciones presentan beneficios netos muy 
cercanos entre sí, sin embargo, al tener una mayor operatividad la alternativa C es la más 
económica y por tanto la que se seleccionaría en la primera iteración. 

 
El potencial de ahorro limita la topología del sistema a operar sin redundancia el reactor 

bayoneta ya que su costo de reserva es mayor que el máximo ahorro alcanzable. Posibles ahorros y 
aumento en la operatividad se pueden obtener reduciendo los tiempos de mantenimiento de este 
equipo. 
 

5.5 Conclusiones 

 

El análisis MEP constituye una forma analítica para el cálculo económico y operativo de 
redundancia en sistemas complejos. Además respalda formalmente la adquisición o no de equipos 
críticos en áreas de proceso a través de la incorporación de la función de beneficio real. 

 
La precisión del análisis depende ampliamente de la calidad de los datos suministrados, 

razón por la cual se recomienda emplear datos económicos de proveedor y tasas de falla de 
equipos reales. 
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Debe precisarse que aunque el análisis de seguridad es complementario a esta metodología, 

al incrementar los niveles de operatividad se aumenta implícitamente la confiabilidad y por tanto 
se tiene un impacto positivo en la seguridad del proceso. 
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6 Conclusiones  
 

En la presente tesis se realizaron estudios energéticos, económicos y de seguridad-

confiabilidad a las secciones más representativas y repetitivas de los procesos de producción de 

hidrógeno nuclear, pero más allá de realizar estudios específicos se desarrollaron métodos y 

herramientas de cálculo disponibles para la comunidad académica de la universidad. 

Es importante no sólo investigar acerca de procesos específicos, sino aportar un valor 

agregado, sin perder de vista el lado práctico de la ingeniería. 

De la presente investigación se concluye: 

 

II) Se puede encontrar un punto medio entre los modelos 100% teóricos y aquellos 

carentes de teoría mediante el adecuado procesamiento de datos experimentales. 

 

III) Los procesos de producción de hidrógeno nuclear son fuertemente sensibles a 

cambios pequeños en variables de proceso en todos sus aspectos: energético, 

seguridad-operatividad y económico. 

 

IV) Existe un rango óptimo de temperatura, desde el punto de vista económico y en 

concordancia con los criterios energéticos y de seguridad de planta, para el helio de 

retorno del intercambiador de calor intermedio (IHX) lado nuclear. Dicho rango de 

temperatura es 400 a 425°C. 

 

V) A pesar de haber cuestionado inicialmente la seguridad del sistema de turbo-

compresión en circuito primario, dado que éste se encontraría dentro del edificio 

principal de proceso, se propone este sistema como la mejor opción, al ofrecer 

ventaja significativa sobre los otros sistemas.  

 

VI) Para el proceso S-I, en la configuración inicialmente planteada por General Atomics, 

existe un número óptimo de concentradores tipo flash isobáricos, dicho número, 

basándose en la simulación energético-económica es 4. No resulta sorpresivo que 

éste sea el número seleccionado por G-A. 

 

VII) La temperatura óptima de los concentradores isobáricos en los procesos S-I 

depende de si presentan o no sistemas de destilación de ácido sulfúrico. En tal caso 

obedecerá a la que provea la máxima integración térmica con estos sistemas. 

 

VIII) Para los reactores tipo bayoneta existe un valor óptimo de fracción de vaporización 

molar, correspondiente a la máxima eficiencia térmica de descomposición de ácido 
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sulfúrico. Para un sistema con características similares a las del proceso S-I este 

valor es 78.8%. 

 

IX) El análisis MEP constituye una forma analítica para el cálculo económico y operativo 

de redundancia en sistemas complejos. Además respalda formalmente la 

adquisición o no de equipos críticos en áreas de proceso a través de la incorporación 

de la función de beneficio real. 

 

X) Todos los modelos  y ecuaciones desarrollados en esta tesis resultan válidos al 

compararse con datos experimentales en los intervalos de proceso esperados para 

los procesos de producción de hidrógeno nuclear. 

 

XI) Los modelos y software desarrollado no sólo son válidos para procesos de 

producción de hidrógeno nuclear, sino también para procesos distintos que 

manejen helio o ácido sulfúrico o incluso aquellos que aun siendo de naturaleza 

distinta, presenten altos requerimientos de operatividad.  

 

XII) La metodología POA propuesta en esta tesis ha sido implementada en varios 

estudios de disponibilidad y operatividad para la construcción del ducto de gas 

natural del noroeste, con la aprobación de Comisión Federal de Electricidad. 

 

Conclusión personal 

 

XIII) El aislamiento de la comunidad científica es el peor error que un investigador pueda 

cometer. 
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Anexo 1.0  

Diagramas de Flujo de Proceso de la planta original, propuesta por G.A. 
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Sección II concentración y descomposición de ácido sulfúrico 
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Sección III Concentración y descomposición de ácido yodhídrico 
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