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EVALUACION DE LAS TECNOLOGIAS PARA LA PRODUCCION 

DE SNG Y SU APLICACION EN MEXICO 



A) OBJETIVO 

C A P I T U L O I 

I N T R o D u e e I o N 

La sociedad industrial que hace suya la tecnología y la cien-

cía se organiza para el cada vez más efectivo dominio de la naturaleza,

para la cada vez más efectiva utilización sobre sus recursos. Pero en me 

di de ese dominio se encontró con el hecho de que algún día sus recur-

sos , sobre todo los no renovables se terminarían, obligandola a avanzar

más en la tecnología buscando sustitutos, caso específico el de los ener 

g€t icos. 

La actual escasez mundial de los combustibles es propiciada por

lo mismos países productores de hidrocarburos, principalmente los de m~ 

dio oriente y Venezuela, que se han agrupado en un poderoso bloque ; la -

organización de países exportadores de petróleo (OPEP), para conseguir -

Uil. pago más justo y una mayor distribución de las riquezas en las utili

dades obtenidas por los grandes consorcios petróleros que durante mucho

t i.empo se caracterizaron por su política de explotación intensiva y en -

oeasiones irracional de los grandes yacimientos, ésta escazes de energé

t i cos ha tenido graves repercusiones en la ecónomia de los grandes consu 

l!Údores de petróleo crudo. 

Para resolver esta crisis, los países consumidores han impuls~ 

do la investigación sobre el aprovechamiento de los recursos renovables, 

entre ellos la energía solar, la eólica, la nuclear y la maremotriz. Sin 
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embargo , se est i::la que no será sino hasta e l siglo XXI cuando se logren 

avanc•as significa tivos y p rácticos que ;iuedan aliviar la enome presión -

que a c tualmen te r ecae sobre los combustibles fósiles. 

También se esta dando un gran ÍD.? ulso al uso mayor de la ener~ 

gía g otérmica y a la introducción de reactores núcleares conc fuente de

sumi.n i stro de energéticos. Los investigado res estiman que con los reacto-

res de nominados " breeders " generadores de energía nuclear utilizando-

co= ma teria prima uranio ) , actual.mente en vías de experi::ientación, po-

drán a principios del siglo XXI resolve r el ;iroblec.a de los energéticos -

del '.loobre. 

[na de las opciones más ? rooetedoras y que probablemente aport~ 

~á una gran cantidad de combustiJle ;i ara el periodo de 1985- 201)() es la g~ 

sif i c: ac i ón del carbón ?ara obtene r sustüu::o de gas natural, gas natural

;;;in t ético ó S~G. 

Actualmente , ya se tienen tecnologías ?ara la ;iroducción de gas 

natural sintétic c , a lgunas de las c '.ülles ::a ian sido ?robadas a escala i!!_ 

du.st r ial, el ?ropós i t c ;ie este tr a'.:la j o es ? rese:i::ar ,. analizar lo s as?ec

t os t écni cos ,. e cc'" 6:ni cos :;ue lian de cons::. cie rarse pa r a que en ~éxico se 

monte una ¡ilanta :ir.:J:h:ctor a de s~; G , con eil : , no ?rete:-:de!:lOs oonta r un a -

plan t a de este t i po:: i=.:¿iata:me::ite, ::a que resultaría un f racas o económi-

co , jebido a ~ue e2 ~as natura ~ ex iste es =á..5 ·::>araco actualne::ite , s ino-

empe zar a est;.:áiar al go :;-_¡e va a s •.ic ecier en :.:. f '.ltL'.ro :: :;ue ? r oJa':lle:ien te 

culm.i ne c on la il:..5 t alación de una :ilanta de S~G en '.-léxico. 



LO el desa rrollo de la tesis, ?re:e~ée::xis ~acer ur: estudio deta 

llado ~e las diíerentes tecnologías desarrolladas ~asc a l a f eC..:.<a , ? ara l a 

?rodu ~c ión de S~G . 

?ara ello, tonaremos en cuenta factores cooo so::i: ?osioles con

s umo:; en !iéxico, materias pri;;ias disponibles ,- en general, evaluar venta

jas y desventajas de cada proceso. 

Cna vez elegida la tecnología más adecuada, Duscare.oos darle ~ 

una capacidad y una localización a la planta de acuerdo a los recuersos -

y necesidades nacionales. 

Finallllente desarrollareoos, sobre la tecnología elegida, la in

genería básica preliminar, para en ~ase de ello hacer un bre•e estudio ~ 

económico y poder obtener conclus Lmes . 

C) ~ORIA..'\CV. 

Ante la evidencia de la escazes de energéticos derivados del ?~ 

tró l eo y la necesidad imperiosa de los misnos, se ha i:J.echo importante el

des a rrollo de nuevos oétodos de obtención de co=DustiDles de alto ?Cder -

cal orírico, aproveG~ando l os recursos ex.ister.ces . 

Los estudios se ~an desarrollado acelerad<mente y ya existen 

cor: v e i S~~G . 

La q c rta:! c ia de la tes~s ra~ica e~ ~ic ia r estu¿i:s Ce :Ca?ta 
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ción de esas tecnologías a las condiciones en México, el cual en \lll futu

ro, tallbien se verá afectado por la falta de energéticos. 



A) HISTORIA 

e A p I T r L o I I 

G A S ~ A T C R A L 

Las primeras manifestaciones del gas natural que se tienen s on

las de los llamados 11 fuegos eternos 11
, en el medio ori ente, aproximada-

mente 3000 años A. C. y en el caúcaso en el septi.mo siglo antes de nues-

tra e ra. 

En el siglo VII de nuestra era, ya se explotaban los pozos de -

gas 11atural en Japón. En el siglo XVII, los pozos de gas que alcanzaban -

hasta 328 ft. de profundidad, eran perforados por un obrero que descendía 

en 1 punta de una cuerda y era sostenido en la boca del pozo. No fue si

no hasta principios del siglo XIX cuando los métodos de perforación se -

perfe ccionarán bajo la influencia de los chinos, los cuales, fuerón l os

más grandes perforadores antes de los métodos modernos. 

Varios siglos antes de cristo habían logrado perfeccionar .étE_ 

dos de perforación para obtener sal, muchas veces en estas perforaciones 

hab 'í:an logrado encontrar gas natural, el cual era captado en la boca del 

pozo por varas de bailbú y el gas era usado para alimentar las calderas -

de as salinas, aseguraba télllhien la iluminación de calles, plazas, y el 

exce dente se quemaba al aire libre. 

En Europa las emanaciones de gas natural eran conocidas cono -

11 Fuentes de Fuego " ó 11 Fuentes Ardientes ", las cuales intrigaron ver

dade ramente a nuestros ancestros, pero en Europa nunca se llegó a la ex-
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plotación real del gas natural en la Edad Media. 

La industria del gas de hulla nació en Europa a fines del siglo 

XVIII y debía asegurar practicamente solo la iluminación de las ciudades. 

Al mismo tiempo la industria del gas natural nacía y se desarr~ 

llaba en los Estados Unidos, La primera explotación fué hecha en 1821 en

Fredonia, Nueva York. En dicha zona se usó para la iluminación de las ca

lles. 

En 1840 el gas natural se usaba en el Oeste de Pensylv.ania para 

extrae r por evaporación, como en China, la sal contenida en aguas saladas. 

En 1865 el gas natural fué usado para producir negro de carbón. 

En 1870 una sociedad hace construir el primer gasoducto, el --

cual t enía una longitud aproximada de 25 millas y sirvió para alimentar -

gas a Rochester, Nueva York, este gasoducto fué hecho usando madera de pi_ 

no y tenía un diametro de 0.65 ft. 

En 1872 se construyó otro gasoducto de 6.5 millas construido -

con tubos de fierro y fué construido entre Titusville y Newton en Pensil

vanya y servía para alimentar a perticulares, los usos del gas natural se 

multiplican y en 1873 en Ohio se us a como combusti ble por primera vez, en 

la industria de la cerámica. 

En 1874 se usó en la industria del hierro y del acero en Pitts

burg, durante este periodo se perforan muchos pozos para encontrar petró

l eo en Pensilvanya, Nueva York , Ohio , Virginia Occidental, Indiana y al -
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mismo tiempo se des cubren importantes yacimientos de ' gas natural que sirve 

para alimentar hogares y fabricas de esas regiones y ciudades. 

En l os años de 1920 a 1930 se ins talarón algunas tuberías de 22-

a 24 pulgadas de diametro y operando a una presión de 400 a 600 psia, con

el fin de llevar gas a areas industriales lejanas de la fuente productora

del gas. 

La mayor expansión tuvó lugar inmediatamente despues de la Segu!!_ 

da guerra Mundial, cuando varias grandes lineas se construyeron; el diáme

tro de las tuberías de dichas líneas llegó a 30 pulgadas y a una pres i ón -

operable de 1000 psia. 

Una combinación de factores como lo fueron, el bajo precio para

este tipo de combustibles y el que se tenía de un aumento gradual de los

otros tipos de combustibles y además con las buenas ganancias obtenidas -

por los iniciadores de la explotación del gas natural, contribuyeron entre 

sí para el desarrollo de esta nueva industria. 

B) DEFINICION 

El gas natural es un compuesto, el cual esta integrado principal:. 

mente por Metano ( CH
4 

), con menores cantidades de Etano ( c
2
H

6 
), Prop~ 

no ( c
3
H

8 
) y Butano ( c

4
H

10 
) y además de no hidrocarburos como Nitrogeno, 

Acido Sulfihídrico , Bioxido de Carbono, Helio y Vapor de Agua principalme!!_ 

t e. 

C) ESTADO NATURAL 

El gas na tural se puede encontra r como gas a presión en rocas po-
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rosas bajo la superficie de la tierra, a menudo también se encuentran con 

petroleo crudo ó condensados en forma de solución y pueden describirse en 

terminas generales como la parte volátil del petróleo. 

El petroleo y el gas son menos densos que el agua, por lo que -

generalmente se encuentran sobre ella y se presentan sobre capsulas de ro 

cas porosas ó trampas. Estas trampas pueden ser formadas por diferentes -

procesos geológicos, movimientos de la tierra, erosión y procesos de sed.:!:_ 

mentación que han creado estructuras favorables para la acumulación de p~ 

tróleo y de gas. 

El anticlinal es una estructura causada por una elevación de r~ 

ca; fluidos que alcanzan el domo son retenidos por una capsula de roca. -

Figura II-1. 

Una roca porosa atravezada por una falla a menudo se sella par

lo que se forma una trampa en uno o ambos lados de la falla. Figura I I-2 . 

Una superficie sumergida puede ser truncada por erosión quedan

do una capsula de roca como se muestra en la Figura I I-3. 

Así mismo el traslape sobre la base de la r oca emergida puede

ser sellada, Figura II-4. 

' Jm tales casos el granito pudo haber s ido erosionado primero -

por acción sedimentaria y el pe t roleo pudo haberse encontrado en la roca 

sedimentaria o en el grani to erosionado. 

Una trampa estratigráfica se presenta en un solo estrato sin -



FIG .- 11-1 ANTICLINAL 

FIG .-11-2 TRAMPAS POR FALLAS 



FIG .- 11 - 3 T RAMPAS TRUNCADAS 

FIG.- 11- 4 TRAMPAS POR TRANSLAPE 
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otra estructura, cuando la porosidad y la permeabilidad se reducen en una 

parte y son suficientemente altas en otra parte para ooder oermiti~ la ~ 

acumulación de aceite y gas, Figura II-5. La arena a menudo reduce la po

rosidad y la permeabilidad en presencia de la pizarra. 

En el domo de una porción de sal pueden existir reservas de pe

tróleo como lo podemos ver en la Figura II-6. Muchas otras estructuras ~ 

complejas pueden formarse por otras fallas. Figura II-7. 

ORIGEN Y ACUMULACION DEL PETROLEO Y GAS NATURAL. 

Existen muchos libros y artículos sobre la geología del petró-

leo y del gas natural que dan teorías sobre su origen, sin embargo, aún 

no existe una teoría completamente satisfactoria sobre su formación, la -

más aceptada, es la que dice que el petróleo se formó a partir de aceites 

y grasas depositadas anaerobicamente y a no muy alta temperatura en anti

guos sedimentos marinos. 

El origen de los aceites grasos no se conoce de una manera con

creta, pero éstos compuestos estan extensamente distribuidos en cantida~ 

des importantes en la fauna y la flora marina. 

El mecanismo de la formación del petróleo y del gas natural es

complicado, pues debe explicarse su composición química compleja con las

limitaciones evidentes de todos los datos geológicos conocidos. Las diveE_ 

sas teorías formuladas se basan en los siguientes fenómenos, Descomposi~ 

ción de los aceites grasos bajo presión, acción de los rayos alfa sobre -

el metano u otros productos orgánicos, descomposic ión bactereológica de -



FIG.-1 1- 5 TRAMPAS FORMADAS POR ARENA COMPACTA 

FIG.- 11 - 6 RE SERVAS EN EL DOMO DE SAL 



FIG.-11- 7 ANTICLINAL QUEBRADO EN TRAMPAS POR FALLAS 

FIG.-11-8 TIPOS DE ACUMULACION HIDRODINAMICAS DE GAS Y 

PETROLEO 
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los detritus orgánicos depositados en los sedimentos marinos y acción ca

talítica de algi.mos minerales ~br~ _betunes pesados en los estratos sedi-

mentarios, sin embargo, ninguna de estas teorías pueden explicar la tota

lidad de las características físicas y químicas del petróleo y del gas na 

tural. 

Aunque existen teorías que consideran orígenes distintos para -

el gas natural y el petroleo, sin embargo, un examen de los gases disuel

tos en el petroleo crudo así como en hidrocarburos líquidos más pesados -

encontrados en campos productores de gas, son prueba suficiente para con

siderar al petróleo y al gas ·natural miembros de la misma familia, tenie!!_ 

do el 1D.ÍSlllO origen. La migración de petróleo y gas a las trampas creadas

por estructura ó porosidad es relativamente fácil de imaginar. El petroleo 

una vez generado puede subir debido a su densidad a una barrera que puede 

ser una sección de poca permeabilidad donde queda atrapado. 

Hubbert describe de una manera sencilla y acertada, la forma en 

que se actmru.la el petroleo y el gas bajo condiciones hidrodinámicas. 

El agua es el vehículo por medio del cual el petróleo y el gas 

son conducidos del lugar donde se generan a las trampas. Además Hubbert

lllJeStra, Figura II-8, como es posible encontrar gas y petróleo por sepa

rado. 

PROCESO DE SEPARACION DEL GAS NATURAL Y DEL PETROLEO. 

En los primeros días de la industria del petróleo, el gas nat~ 

ral y el petróleo se consideraban sustancias diferentes. Este concepto -
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surgió como consecuencia de que los pozos poco profundos producían gas n~ 

tural ó petróleo; conforme aumentó la profundidad de los pozos generalme!!_ 

te se encontró que el gas natural acompañaba al petróleo y a los hidrocar 

buros líquidos. 

La Figura II-9 muestra las condiciones típicas de los pozos po

co profundos, donde la producción de petróleo y de gas natural eran oper!!. 

ciones distintas. 

Despues de 1925 las profundidades de los pozos alcanzaban 4000-

ft ó más y la presión de esas reservas alcanzó 1800 psia ó más, a esta -

presión, suficiente gas natural se encontraba disuelto en el petróleo de

tal manera que era necesario colocar separadores de petróleo - gas en la

cabeza del pozo donde era necesario conservar líquidos volatiles en el p~ 

tróleo, Figura II-10. 

Por esta época también se observó que los pozos profundos pro

ductores de gas natural producían una" Agua Blanca". Este condensado ó 

nafta, fue aceptado como condensado de la fase gaseosa, empezando a uti

lizarse el termino de condensación retrograda. Figura II-11. 

PROPIEDADES DEL GAS NATIJRAL E HIDROCARBUROS VOLATILES • 

El comportamiento del gas natural deberá tratarse COlllO una mez

cla de hidrocarburos y no hidrocarburos; ésto hace que debamos tener un -

conocimiento profundo de las propiedades de el para su manejo adecuado. 

Las propiedades del gas natural que son de mayor interés para -
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SUPERFICIE 

GAS NATURAL 

SUPERFICIE 

\...PETROLEO 
~--------

FIG.-11 - 9 POZOS POCO PROFUNDOS PRODUCTORES DE GAS NATURAL 

Y PETROLEO 



LIQUIDO 

PoRaNTA.TZS MOLECULARES D.E 

cafPCNENTi: CORRIENTE 
ORIGINAL 

GAS 
__,~,,_VE~NTEADO 

A TUBERIA PASA 

=-=-~~~-:j=::::C:~- CRUDO 

A PLAMTA DE 

EXTRACCIOH 

LAS ~ORRIEMTES 

QAS SEPA- GAS VEN- LI~. ALMA 
R!DO TEA.DO CENADO 

--·--------------------------------------------------------
Nn'OO 30.3 ?5.69 15.}l 0.05 

ft.UO l}.l l?.76 35.51+ 1.35 
f'ROP.\1'0 9.1+ 5.19 }0.67 5.03 
[ - BUTANO 1.8 0.27 1+.15 2.15 

"' 8ll?.4MO l+.9 0.82 8.75 6.72 
PD'?ANO 4.5 0. 27 3.31 5.07 
HU.AMO 36.0 o.oo i.77 76.63 

TOTALSS loo.o loo.o 100.C loo.o 

F!'IG-11-10 PROCESO DE SEPARACION EN UN POZO PRODUCTOR OE 
PETROLEO CRUDO CON GAS NATURAL DISUELTO 



GAS 

--~..,,.,_VE_NTEADO 

A TUBEAIA PASA 

===~~~===:1=::::C::l=t-- CAUOO 

A PLANTA DE 

EXTAACCION 

FIG.-11-11 SEPARACION PARA UN POZO DE CONDENSADOS 

ll'.QRCUU.IU MOLiCtlLABSa Di:. l.A;3 CORJUPTES. 
COMPO!IEl'CTE CORRIENTE GAS SEPA- GAS RN- LI~. ALMA 

· --------------2!!~!!!!~------~!~--------'!:~!~----q~~~---
Metan• 74.4 81+.8 18.9 }}.4 

ltane 8.} 7.9 11.0 18. 2 
Pre pan• 1+.7 1+.2 8.o 22.1+ 

I- Butano 0.9 0.5 }.O 5.6 

·- Butano 1.9 l.l 6.9 10.5 

Pentane 1.4 O.} 7.} 5.7 
lexane 7.7 O.} 1+4.9 3.0 
Dioxi•o •• e 0.7 o.8 1.2 

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

TOTAi.U loo.o loo.o loo.o ioo.o 
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tratamientos de ingeniería son las siguientes: 

a.- Coeficientes de Difusion. 

b~- Factores de Compresibilidad. 

c.- Densidad. 

d.- Factores Termodinámicos como: 1.- Capacidad Calorífica. 

2.- Calor Latente. 

e.- Poder Calorífico. 

f.- Propiedades Críticas. 

g.- Límites de inflamabilidad. 

h.- Viscosidad. 

i.- Conductividad Térmica. 

3.- Entalpía de Mezclas. 

Las composiciones promedio del gas natural mexicano se encuen

tran en la Tabla II-1. 

Las constantes físicas de los hidrocarburos constituyentes pu

ros del gas natural estan dados en la Tabla II-2. 

Para las predicciones de las relaciones PVT del gas natural -

se pueden aplicar diferentes ecuaciones, entre ellas tenemos: 

La l ey de los gases ideales r epresentada por la ecuacion: 

PV = n RT 

donde; 

P.- Presion del gas. 

( 2 - 1 ) 



ZONA 

BIOXIDO DE CARBONO 

NITROGENO 

METANO 

ETANO 

PROPANO 

ISOBUTANO Y 
PESADOS 

AZUFRE 

PODER CALORIFICO 

NETO KCAL / M3 A 20ºC 

20 

T A B L A II - 1 

COMl'OSICIONES PROMEDIO DEL GAS NATURAL MEXICANO 

S U R NORTE P O Z A R I C A 
% MOL % MOL % MOL 

0.1 0.02 

0.07 0.17 

92.80 95.65 92.70 

5.50 3.92 6.83 

1.52 0.27 0.47 

0.02 0.01 

5.15 5 .15 

8.900 8.930 8.900 

G A S L p 

M E z c L A T I p I c A: 

B U T A N O 80 % 

P R· o PAN O 20 % 

TOTAL 100 % 
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V.- Volumen del gas. 

n.- Número de moles. 
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T.- Temperatura del gas. 

R.- Constante de los gases. 

El gas natural sigue esta ley a baj~s presiones y altas concen

traciones de metano y se pueden predecir las relaciones PVT con un 5% ó -

más de error. 

Ahora bien si se requiere mayor presición en los cálculos 6 las 

condiciones de presión son elevadas, la ecuación de los gases ideales se

vuelve inadecuada debido a las suposiciones que se hacen para su determi

nación, como lo son, que el volumen de las moléculas es cero y que las -

fuerzas de interacción molecular no son ciertas. 

Hay dos métodos comunes para corregir esta ecuación para obte-

ner la relación PVT de los gases reales, el primero de ellos es insertar

un factor de corrección, que es el factor de compresibilidad Z. Por lo -

tanto la Ley de los Gases Ideales queda: 

PV ZnRT ( 2 - 2 ) 

Esta ley es general y Z puede ser obtenida tanto gráfica como -

matemáticamente, como una función de la presión y de la temperatura y COE!_ 

posición del gas. En las Figuras II - 12, 11 - 13, se encuentran las grá

ficas de Z vs. Presión Pseudoreduci.da; teniendo como parámetro la temper~ 

tura Pseudoreducida; dicha presión y temperatura pseudoreducidas se en--

cuentran de la siguiente manera: 



PRESION PSEUDO REDUCID~. 

FIGURA II - 12 FACTORES DE COMPRESIBILIDAD PARA GASES NATURALES A PRESIONES 

DE 10,000 a 20,000 PSIA 
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donde: 

P' - Presión Pseudoreducida. r 

P .- Presión del sistema ( psia 

P' - Presión Pseudocrítica ( psia c 

"T'R - Temperatura Pseudoreducida. 

T - Temperatura del sistema ( ºR 

) . 

T' - Temperatura pseudocrítica ( ºR ). 
c 

( 2 - 3 ) 

( 2 - 4 ) 

La presión y la temperatura pseudocríti ca se encuentran de la -

siguiente manera: 
,,, 

?~-:. L (';i~)' Pe.¡,) 

T.' 
~ 

donde: 

l•I 

... 
L l ~~)(Pe.¡:) 
~-· 

( 2 - 5 ) 

( 2 - 6 ) 

~~ - Fracción mol del componente i en la fase gaseosa. 

Pe.~ Presión crítica del componente i. 

Íc.~ - Temperatura crítica del componente i. 

Ver Tabla 11 - 3. 

El segundo método de predicción del componente sobre el comport! 

miento PVT con mayor exactitud consistió en usar ecuaciones con varios fac 

tares de corrección. Estas ecuaciones son las llamadas ecuaciones de esta-



I'eao 1 T -ÍPr;si o; 
Conatituyente Mole-

1 61i&jlo 

1 Critica Cri tictt 
~~~I 0

R Psi•· 
1'i1t't11ane . ... · · · · · ·· · 16 .04 343.3 673. 1 
Etl1nne . 30 .0i 54!!.8 708 .3 
Propanc . ... . .. .. . .. . . 44 .09 666. 0 617 . 4 
1~0huta 11 e . 58. 12 734.7 52!l. 1 
11-Bntnnr. .. . . . . . . . . . . . . 58. 12 765 .3 550 . 7 
l !:!opr. 11 !.nne . .. ... .. ... 72 . 15 8'.!ü.8 483 
n- Pcntnne. 72 . 15 845 .6 489.5 
I sol 1cl.:nnc, 121 • .. . . . . . . 86 17 880 .9 450. 5 
l sohcxanc, 140° ....... . 86 17 8% .5 440 . 1 
n-Hcxn ne, 155* ........ . 86 . 17 9 14 . l 439. 7 
Isohcp lane, 174 • . .. . .. . 100 .20 93i. 6 41i 
Isohcplane, 194 • ... .. .. 100 .20 %5.9 400 
n- llcplanc, 209° . .' .. .... 100 . 20 !J72. 3 3%. 9 
Jsoocl nnc, 229° .... . . .. . 114 .22 !l!Jn 3 /ü 
lsooctane, 240° .. · ...... . 114 . 22 1019 391 
n-Octnnc, 258° ... .. . .•• 114 .- 22 10:?4 9 362. 1 
n-Xonane .. . . .... ... . . . 128.25 1071 331 
n- Dccane . ··· ······ ···· 142 . 28 1114 306 

Jlclium . ·· ··· ····· ·· · · · 4 .o 9 .4 33 .2 
Air. ....... .... . .. . ... 29 .0 218 . 4 547 

::\'ilrogcn . . . . . . . . . . . 28 .02 2'.!6.9 492 
Oxygcn. .. .. ... . . . 32 .0 2ii .9 730 
Ca rhon uioxide . .... .. .. 44 .01 547. 7 1073 
Hydrogcn su ) fide . . . . 34 .08 672 . 4 1306 

TABLA II-} PROPIEDADES CRITICAS DE LOS CONSTITUYENTES DEL 

GAS NATURAL 
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do, la más simple de ellas es la ecuación de Van der Waals, en la cual se 

incluyen correcciones por el volumen ocupado por las moléculas y las fuer 

zas de atracción intermoleculares. 

2 
( P + a/v ) ( V - b ) RT ( 2 - 7 ) 

Las constantes de Van der Waals " a y b " varían según los com-

ponentes y estan dadas por la Tabla II - 4. 

Muchas otras ecuaciones de estado han sido propuestas, éstas r~ 

quieren de más constantes que deben ser determinadas de datos experiment~ 

l es, Así tenemos la ecuación de Beattie - Bridgeman: 

p:. ~ ( 1 - ~ )í" + '& ( \ - ..2..J} -v• 11T• L • \ v 
( 2 - 8 ) 

donde: 

a,b,c,A
0

,B
0 

son constantes dadas para cada uno de los cons titu 

yentes en la Tabla II - 4. 

Una ecuación que ha sido muy empleada en la determinación de la 

relación PVT para gas natural es la de Benedict- Webb - Rubín. 

'S ~'t¿' 
"" -¡ ' e~ v t,v. P= RTJ.-1-(8.RT - r>. .. - c._;~ ) tl. +\1.RT-0.) cl. .. O..C(d. 'Ti"(l"l ,,,_ ( 2 - 9) 

donde : 

d.- Densidad molar 

B
0

,A
0

,C
0

,a,b,c, .- Son las constantes númericas para compuestos 

puros y función de la composición para mezclas como el gas natural. Ver -



~an der 
Waala 

C O N S T A N T E S , 

Beatt1e - Briage .. n Beneaict - We99 - Ru9in 

Su9etanci•• 1 \ 

----- - --,l - •- t _ _:_ A1X llt1 _ • _ _::____ _ ·_ cXJ0-1_A_,_~- CrX10""1 _ _ º _ __ . _ <XIO~ ~1~ 

Mtlhaot . .•....•..•. . . . •.. 2 .25J 0 .042i8 8 .5863 0 . 2972 0 .8950 - 0.2541 11.986 8 ,9952.S0 .682WI 275 .763 2,98-1 . 12 0 .86iJ25 498 . H:~. 511. 172' u: 
Elhane .. .. .S . 489 0 .06380 22 . 174 0 .9389 1.506 +o.Jor.s SLOS U,6i0 .7 1.00554 2,10-1 . 21 20.s.so .2 2. S.SJ9J 6 . -113 . H 1.000 .u JO 
Ptorane 8 .M4 
t.o\out.ane . . ••. . • •.• •.•••.•. 12 . 87 
11-Dut..ane . . .. U 47 
hoprnt.oe ................. 18 .0.S 
111-renune .. . . . • . •••••.• ••.. . 19 .01 
•-lleune . .•..... • . .... . . .. 2LJ9 

O.OSH.S 
O. lln 
0 . 1226 
O. IH7 
0 . 14íi0 

0 . 1735 

H . 9.SI 
62 . 614 
U . 102 
........ . 
106 . .570 

111 -Htpt..aoe . ... . . . 31..St 10 . 2r¡s ~ 205 . C.OO 
~itrotea . ...... .. , . . . . . . . . . 1. 390 ¡0 . 03913 5 .0i02 

1. 173 2.899 +0 .6677 112 10 
1. 7895 3 . 771 +l.233 280 . 27 
l.HSI 3.9H +L!m 328 .98 

..... 
2 . 4187 6 .Jil +2 .236 373 . 70 

3 .7Hrtl.JH +3 .0i'2 373 70 
0 .4Ul21 0 .8083 -0. 1107 3 .112 
1.uu 1.111s1 +1.1sw 11 1.1111 Culooa dioUdt.. 3 . 592 'i0 .0l26i 18 . 880 

ffydrO(tD tutfidt . •• • •••, ••• , . 4 . 431 0 .0n8i 
Htüum 0 .03417 O 02:'1i0 0 .08148 0 . 115811 0 . 2743 O 0 . 0037 

w.t.a ... ... ... . 6 . 4154 0 .03049 

Hydrotm ...• .•• . . .. . . 0 . 2-lH o 02661 0 . 7448 - 0 . 0811 0 . 3358 -O 6983 0 .0171 

Ethylen. .. ......... ... ... .. 4 . 471 O 057H 23 . 200 0 . 71152 1. 11473 +0 . 57112 21. 111 

Propylm• ..•....• , •....... . . 8 . 379 0. 08272 . ..... t .... . ....... 

75,915 . 4 1. 5588.t 11 , 709 . 113 51 ,2'48 o 
38.587 . 4 7 . 203'211 10,38" . 7 117,0H 
38 .079 . 11 1. 99711 1'2 , 130 . 6 113 ,705 

4,8'25 .311'2 . .s6J'l6 21 .:na 1 '215,00'2 
45,1128 . 8 '2 . 51096 25 ,917 . 2 2~&.1"8 

5,4U . 4 2 . 8~s.i.s 40 ,556 2 ¡429 ,901 
66,0iO . ll J . 18i82 57,llSLO 625 , 100 

12,5113 . 11 0 .891980 l ,&02 . 28 15 ,llH . lí 
23 ,0411 . 2 1 .311263 6 ,355 . 117 45,7S8 . 6 

TABLA II - 4 CONSTANTES DE ECUACIONES DE ESTADO. 

5. 77355 25 . 2fi . 8 2. ~!15 . ¡ ¡ "' 10 8890 M,!li1.7 4. -lll . 111 " 10. 26.18 61,1125 . 8 ~ .526 )3 17. 
17 . IHI 136.025 8 .9~i . ¡7 1 . 1 ~ 
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Tabla II - 4. 

Y para mezclas estan definidas como siguen: 

~o =- t.<. ~·)le .. ._) 
( 2 - 10 l,\ 

'1\ .,"&) "2.. 

"'º ~ ( b ~- "º' ( 2 - 11 t ., .... ~ 
Co : ( 'j C Coi. ) 

( 2 - 12 l•< 

t. ., )1 
'b = ( '.\t b;.. 3 

( 2 - 13 ) ..... ., ). 
6.. -:: ( ~. ,, di 

3 

) '! 2 - 14 

~ ( t ~t 'l.s) 
e Cl 

s ( 2 - 15 ) 

ti_ = ( z_ ~- ..c.·~) 
( 2 - 16 ) v·• 

'lsf' '( 
; ( ~ ~ ~ "' 2 - 17 .... , 

Las constantes de cada uno de los constituyentes se encuentran -

en la Tabla II - 4 . 

Otras propiedades importantes son: La Difusión, la cual la pode-

mos definir como un fenomeno irreversible, tendiente a establecer la uní--

formidad en las concentraciones y pueda considerarse como un movimiento es 

tadístico de una clase de moléculas dentro de una mezcla de 2 ó más clases 

de moléculas, cuando existe un gradiente de concentración, temperatura ó -

presión. Este desplazamiento de masa es directamente favorecido por la exi 

tación de las moléculas e inversamente favorecido por el tamaño de las molé 

culas que s e des plazan. 

Por el momento en que se igualan las concentraciones deja de ---

haber difusión. 
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Para el manejo de la difusión se aplica la Ley de Fíck, la cual 

tiene la siguiente expresión: 

A) Para estado estable: 

~~ : - l) ~ ~ 
d.l 0.. X 

B) Para estado inestable 

En donde: 

( 2 - 18 ) 

( 2 - 19 ) 

N.- Número de moles del componente gaseoso que se difunde. 

t.- Tiempo. 

A.- Area. 

C.- Concentración del componente que se difunde. 

x.- Distancia a trav~ de la cual se lleva la difusión. 

D.- Coeficiente de difusión. 

El coeficiente de Difusión se puede predecir a partir del compo.!_ 

tamíento de la moléculas. Guillíland ha correlacionado coeficientes de dí 

fusión para gases a 1 atmosfera de presión, por medio de la siguiente ex-

presión. 

D= 
~,... ( 1 1 ) ., .. 

Q.00"'\.l T "MA ... "Mi 

l v .. .,, - v. 'h ) t ? 
( 2 - 20 ) 

~donde: 

T.- Temperatura absoluta ·· ( ºK 

M
8

- Peso molecular del gas A 
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~-Peso molecular del gas B 

V.- Volumen molar en el punto de ebullición normal cm
3

/ Mol . 

P.- Presión total en atmosferas. 

2 
D.- Coeficiente de difusión del gas. cm / seg. 

El exponente de la temperatura absoluta depende del tipo de mo-

lécula involucrada, el valor de 3/2 empleado anteriormente se aplica para 

esferas ideales, existen otros valores para diferentes moleculas de otros 

modelos. 

En la predicción de coeficientes de Difusión para tm constitu~ 

yente en tma mezcla de multicomponentes, la ecuación de Wilke puede usar-

se: 

D' \ - ~ ... 
::: ( 2 - 21 ) 

~ 
~ +~ ~ .. 
l>..• "" --· 1) "'- c .. ,, 

En donde: 

D'A.- Coeficiente de difusión promedio para el componente A en-

tma mezcla. 

DAB.- Coeficiente de difusión del componente A en el sistema AB 

DAc·- Coeficiente de difusión del componente A en el sis t ema AC 

yi ''.- Fracción mol de cada componente. 

Densidad.- En la Figura II - 14, podemos encontrar la densidad-

de gases naturales como una función de temperatura, presión y gravedad ~ 

del gas. 



FIGURA II - 14 DENSIDAD DE GASES NATURALES . 
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PROPIEDADES TERMODINAMICAS 

Los principios de la termodinámica encuentran amplia aplicación 

en correlacionar y predecir propiedades de gas natural: Por ejemplo el --

efecto de la presión sobre la .entalpía de un gas puede ser calculada de -

los datos PVT. 

El calor latente puede ser calculado de las curvas de presión -

de vapor. 

Las propiedades de mayor interes son: El calor específico, calE_ 

res de vaporización y el efecto de la presión sobre la entalpía de fluí--

dos compresibles. 

Existen cartas de Entalpía - Entropía para gases naturales que-

permiten: la predicción de los cambios de temperatura cuando éstos se ex--

panden ó se comprimen. La propiedad de los fluidos, la cual denota el ca-

lor requerido para aumentar ó disminuir su temperatura es la entalpía H,-

los cambios de entalpía con los cambios de temperatura T ó en la presión-

P para fluidos en una sola de las fases estan dados por la ecuación: 

( 2 - 22 ) 

Los efectos de la temperatura únicamente sobre la entalpía es -

el calor específico a presión constante Cp. 

( 2 - 23 ) 

El efecto de la presión únicamente sobre la entalpía esta dado-

por la siguiente ecuación: 
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f~) =- V-T l;~\o 
\o? T "J, ( 2 - 24 ) 

donde: 

V = Volumen 

Para gases ideales fll) :. o \O> p i 
( 2 - 25 ) 

Por lo tanto, se propone una ecuación alternativa en la cual los 

cambios de entalpía con respecto a la presión estan relacionados con el --

factor de cmpresibilidad. 

( 2 - 26 ) 

Los calores específicos son determinados experimentalmente en un 

calorímetro, usualmente a una atmósfera de presión. Para gases naturales -

el calor específico a una atmósfera de presión es una función de la tempe-

ratura y de la gravedad del gas ó del peso molecular. En la Figura II - 15, 

se encuentra una gráfica para obtener estos valores. La gravedad del gas -

es usada para identificar la línea de los diferentes calores específicos. 

EFECTOS DE LA PRESION SOBRE LA ENTALPIA Y EL CALOR ESPECIFICO 

La ley de los estados correspondientes que establece que dos su~ 

tancias deberán tener propiedades similares a condiciones correspondientes 

con referencia a una propiedad básica tales como la temperatura y la pre--

sión crfica, por ejemplo, a una temperatura doble de la temperatura críti-

ca y una presión igual a 4 veces la presión crítica, el Metano y el Estano 

deberán tener la misma desviaci5n Z de la ley de los gases ideales, ha ser 

vido para correlacionar los efectos de la ~resión sobre la entalpía,tam---



FIGURA II - 15 CALORES ESPECIFICOS PARA HIDROCARBUROS GASEOSOS 
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bien ha sido convenient e el us o de la expresión - C::, de tal forma que - 

los efectos de la presión se obtengan a temperatura constante . 

Esta variación se presenta en graficas donde se tiene la presión 

pseudoreducida y temperatura pseudoreduci da del gas natural, en donde l a

segunda actúa como parámetro. Ver Figuras II - 16a y II - 16b. 

La capacidad calorífica ó el calor isobárico es una función de -

la presión para los gases reales. Existen gráficas como la mostrada en la

Figura II - 17, en los cuales se pueden encontrar esas variaciones. En di

cha gráfi ca se tabula el Cp a la presión atmósferica y a la presión de re

ferencia, los otros parámetros son la temperatura y la presión reducida. 

El calor específico a volumen constante Cv esta relacionado al

calor específico a presión constante Cp para gases ideales de la siguien

te manera: 

Cp Cv + R Cv + 1.99 BTU/lb mol ºF ( 2 - 27 ) 

La relación Cp a Cv es conocida como k y es muy Útil en el cál

culo de compresiones adiabaticas para gases ideales, los cuales siguen la 

relación a entalpía constante. 

P~ - Constante ( 2 - 28 ) 

En la Tabla II - 2, es tan dados los valores de la relación de -

calores específicos. 

El calor latente ó entalpía de vaporización para sustancias pu-
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FIGURA II - 16 A • EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA ENTALFl A DE GASES 

NATURALES. 
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ras es la energía necesaria para vapo rizar una unidad de la sustancia a -

temperatura y presión constante. El calor latente esta relacionado a l a -

curva de presión de vapor por la ecuación de Clausius - Clapeyron. 

AS 
::. 

fl V 
( 2 - 29 ) 

donde: 

Pendiente de la curva de presión de vapor. 

Calor latente. 

T Temperatura absoluta. 

Aumento de volumen hasta vaporización. 

Incremento de entropía hasta vaporicación. 

Los diagramas de entalpía como función de la entropía, presión-

ó temperatura .son muy ütiles en la practica de la ingeniería. Existen día 

gramas de este tipo para gases naturales, los cuales estan basados en los 

calores específicos dados en la Figura II - 15, la relación ~ de l as Fi-· 

guras II - 16a y II - 16b y la relación de fugacidades f/P dada en la Fi-

gura II - 18, en donde f es la figuacidad y esta definida por: 

Ln f í"c ln P - J 
o 

1-Z)/PdP ( 2 - 30 _) 

Y se presenta generalmente como una función de la presión y tem 

peratura pseudoreducida. 

Los diagramas Entalpía - Entropía se presentan en las Figuras -

II - 19, II - 20, II - 21, II - 22. 
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FIGURA II - 18 FUGACIDAD PARA GASES NATURALES 



FIGURA II - 19 DIAGRAMA ENTALPIA - ENTROPIA PARA GAS NATUR..c\.L DE 0.6 DE GRAVEDAD.LtiP.t.;CUlCA. 
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FIGURA II - 20 DIAGRAMA ENTALPIA - ENTROPIA PARA GAS NATURAL DE 0.7 

IE GRAVEDAD ESPECIFICA. 
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FIGURA II - 21 DIAGRAMA ENTALPIA - ENTROPIA PARA GAS NATURAL DE 

o.8 DE GRAVEDAD ESPECIFICA. 



; 
1nooo · ·~ .. ·- · · 

";::! :¡ :::-: 

9000 ==~: ~: :·· 

lntr~~ia BTU/ÍI aoi 0 10 

FIGURA II - 22 DIAGRAMA ENTALPIA • ElllTROPIA PARA GAS NATURAL 

DE 0.7 DE GRAVED~D ESPECIFICA CONTENIENDO 10 % 

DE NITROGBNO 



46 

El gas natural es una mezcla y el cálculo de s us propiedades d~ 

be hacerse como tal. Una de las más importantes es la entalpía, la cual -

esta influenciada por la concentración de cada uno de los componentes de-

la mezcla y cada uno de ellos tiene la influencia parcial sobre la ental-

pía total de la mezcla, de tal manera que: 

"' L l"3•)( ~i.) 
Lal 

donde: 

yi - Fracción mol del componente i 

H. - Entalpía real del componente i 
1 

( 2 - 31 ) 

El cálculo de la entalpía de cada uno de los componentes puros-

se puede hacer mediante el uso de la siguiente ecuación: 

., (o\ {_ 0 )(1) 
t\º- H:. RTc. [ l~~,:1) + UJ \Hn~cll ] ( 2 - 32 ) 

donde: 

\-\ 
0 

- Entalpía ideal del fluido. 

H - Entalpía real del fluido. 

Te - Temperatura crítica en una mezcla pseudocrítica. 

( ~~r:r-- Desviación de la entalpía por concepto de la presión 

l\\·-" r- Desviación de la entalpía por concepto de la no esferi-
ll\c 

cidad de las moléculas. 

W - Factor acéntrico. 

Hº la podemos encontrar en las Figuras II - 23 y II - 24. 
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FIGURA II / 24 El~TJ.PH. IDEAL DE COMPONENTES GASEOSOS PUROS 
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( 11°- ~y<>) 
la encontramos en la Figura II - 25. 

r.l.Tco 

~~·-ti r) la encontramos en la Figura II - 26. 
~te 

El factor acéntrico lo encontramos en la Tabla II - 2. 

PODER CALORIFICO 

El poder calorífico es el calor liberado cuando una unidad de -

combustible es quemada bajo condiciones específicas. En la Tabla II - 2 -

se encuentran los poderes caloríficos para cada uno de los constituyentes 

del gas natural como sustancia pura. 

El poder calorífico de los diferentes gases naturales puede ser 

calculado a partir de el análisis del gas y del poder calorífico de cada-

uno de los constituyentes, suponiendo que los componentes siguen la ley -

de los gases ideales ó volumenes aditivos. 

En los cálculos a seguir, aplican la siguiente ecuación: 

( 2 - 33 ) 
\:\ 

donde: 

Pe Poder calorífico del gas natural. 

~\ Fracción mol del componente i. 

Pe.¡_ :: Poder calorífico del componente i. 

Otra propiedad muy importante en el gas natural y sobre todo su 

manejo son los límites de inflamabilidad de la mezcla Aire - gas natural. 

El aire y el gas natural en proporciones adecuadas inician una-



FIGURA II - 25 EFECTO DE LA LA ENTALPIA. 
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FIGURA II - 26 EFECTO DZ LA PRESION SOBRE LA ENTALPIA ( CORRECCION PARA 

FLUIDOS REALES ) 

Q_\ 0 .3 



52 

i gnición de la mezcla liberando calor y energía, el cual, e3 primero absor 

bido por los productos de combustión. El aumen to de la temperatura de los-

gases, causan un aumento a la presión y bajo confinamiento puede dar como-

resultado una explosión. 

Hay dos composiciones aire - gas natural que son los límites de-

inflamabilidad. El límite más bajo corresponde a la mínima concentración -

del gas combustible que soportaría la combustión; el límite mayor corres--

pande a la concentración máxima. 

En la Tabla II - 2 se enlistan los límites de inflamabilidad mayo r -

y menor para cada uno de los constituyen tes del gas natural. 

Los límites para cada uno de los diferentes gases naturales son 

calculados en base de sus diferentes composiciones por la formúla: 

( 2 - 34 ) 

donde: 

n = Porción de cada uno de los constituyentes en la mezcla en-

los límites más bajos en moles ó en % en volumen. 

N Límite inferior de cada uno de los constituyentes como ---

constituyente puro en moles ó en % en volumen. 

La influencia de- la presión sobre los límites de inflamabili--

dad para el gas natural estan dados en l as FigUras II - 27 , II - 28, 

Por último, cabe aclarar que l os_ límites inferior y superior -

de inflamabilidad puede aumentarse por la adición de diluyentes, este --

efecto es debido en parte a la baja concentración de oxígeno en el aire. 
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VISCOSIDAD 

Un conocimiento de la viscos idad es esencial en el estudio de -

la dinámica de fluidos y por lo tanto en los cálculos de ingeniería. 

El concepto de viscosidad fué postulado primero por Isaac New--

ton y posteriormente verificada experimentalmente, por el flujo de fluí--

dos a través de capilares por Poiseville. 

La unidad de viscosidad absoluta es gr/cm-seg. y es conocida --

por poise. Otras unidades más comunes son los centipoises. 

La viscosidad cinemática es la realción de la viscosidad abso-

luta a la densidad y la unidad común son los centistokes. 

Centipoise 
3 

gr / cm 
Centistokes ( 2 - 35 ) 

La viscosidad para gases a presión atmósferica estan dado3 en -

la Figura II - 29. 

La viscosidad de ~ezclas gaseosas puede ser cálculada mediante-

la siguiente expresión: 

donde: 

_.){'M.- Viscosidad de la mezcla. 

_..((; Viscosidad del componente i. 

~¡ - Fracción mol del componente i. 

Mi Peso molecular del componente i. 
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Para gas natural existen gráficas de la viscosidad contra la 

gravedad del gas , teniendo como parámetro a la presión, todo ésto para 

una temperatura dada y están presentadas en las Figuras II - 30 y II - 31. 

CONDUCTIVIDAD TERMICA 

La conductividad térmica es la propiedad fundamental de las su~ 

tancias que gobiernan la transferencia de calor por conducción. Para los-

hidrocarburos constituyentes del gas natural como componentes puros, es--

tan dados los valores de conductividad en la Figura II - 32. 

Para el caso del gas natural, el cual es una mez cla, existe una 

corre lación para obtener la conductividad térmica de la mezcla y es: 

+ ( 2 - 36 ) 

~'!.~ ~3 + •.• I+ ~.,1 \-+- 1\31- ~~ ~ 
donde: k1 , k2 , k

3
, ••.. Son las conductividades térmicas de --

los componentes puros. 

y 1, Y2 , y
3

, ..... • Son las fracciones mol de cada uno -

de los componentes de la mezcla. 

y A .• 
l,J 

donde: ..-"< - Viscosidad 

ti\ - Peso molecular 

( 2 - 37 ) 
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- Constante de Sutherland. Tabla II - 5 

- ( s s ) 1 /2 
. 1 2 

T - Temperatura absoluta K 

USOS.- Anualmente s e consumen cantidades enormes de gas natu--

r al como combustible para la producción de calor y energía y en menor --

proporción como materia prima, para la fabricación de númerosos produc--

tos químicos. 

El consumo de gas natural es generalmente con fines industria-

les aunque cantidades considerables se emplean en el consumo doméstico.-

Los productos químicos obtenidos del gas natural son: Negro de humo, ---

hidrógeno, que se pueden obtener a partir de la fabricación del negro de 

humo y por la reacción directa del gas natural y de vapor de agua. Entre 

los productos químicos intermedios se puede citar: Etileno, Acetileno, -

Propileno, Glicoles, Tolueno, Ac. Acético, Alcoholes, Cetonas, etc. 

Estos productos intermedios intervienen fundamentalmente en la 

fabricación de cauchos sintéticos, plasticos, resinas, insecticidas y di 

solventes . 

Los hidrocarburos que se obtienen del gas natural son princi--

palmente : Propano, Butano y Pentano, éstos se venden como gasolina natu-

ral ó gaso lina ligera y como gases del petróleo licuado ( LP ). 

Estos productos se utilizan principalmente como aditivos en --

las gasolinas de refinerta, combustibles para caletaccÍ~n, componén~é~ -

para cauchos sintéticos y númeroros procesos químicos. 



T A B L A II - 5 

CONSTANTES DE SUTHERLAND PARA GASES 

G A S s ' K INVESTIGADOR 

METANO 198 RANKINE Y SMITH 

ETANO 287 TITANI 

PROPANO 341 TITANI 

n - BUTANO 377 TITANI 

n - PENTANO 382.8 TITANI 

n - HEXANO 436.1 TITANI 

NITROGENO 102.7 TRAUTZ Y BAUMANN 

BIOXIDO DE 

CARBONO 274.0 SMITH 



C A P I T U 1 O I I I 

GAS NATURAL SIHTETICO ( S N G) 

HISTORIA 

Hasta la fecha han sido desarrollados di fe rentes procesos pa

ra l a obtención de SNG, existen procesos que utilizan como materia prima 

principal: Naf ta, gas li cuado , petróleo crudo o bien carbón. 

En Estados Unidos existen 10 plantas productoras de SNG, que

tienen como materia prima derivados del petroleo, gas l i cuatlo o nafta, -

11 están en proye cto y 25 están suspendidas o canceladas debido al in--

cierto futuro que presentan estas materias primas, de esto, podemos ded~ 

cir que no es conveniente para México \ID proceso para producir SNG a pa~ 

tir de estas materias primas. 

La materia prima más prometedora es el carbón, considerando -

que en México disponemos de este energético, aún cuando no están cuanti

ficadas exac.tamente nuestras res.e rvas , ya que su uso se ha limitado a la 

industri.:i. side rúrgica, minero metalúrgica y eléctrica, .cons ideramos que

se debe planear su uso como energético a fin de planear y aliviar la car 

ga que pesa sobre la industria petro:i.era, la cual proporciona \ID 92% de

los energéticos en uso actualmente en México . 

Por e llo, enfocaremos nues tro estudio a la producción de SNG

a partir del car bón . 

Antiguamente el gas se obtenfa caléntando ~1 ca.rbón ~n aus~n-
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cía de aire, el gas se distribuía en varias ciudades para el alumbra do -

de casas y calles, posteriormente en el s iglo XIX la electricidad despl~ 

zó a el gas en el mercado del alumbrado , el cual se utilizó para usos do 

més ticos. 

A medida que el mercado del gas cre ció, se hizo necesario en

contra r otros métodos mejores para surtir las demandas del gas, el proc~ 

so más ampliamente usado para fabrica r gas e r a conocido como "gas de --

agua". El proceso era tipo cíclico, consistía en nn lecho de antracita o 

coke que se calentaba quemando nna parte del carbón en nna cama con aire, 

los gases calientes que se desprendían calentaban el resto del carbón. 

La reacción con$Ístía en: 

( 3 - 1 ) 

Cuando el carbón en la parte superior de la c ama se calentaba, 

la reacción reversible comenzaba a ocurrir. 

co2 + c + 4N2 -------- 2CO + 4N2 ( 3 - 2 

Cuando la cantidad de CO en el gas existente era considerable, 

se suspendía la entrada de aire y la cama de carbón caliente reacci onaba 

con vapor de agua según la siguiente reacción . 

co + ( 3 - 3 ) 

El calor requerido para esta reacción endotérmica, lo propor

ciona el carbón caliente, cuando la cama de carbón se enfriaba has ta el-
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punto en que la reacci6n es lenta, se suspendía el flujo de vapor y vol-

vía a repetirse el ciclo· empleando aire. 

El gas producido durante el proceso anterior tiene un poder -

3 calorífico de 300 BTU/ft , por lo que se enriquecía; e l proceso de enri-

quecimiento se llevaba a cabo también en un proceso cíclico, los gases -

de la última etapa del proceso anterior, los cuales contienen CO son qu~ 

mados pa ra calenta r un recipiente que contiene ladrillos refracta--· 

rios, cuando los ladrillos refractarios están suficientemente calientes, 

se detiene la entrada de gas y un aceite se introduce sobre los lédri---

llos calientes, aquí las moléculas del hidrocarburo se rompen en hidro--

carburos con pesos moleculares menores, éstos se mezclan con el gas obte 

nido a partir del carb6n para ajustar el poder calorífico. 

El proceso "gas de agua" tiene ·rnuchcs limitaciones, los proc~ 

sos cíclicos son caros y problemáticos para operar y mantener, además la 

eficiencia del proceso es baja y el aceite empleado para enriquecer el -

gas aumenta considerablemente los costos. 

Para evitar lo anterior se implanto un proceso en el cual el

producto obtenido tenía un poder calorífico de 135 a 150 BTU/ft
3

, se el!:_ 

·minó el problema del transporte produciéndolo prácticamente en los pun--

tos de consumo y en este proceso, la cama de carb6n reaccionaba continua 

mente con una mezcla de aire y vapor, las reacciones simultáneas eran: 

+ 
____ ,... __ _ 

ca 2 

------- 2CO 

+ ( 3 - 4 ) 

( 3 - 5 ) 
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e + Hzº CXl ( 3 - 6 ) 

A pesar del bajo poder caloríüco, el ? roceso para pro ducir -

gas fué mucho meno s costoso por unidad de calor que con el ?receso "gas

de agua". 

El desarrollo de nuevas y ~ejo res tecnologías para la Fro duc

ción de combustibles sintéticos se ha hecho deb ido a la creciente de=n

da de energéticos : a la futura escasez de energéticos derivados del pe

tróleo, las investigaciones tecnológicas ":"ian sido orientadas a la tiúsq~ 

da de nuevos c=bustibles que sean capaces de sustituir a los anteriores 

y que puedan utilizar recursos naturales disponibles ca:io lo es el car-

bón, el cual es = energético q ue no ha sido aprovechado en ~rico. 

Existen tecnologías ? ara convertir carbón en gas natural sin

tético (SXG), sin embargo el costo del SXG fabricado por gasificación -

del carbón es mayor al precio actual del gas natural. 

En la Figura III-1 se p resentan las rutas para p roducir com

bustibles a partí r del carbón. 

La producción de gas natural sintético se lleva a cabo por -

dos rutas: 

l"na ruta p roduce gas de b a j o poder ca lorífi co s olaa:n te (1 00-

a 250 BIT/ft
3
), el proces o consis t e e:i tm tratanie:ito ? re\-i o del carbón, 

sigue una gasifi cación en la cual la ge:ieración de gas se lleva a cabo -

por la reacción de vapor de agua con carbón , el calor necesario para lle 
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va r a ca~c esta reacc ió:i , lo ?rC? C rcic~a s:='-litá::ea=e:: t e i=.a :::~rcduc~

ción áe aire :: i:i.:i;;.lne::i te u:i a li::?ieza ciei gas, la cual se lle·; a a cabo -

en u;:ia t orre de aj so r c i ón en donde e L:: i.í. = os H2 S y ()j 2 , e i E;áS ? r c ciuci 

dc contiene cantidades cons iderables de ::ü r óge::io i:: trc duc:do ?º r e l ai 

re e~leado ?ara la collDust ión del ca r á ón . 

La segtmda ruta p roduce gas de ::iedio (250 - 550 ilIT/ft 3) e al

to (950 - 1000 BIT/ft
3

) poder calorífico, el ?re ces o consiste e:i un tra

tamiento previo del carbón, sigue \.llla gasif:i.cación en la cual la genera

ción del gas se lleva a ca!Jo por la reacción de vapo r de agua con car~ón, 

el calor necesario lo proporciona \.llla introducción simultánea de aire u

oxígeno. 

Si se quiere producir S~G de medi o poder calorífico se utiliza 

oxígeno para la generación del gas, de aquí el gas pas a a \.llla li~iez.a 

en un absorvedor, en donde s e elimina el EzS y el O'.l 2 , quedando el gas -

listo para utilizarse. 

Si se quiere producir gas de alto poder calorífico se p uede -

utilizar aire u oxígeno para la generación del gas, este gas pasa a una

sección de ccnversión, en donde se aumenta la relación P¿ I CO, l o cual -

es conveniente para tma ~a:or generación de aetano, ? O.Sterio-r-iente, de 

la sección de conversión pasa el gas a una s e cc i ón de lia;iieza en donde

por medio de tma t c rre de a!Jsorc i ón se eli::ri.na el ~S y parte del co2 , 

ya que otra pa rte del co 2 se ut iliza en la s i guiente sección q ue es la -

de metanación para aumentar el pode r calorífico del gas , ? OSterion:iente

el gas ?as a a ctro absorbedor donde se elicina gran ?a rte del ro
2 

quedan 
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do el ~;G listo para utilizarse. 

La obtención de cccbustibles l!:;uidos a ? artir del carbón se -

lleva a cabo po r tres rutas ?rinci;ales: 

;::n la ;iri:;era el carbón es tratado y gasificaéo , convertido a 

una relación este:;uio::iétrica adecua da de :iz / Cll y li:::::::.ado en un a::isoñe

dor para eli=.inar el EtiS : parte del C'.) 2 en l a ::.i.s::a :o=a co= se lleva 

a cabo p ara ;:iroducir S~G de alt o ;:iode r calorífico, ;ioste rio r-ente se oo 

tiene un iidrocarburo lí~ uido ;:ior :::iedio de la síntesis de ::l:!tanol o bien 

por ::iedio del proceso Fisc..,er - ; r o;isci . 

La segimda ruta para ;i r oducir '.-.i drocaóuros e co::Dustibles lí

qui dos consiste en una pirolisis ;icr ::.e di o de la cual al calentar el car 

bón ob teneIOOs gas: aceites, ;:iosterior-c.ente tratao::is esos aceites c on hi 

drógeno p ara extraerles el azuire :: ob te:ie r el c oc:bust i:Jle lí~uido , este 

p r ocese produce grandes cant ic:ades de gas , ~ ue deben e:::;:le arse ;iara ~ue 

resulte este proceso econói::ic.a.o:nte f act i ble . 

La tercera ruta cons iste en :iezclar el carbón ;i reviawente ::io

lido con un diso lvente, esta sus;iensi&.:i ;:iosterio r:::ente se filtra elioi~ 

nando im;iureza.s, se eli:::ú.na e l solver::te, ob teni do im acei te ;iesadc crudo, 

L"1 este últ i -o ;i roceso , ;i c de::ios a·Jte::i.er un cc::::iusti::le sólido 

si la suspensión a.:ites del trata:L.ent -:: eco !:-. idró geno ;:iara eli:::i;:: ar el -

azufre se e:ifría. 



::xiste:: varios ; rc ce=cs ::r:·:é.cics ?a ra ~ rc C-..:C.:..r ~c.s s:..:: :: é t :co a 

nivel cc::1:rci a l de Ja:o ?Oder calc r::'.::'ico a :ia r tir del car ·:&.:: , es ::-s ;rece 

sos son : 

1) Pr oceso Lurgi 

2) ? roceso ~o?pers - To tze~ 

3) Pr o ceso i..·ink ler 

Estos p rocesos ya !"Jau. sido desarrollados a escala ;: la:i t a ?ilo-

te ~ ara la producción de S~G de alto poder caloríf i co. 

El ?receso Lurgi es el ~ue generalIEnte se está eapleando ?ara 

producir s~;G a nivel coaercial en los Estados [nidos. 

Las plantas en construcción a escala cocerc i al en los E.C.A. -

son de un téll!l.año tal que producirán al menos 250 ~CFD, lo cual es sufi 

ciente para proporcionar 1000 oag¡r-.·atts de po tencia y serán O?eraJles al 

menos durante 330 días por a~o, existen 12 ? lantas en L .C.A. ~ue serán -

terminadas antes de 1980 . 

Cn gran número de p lantas serán construídas ?ara ? reduci r s~;G-

de bajo y de =.ed:.o ~ocie r calc!':'.:ic:-, ~ ~ r 1.:- ~uc , Este gE..S ccr.. te~drá ::rir: 

ci;:al.I::-ente o::móxido de canono , hid r ógen o •.- en =uóos casos oet2:le . .:..1.. -

d 1 ' f. · 1 ' · 1- ~ , - n 3~·¡- J d ?º er ca on. :.ce osc1 ara entre YJ :: ~J..; ~L rt , ce;:e:-. c:.:.e:i. e __ se e=-

;:lea ai re u o:ié:geno en el gasific adc r . 
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PRINCIPALES PROCESOS PARA CCNVERTIR CARBON A COMBUSTIBLES GASEOSOS. 

PROCESO 

HIDROGASIFICACION 

BI - GAS 

HYDRANE 

HYGAS 

GASIFICACION 

ATGAS 

ACEPTAOOR DE ro
2 

KOPPERS - TOTZEK 

LURGI 

MOLTEN SALT 

SYNTHANE 

U - GAS 

UNION CARBIDE 

WELLMAN - GALUSHA 

WESLINGHOUSE 

WINKi,El!, 

PODER CALORIFICO 

BAJO MEDIO 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

x 
X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

~ 

ALTO 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

PRESION DE OPERACION 

BAJA 

X 

X 

X 

X 

MEDIA 

X 

X 

X 

X 

X 

ALTA 

X 

X 

X 

X 

X 
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Los tres procesos probados a escala comercial para la produc--

cien de gas sintético de bajo y medio poder calorífico en E.U.A. se ilus 

tran en la Tabla III - Z. 

Los procesos en desarrollo que producirán SNG con un poder ca-

3 lorífico de 136 a 450 BTU/ft en los E.U.A. se ilustran en la Tabla 

III - 3. 

METOOO DE OBTENCION. 

Existen cinco reacciones químicas que se deben considerar en -

la producción de SNG a partir del carbón, tomados en un posible orden de 

ocurrencia, esas 5 reacciones son: 

1.- Gas volátil de carbón 1100-1500 ºF • 
( 3 - 7 ) 

2.- e + Hzº sobre l 700ºF • 
CO + Hz ( 3 - 8 

El calor que hay que suministrar es de 58,400 BTU/lb mol de --

Hzº reaccionando a 1700 ºF. 

+ ( 3 - 9 ) 

La reacción anterior sólo nos dá 14,100 BTU/lb mol de HzO reac 

cionando a 1500 ºF 

... 
4.- C + ZHZ .. ,..------ CH4 

( 3 - 10) 

En esta reacción una alta presión y una relativa baja tempera-

tura favorecen la formación de metano, buenas productividades se obtie--

nen a 1700 ºF, ya que a esta temperatura no se maatiene la reacción de -

vapor de agua - carbón ( 3 - 8 ). 



PROCESO 

Lurgi 

Lurgi 

Koppers-
Iotzek 

t,.,' i nkler 

·~·inkler 
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I A B L A I I I 2 

PROCESOS PROBAro S .-. ES CAL.\ O)~RCIAL 

DES CL"3RI.OOR 

Lurgi G=::ih 

Lur gi G:::iOn 

Ko;::;ie rs 

·,.;ink ler 

·..:inkler 

GAS IE C..!J)J?.. 
?S I G TIY.? . 

450 17')0 

400 l 7JO 

at!:!CS . 3300 

a t =os. 17')!) 

a t::ios. 1700 

AGEXE 
OXI DA.\7:: 

cxí ger.o 

ai r e 

oxí geno 

oxígen o 

aire 

Pon;::R 01.0RI FI CO 

3:L/ rr 3 

300 

180 

300 

2 75 

120 

Las uni dades de po der calorí f ico de los di f erentes prc•cesos-

antes mencionados, so:: 1 as correspondientes al gas cru do del 

gasificador . 
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?ROCES OS 2; D!=:S_.!,RROUO 

PROC::SO D:O:SCC3RIDJR GASEI C..-'--OO R AG2;u: PODER c_;r_c,?..r::co 

BI - GAS 

BI - GAS 

Sl:>TIIA\""E 

AIGAS 

P.TGAS 

HYGAS 

HYDRA.'ff 

3ET'!I~:ors 

COAI. R. 

BU. of :rr~""ES 

APPLIED IE CH. 
CORP. 

I. of GAS TECH 

I. of GAS TEaI 

BU. of ~XES 

ACEPTOR DE CDXSOAL CDAL 
co2 

r - GAS I. of GAS TECH 

~LT~ SALT M. ". iZELLOG 

r. CARBIDE QIEM. ro:~s. c. 

\."ELU!A.'-; - l.IlL~-- :C:XG. 
GAI.t:SHA 

WELL'Wi l.'ELL'iA...._ E:XG. 
GALUSHA 

l.'ESTr.iG - l.'ESTIXGHOUSE 
HOl~E research L. 

:;ar A: 

?SIG E..'!:?. OXIDA~TE iEt." / e: 

1000 2700 oxígen~ 3 i ü 

1000 2700 aire 175 

1000 1800 oxígeno !.;00 

A~IS . 2 600 oxígeno 450 

1000 1750 oxígeno 375 

1000 1750 aire 235 

Al'M 1500 calor 825 
externo 

150 1600 do lom:i ta 440 

350 1900 aire 150 

12JO 1700 oxígeno 330 

100 1800 aire 150 

AI'-{ 1100 oxígeno 268 

ATM 1100 aire ló 8 

AIM 1600 aire 136 

Todas las unidades de ?Oder calorífico corres?onden al gas-

crudo del gasificador. 
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El calor desprendido de la reacción ( 3 - 10) es de 39 ,200 BTU 

/ lb mol y pue de proporcionar parte del calor requerido pa ra la reacción-

3 - 8 . 

5.- 3H2 + CO 
(3-11) 

Esta reacción es fuertemente exotérmica (94,200 BTU/lb mol) p~ 

ro como se debe conducir a temperatura relativamente baja, el calor de -

reacción no se puede utilizar para la reac ción 3 - 8 por la baja temper~ 

tura de esta reacc i ón, sin embargo se puede utilizar para generar vapor. 

Las cuatro primeras r eacciones se llevan a cabo en el gasific~ 

dor, ocurriendo las dos primeras en mayor escala, en algunos procesos e l 

calor para la reacción endotérmi ca de carbón - vapor de agua (reacción -

3 - 8 ), se obtiene por combustión de parte del carbón con oxígeno puro. 

Por ser el oxígeno caro en algunos programas de desarrollo, se 

está empleando calor externo en lugar de oxí geno para promover la rea c~-

ción, ya que si se emplea aire se ob tiene gas de bajo pode r calorífico,-

introduciendo además nitrógeno en e l SNG producido. 

El monóxido de carbono y e l hidrógeno se forman en reacciones -

de gasificación y pueden reaccionar juntos sobre un catalizador para fo_E_ 

mar metano . Para cons umir t odo e l monóxido de carbono es necesario tener 

una relación de tres moles de hidrógeno por una mol de monóxido de carbo 

no, sin embargo , l a cantidad de hidrógeno formado por el carbón reaccio-

nando con oxígeno y vapor de agua no es suficient e para ob t ener esa rela 

ción, afortunadamente es ta r e lación se puede aumenta r al valor deseado -
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agregando vapor de agua al gas que sale del gasificador llevándos e a ca

bo la reacción de conve rs ión ( 3 - 9 ). 

Durante la rea cción de metanación (en la cual tres moles de h i 

drógeno reaccionan con una mol de CO a 700 ºF pa ra producir una mol de -

CH4 y un a mol de H20) una cantidad considerab l e de calor se desprende -

y una gran cantidad de hidrógeno se transforma en H20, por ello un obje

tivo del proceso consiste en reducir al máximo la cantida d del gas hecha 

en e l reactor metanador . 

Propiedades Químicas y Físicas .- Las propiedades del SNG se -

ajustan según e l proceso a las condiciones deseadas, los componentes del 

SNG son básicamente los mismos que los del gas natural. 

Ventajas del SNG en el empleo como energético. 

1.- El SNG es un combustible menos contaminante que ·cualquier

hidrocarburo. 

2. - Podemos obtener SNG de alto, medio y bajo poder calorífico 

dependiendo de l as necesidades y de la materia prima disp~ 

nible. 

3.- Presenta ventajas sob r e los combustibles líquidos en s u f~ 

cilidad de mane jo , mayor limpieza y eliminación total de -

almacenamiento. 
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4. ·· Presenta ventajas sobre el carbón en la facilidad de mane

jo y de transporte. 

Desventajas del SNG en el empleo como energético. 

1.- El precio en la producción del SNG actualmente es mayor 

que los combustibles a los cuales podría sustituir. 

2.- El SNG de bajo poder calorífico contiene CO e hidrógeno -

por lo que es un gas altamente toxico e inflamable, prese~ 

tanda ademas característi cas explosivas, por ello no se re 

comienda para us o doméstico. 



C A P I T U L O IV 

E S T U D I O D E M E R C A D O 

Como se sabe, el mundo de hoy contempla una demanda de energía 

cuyo crecimiento hace prever, a mediano y largo plazo, graves problemas

en la producción y distribución de los energéticos de naturaleza no reno 

vable. 

Los energéticos que se consumen a nivel mundial, según el or-

den de importancia son: 

1.- Los hidrocarburos ( petróleo y gas natural ) 

2.- El carbón mineral. 

3.- La hidroeléctricidad. 

4.- La energía nuclear. 

5.- La geotérmia. 

Para tener una idea del crecimiento tan grande del conswno de

energía en la actualidad podemos decir que se tiene una tasa de creci--

miento del 5% anual, la cual es superior a la tasa de crecimiento de la

población, el cual fue de 2.5%. 

La mayor parte del consumo de energía se concentra en los paí

ses capitalistas desarrollados, los cuales se abastecen de sus propios -

recursos y de la importación que hacen de éstos de los países subdesarro 

Hados . 

El comercio internacional de energéticos esta basado pri ncipal 
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mente en el crudo, debido a factores tales como: Facilidad de transporte-

y almacenamiento, cosa que no sucede con o tros energéticos como el gas n~ 

tura!, del cual s u almacenamiento y transporte dependen básicamente del -

avance técnico para licuarlo y por esto el gas natural sólo figura como -

energético en usos cercanos a su lugar de producción. 

Sí tomamos en cuenta la di s tribución porcentual de energéticos; 

Figura IV - l. Se observa como en Estados Unidos con solo el 6% de lapo-

blación mundial, consume el 33% de la energía total mundial. En cambio --

países latinoamericanos en conjunto como lo son Argentina, México, Brasil 

y Venezuela consumen el 3% del total de la energía con una población del-

5% del total mundial. 

De aquí que el consumo percapita, Figura IV - 2, presenta tam--

6 
bién grandes diferencias. Así en E.U.A. tiene 180 x 10 BTU por habitan-

te 45.36 X 10 
6 

Kcal/habitante ), en t anto que en México se t i ene 23 X-

10 
6 

BTU/habitante ( 5.796 X 10 
6 

Kcal/habi tante ). 

La disponibilidad de energéticos en México y éstos a bajo pre--

cío, ha pe rmitido fomentar el desarrollo indust r ial del país, al permitir 

la creación de económias externas vía la infraestructura de servicios e -

instalaciones. 

Has ta e l año de 1970 e l país fué autosuficiente en su produc---

ción y su consumo de energía excepto en gas licuado) , con pequeñas im-

portaciones, sin embargo, estas fueron en aumen t o , has t a e l segundo seme~ 

tre de 1974 que México volvió a ser autosuficiente en crudo y empezó a ex 
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portar, esto fué debido a los descubrimientos de los campos petróleros -

del itsmo. 

El dinamismo con que ha crecido el sector energético en México

es impresionante, al grado de superar su crecimiento al Producto Interno

Bruto de 1972. 

Ahora bien, para hacer una investigación de la demanda de la -

energía en México, es necesario .hacer primero una separación de la ener-

gía en lo que se desglosa, esto es: Hay que dividir la utilización de la

energía en México y es en dos etapas, la primaria y la secundaria. 

La energía primaria se define como aquella que esta potencial-

mente contenida en todos los energéticos como los hidrocarburos, el car-

bón, la energía hidráhulica, nuclear y geotérmia, en el momento en que se 

incorporan a la economía. 

La energía secundaria, es la energía contenida potencialmente

en los energéticos, cuando estos llegan al consumidor final. Su valor es

igual al de la energía primaria, con deducción de la energía necesaria p~ 

ra llevarla al lugar de consumo. 

El consumo de la energía s ecundaria mide la disponibilidad para 

la economía, que se manifiesta en la producción de bienes y servicios. 

En cambio la energía primaria represen ta la realidad de lo de-

mandado, de aquí que el presente estudio se hace en base de la energía 
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primaria. 

Ahora bien, en el presente estudio no pretendemos abarcar el to 

tal de los energéticos, sino que lo enfocaremos a aquellos energéticos 

que pueden ser sustituidos por gas natural, del cual después de un crecí-

miento relativamente lento, se ha ampliado su uso y en la actualidad pro-

porciona una quinta parte de toda la energía empleada en el mundo. 

Por otro lado, debido a la etapa de desarrollo tecnológico y s~ 

cial por la cual atravieza el país, se observa una tendencia a demandar -

cada vez mayores cantidades de gas en detrimento de la demanda de combus-

to leo. 

El presente estudio de la demanda de gas deberá ser tomado con-

la flexibi 1_idad que requiere un mercado tan variable .como lo es el consu-

mo de los energéticos. 

A) L A D E M A N D A 

El consumo de gas natural en el país, con fines energéticos, d~ 

?'· 
rante el período de 1964 a 1972, tuvo una tasa de crecimiento de 11% -~-

anual y las cantidades se presentan en la Tabla IV - l . 
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T A B L A IV - 1 

CONSUMO DE GAS NATURAL EN EL PERI ODO 1964-1 972 

AÑO S- C F / A Ñ O 

1964 2.848 X 1011 

1965 3.124 X " 

1966 3.223 X " 

1967 3 , 541 X " 

1968 3, 710 X " 

1969 4.312 X " 

1970 4.587 X " 

1971 4.817 X " 
1972 5,301 X " 

S C F ,- Pies cúbicos estandar 

M m
3 

.- Miles de metros cúbicos 

3 
M m / A 

8. 0598 X 

8. 8409 X 

9.1211 X 

1 . 0021 X 

1.0499 X 

1.2203 X 

1.2981 X 

1.3632 X 

1.5001 X 

Ñ o B T U / A R 

106 2. 706 X 1014 

" 2 .969 X " 

" 3.063 X " 
107 3.365 X " 

" 3.526 X " 

" 4,098 X " 

" 4.359 X " 

" 4.578 X " 

" 5.038 X " 

o 

La proyección del consumo de gas natural para el periodo 1975-

2000 se calculo en base de una regresión lineal, mediante las siguientes 

. ,.. /\ 
ecuaciones: 1 i. =- o(. + '13 ~ i. .,. ... 

"' ! . ~- ¡. 'H 
~ :: L ~ ¡ ~t - "" 

i Xt' - <.2.>.t)'" ... "" 
~'=-~-5tx~ 

Para el coeficiente de correlac i ón se tiene: 

Aplicando se tiene: 
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AÑO Xi Yi Xi Yi Xi
2 Yi2 

1964 o 2.848 X 1011 o o 8.111 X 1022 

1965 1 3.124 3.124 X 10
11 

9.759 

1966 2 3.223 6.446 4 1.038 X 1023 

1967 3 3.541 1.062 X 10
12 

9 1.253 

1968 4 3, 710 1.484 16 1.376 

1969 5 4.312 2 .156 25 1.859 

1970 6 4.587 2.752 36 2.104 

1971 7 4.817 3.371 49 2.320 

1972 8 5.301 4,240 64 2.810 

TOTAL 36 3.546 X 10
12 

1.624 X 1013 204 1.454 X 10
24 

1'-
j3 3,4273 X 10

10 

""' 2,5695 X 10
11 O(. 

Por lo tanto la ecuación esta dada por: 

11 10 . 
~- = 2,5695 X 10 + 3.4273 X 10 xi 

Ahora sacaremos el coeficiente de correlación 

1\ e o.89 

Ya obtenidos los valores de estas variables, podemos nosotros 

sacar la proyecciGn. 

Los resul tados de la proyección se muestran en la Tabla IV - 2. 
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TA B L A IV - 2 

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS HASTA EL AÑO 2000 

AÑO S C F / A Ñ O M m
3 

/ A Ñ O 'ºBTU/AÑO 

1975 6.3395 X 1011 l. 7941 X 107 6.0252 X 10
14 

1976 6.6823 1. 8911 6. 3510 

1977 7.0250 1.9880 6.6766 

1978 7 .3677 2.0850 7.0024 

1979 7. 7105 2.1820 7.3282 

1980 8.0532 2 .2790 7.6539 

1981 8.3959 2 .3760 7.9796 

1982 8.7386 2.4730 8.3053 

1983 9.0814 2.5700 8.6311 

1984 9.4241 2.6670 8.9568 

1985 9.7668 2.7640 9.2825 

1986 1.0109 X 10
12 

2.8610 9.6082 

1987 1.0452 2.9580 9.9340 

1988 1.0795 3.0550 1.0260 X 1015 

1989 1.1137 3.1520 1.0585 

1990 1.1480 3.2490 1.0911 

1991 1.1823 3.3460 1.1237 

1992 1.2165 3.4429 1.1563 

1993 1.3194 3.5400 1.1888 

1994 1.2851 3.6370 1.2214 



1995 

1996 

1997 

1998 

1999 

2000 

1.3194 

1.3536 

l. 3979 

1.4222 

l. 4565 

l. 4907 

86 

3 .7339 

3.8309 

3.9279 

4.0249 

4.1219 

4.2189 

1.2540 

1.2866 

1.3191 

l. 3517 

1.3843 

1.4169 
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El gas natural tiene usos no energéticos como por ejemplo en -

la producción de arrabio por el método del "hierro - esponja " (patente

mexicana ), el cual utiliza una mezcla de gas natural y vapor de agua C.Q_ 

mo reductor, se usa también en la fabricación de negro de humo, además -

de centenares de productos químicos intermedios como: Etileno, Acetileno, 

Propileno, Glicoles, Tolueno, Acido Acético, Alcoholes y Cetonas. 

Estos productos intermedios intervienen fundamentalmente en la 

fabricación de cauchos sintéticos, plásticos, resinas, insecticidas y di 

solventes. 

El consumo de gas .natural en este tipo de usos a partir de -~ 

1964 hasta 1972, esta dado por la Tabla IV - 3. 
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T A B L A IV - 3 

CONSUMO DEL GAS NATURAL CON USOS NO ENERGETICOS. PERIODO 

DE 1964 - 1972 

Mo S C F / A N O M m
3 

/ A N O B· T U /ANO 

1964 3 . 300 X 109 
9.339 X 104 

3.136 X 1(12 

1965 3.374 9.5484 3.206 

1966 4.116 1.1648 X 105 
3,912 

19.67 4.635 1 . 3117 4.405 

1968 6.192 l. 7523 5.885 

1969 l. 294 X lOlO 3.6620 l. 229 X 1013 

1970 1.542 4.3639 1.465 

1971 1,587 4.4912 1.508 

1972 l. 757 4.9723 1.669 

S C F , - Pies cúbicos estandar 

M m
3 

.- Miles de metros cúbicos 
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El incremento anual promedio en los consumos anteriores es -

del 26.3% por lo que se tendrá un mercado potencial muy grande y muy fuer 

te en un futuro en el consumo no energético del gas natural. 

La proyección del consumo de gas natural para consumo no ener 

gético se cálcula de la siguiente manera usando una regresión lineal. 

AÑO Xi Yi XiYi Xi
2 

Yi2 

1964 o 3.30 X 10
9 o o o 

1965 1 3.37 3.37 X 10
9 1.1384 X 1019 

1966 2 4.11 8.23 4 1.6941 

1967 3 4.63 1.39 X 10
10 

9 2.1483 

1968 4 6.19 2.47 16 3.8340 

1969 5 1.29 X lOlO 6.47 25 1.6744 X 10
20 

1970 6 1.54 9.95 36 2. 3778 

1971 7 1.58 1.11 X 10
11 

49 2.5186 

1972 8 l. 75 1.40 64 3.0870 

TOTAL 36 8.3417 4 .59 X 10
11 204 1.0540 X 10

21 

p 2.0912 X 10
9 

/\ 
9.037 X 10

8 
~ 

La ecuación de regresión queda de la siguiente manera: 

"'j~ = 9.037 X lOg + 2.0912 X 109 Xi 
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El coeficiente de correlación es: 

/\.. 

€ = 0.96 

Los datos obtenidos proyectados hasta el año 2000 se muestran-

en la Tabla IV - 4. 

T A B L A IV - 4 

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL PARA CONSUMO NO 

ENERGETICO. 

AÑO s C F / AÑ O M m
3 

/ A Ñ O 

1975 2.3907 X 10
10 

6.7657 X 105 

1976 2.598 7.3574 

1977 2.8089 7.9492 

1978 3.0181 8.5412 

1979 3.2272 9.1330 

1980 3.4363 9. 7247 

1981 3.6454 1.0316 X 10
6 

1982 3.8545 1.0908 

1983 4.0636 1.1500 

1984 4.2728 1.2092 

1985 4.4819 l. 2684 

1986 4.6919 1.3276 

1987 4.9000 1.3B67 
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1988 5 .109 3 1.4459 

1989 5.3183 1.5051 

1990 5 .5 275 l. 5643 

1991 5.7366 l. 6234 

1992 5.9457 1.6826 

1993 6.1548 l. 7418 

1994 6.3639 1.8010 

1995 6.5731 1.8602 

1996 6.7822 l. 9194 

1997 6.9913 1.9785 

1998 7.2005 2 .0377 

1999 7.4096 2.0969 

2000 7.6187 2.1561 

Los datos que se muestran en la Tabla IV - 1~ fueron comparados -

con algunas proyecciones hechas por las organizaciones que las usan y no -

corresponden, ésto es debido a que en el periodo estudiado estaba apenas -

en vías de desarrollo la industria que usa el gas como insumo . 

Por lo tanto, la proyección fué corregida para dar la siguiente: 

AÑO s C F / A Ñ O M m
3 

/ A Ñ O 

1975 2 .098 X 1010 
5.9373 X 10

5 

1976 2.238 6.3335 

1977 2.387 6.7552 

1978 2.546 7.2052 



1979 

1980 

1981 

S C F.- Pies cúbicos estandar 

3 M m - Miles de metros cúbicos 

n 

2 . 71 6 

2 . 89 7 

2.897 

7.6863 

8.1985 

8 .1985 

Consideramos que a parti r de 1981 el consumo de gas natural -

con uso no energético, permanecerá constante , ya que no se preveen expan-

siones en este tipo de mercado . 

Otro energético muy usado tanto en el ramo industrial como en 

el ramo doméstico (representan el 8.6% de la demanda· nacional de energé-

ticos primarios ) es el gas licuado, en el cual México nunca ha sido auto 

suficiente. En 1972 del consumo de gas licuado se importo casf el 40% ---

(entre Pemex y particulares ) , por lo que se puede decir que es en verdad 

un producto que puede ser sustituido por el gas natural con grandes ~enta 

jas. 

La demanda de gas licuado en el país con uso energético fué: 

Ver Tabla IV - 5. 
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T A B L A IV - 5 

CONSUMO DE GAS LICUADO EN MEXICO EN EL PERIODO 1964 - 1972 

AÑO S C F / AÑO M m
3 

/ A Ñ O BTU/AÑO 

1964 4.6187 X 107 1.3071 X 103 3.4327 X 1013 

1965 5 . 5511 1..5710 4.1257 

1966 6 .2779 1.7766 4.6658 

1967 6.8021 1.9250 5.0554 

1968 7.0656 1. 9996 5.2513 

1969 7.5666 2.1413 5.6236 

1970 8.0096 2 . 2667 5.9528 

1971 8.0444 2.2766 5.9787 

1972 9.5125 2.6921 7.0698 

S C F.- Pies cúbicos estandar 

M m3 .- Miles de metros cúbicos 
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APLICANDO REGRESION LINEAL 

AÑO Xi Yi XiYi Xi
2 Yi2 

1964 o 4.6187 X 107 o o 2 .1332 X 1015 

1965 1 5 .5511 5.5511 X 107 1 3.0815 

1966 2 6.2769 l. 25 7 5 X 10
8 

4 3.9412 

1967 3 6.8021 2.0406 9 4.6268 

1968 4 7.0656 2.8262 16 4.9923 

1969 5 7.5666 3.7833 25 5. 7253 

1970 6 8.0096 4.8058 36 6.4153 

1971 7 8.0444 5.6311 49 6.4712 

1972 8 9.5125 7.6100 64 9.0488 

TOTAL 36 6. 3448 X 10
8 2.8509 X 109 

204 4.6436 X 10
16 

~ = 5.2163 X 10
6 

" 4. 9632 X 107 
<ll. 

La ecuación de regresión queda de la siguiente manera: 

1• = 4.9632 X 10
7 + 5~2163 X 10

6 
X i 

El coeficiente de correlación es: 

" e = o.978 

Proyectando hasta el año 2000 se tiene la Tabla IV - 6. 
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T A B L A IV - 6 

PROYECCION DE T,A DEMANDA DE GAS LIGTJADO HASTA EL AÑO 2000. 

AÑO S C F / A Ñ O 
3 

;{ m /AÑO B T U / A Ñ O 

1975 1.0701 X 10
8 

3. 0284 X 103 7.9532 X 10
13 

1976 1.1223 3.1761 8 .3411 

1977 1.1744 3.3236 8.7321 

1978 1.2266 3.4713 9 .1163 

1979 1.2787 3.6187 9.5035 

1980 1.3309 3.7664 9.8915 

1981 1.3931 3.9141 1.0279 X 10
14 

1982 l. 4353 4.0619 1.0667 

1983 1.4874 4.2093 1.1055 

1984 1.5395 4.3571 1.1443 

1985 1.5917 4.5045 1.1830 

1986 1.6439 4.6522 1.2218 

1987 1. 6961 4.8000 1.2606 

1988 1.7482 4.9474 1.2993 

1989 1.8004 5.0951 1.3381 

1990 1.8525 5.2426 1.3768 

1991 l. 904 7 5.3903 1.4156 

1992 1.9569 5.5380 1.4544 

1993 2.0090 5.6855 l. 4931 

1994 2.0612 5.8332 1.5319 

1995 2 .1134 5.9809 1.5707 



1996 

1997 

1998 

1999 

2000 

2.1655 

2.2177 

2.1699 

2.3220 

2.3742 

S C F ,- Pies cúbicos estanrl-ar 

96 

6.1284 

6.2761 

6.4238 

6. 7190 

6. 7190 

1.6094 

1.6482 

1.6870 

1.7645 

1.7645 

Otro energético de mucha demanda y que se puede sustituir por el 

gas natural sintético es el combustoleo, cuyo consumo de 1964 - 1972 esta

indicada en la Tabla IV - 7. El cual presenta un incremento de 2. 8% anual- · 

promedio. 
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T A B L A IV - 7 

CONSUMO DE COMBUSTOLEO EN MEXICO EN EL PERIODO 1964-1972 

Mo S C F / A Ñ O M m
3 

/ A Ñ O B T u I A Ñ o 

1964 2.6436 X 108 
7 .4814 X 10

3 
2.9764 X 10

14 

1965 2.5774 7.2940 2.9019 

1966 2.8988 8.2036 2.2637 

1967 3.3814 9.5693 3.8071 

1968 3.1555 8.9301 3.5528 

1969 3.6844 1.0427 X 10
4 

4.1482 

1970 3.3119 9.3727 X 10
3 

3.7289 

1971 3.8175 1.0804 X 104 4.2981 

1972 4.2546 1.2041 4.7902 

S C F .- Pies cúbicos estandar. 

3 
Mm .- Miles ae metros cubicos. 
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Una proyección de la demanda de combustoleo se puede hacer 

haciendo regresión lineal y la cálculamos de la siguiente manera: 

AÑO Xi Yi XiYi x/ Yi2 

1964 o 2.6436 X 10
8 o o 6.9886 X 10

16 

1965 1 2.5774 2.5774 X 108 1 7.1685 

1966 2 2.8988 5.7976 4 8.4030 

1967 3 3.3814 1,0144 X 10
9 

9 1.1434 X 10
17 

1968 4 3.1555 1.2629 16 9.9572 X 10
16 

1969 5 3.6844 1.8422 25 1.3575 X 10
17 

1970 6 3. 3119 1.9871 36 1.0969 

1971 7 3 .8175 2.6723 49 1.4573 

1972 8 4.2546 3.4037 64 1.8102 

~ 1.8837 X 10
7 

Q 2.2549 X 10
8 

La ecuación de regresión queda de la siguiente manera: 

~- = 2.5440 X 10
8 + 1,8837 X 10

7 
Xi 

El coeficiente de correlación: 

A e o.84 

La proyección de la demanda de combustoleo esta dada por la Ta-

bla IV - 8. 
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T A B L A IV - 8 

PROYECCION DE LA DEMANDA DE COMBUSTOLEO HASTA EL AÑO 2000 

AÑO S C F / A Fl O M m
3 

/ A Fl O B T U / A Ñ O 

1975 4 .. 6209 X 10
8 

1.3077 X 10
4 

5.2027 X 10
14 

1976 4.8094 1. 3611 5.4148 

1977 4. 9977 1.4143 5.6269 

1978 5.1861 1.4677 5.8390 

1979 5.3745 1.5210 6.0511 

1980 5.5628 1.5743 6.2631 

1981 5.7512 l. 6276 6.4753 

1982 5.9396 1.6809 6.6874 

1983 6, 1279 1.7342 6.8994 

1984 6,3136 l. 7867 7.1085 

1985 6.5047 1.8408 7.3236 

1986 6.6930 1.8941 7.5356 

1987 6,8814 l. 9474 7.7478 

1988- 7.0698 2.0007 7.9599 

1989 7.2582 2. 0541 8.1720 

1990 7.4439 2 .1066 8.3811 

1991 7.6349 2.1607 8.5961 

1992 7.8233 2.2140 8.8082 

1993 8.0116 2. 2673 9.0202 

1994 8.2000 2.3206 9.2324 
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1995 8.3884 2.3739 9.4450 

1996 8.5767 2.4272 9.6565 

1997 8.7651 2.4805 9.8686 

1998 8.9535 2.5338 1.0080 X 10
15 

1999 9.1418 2.5871 1.0293 

2000 9.3302 2.6404 1.0505 
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B) L A O F E R T A 

B. 1.- G A S N A T U R A L 

La producción de gas natural durante los años pasados ( 1964 -

1973 ) tuvó incrementos considerables, debido a la explotación que se ~ 

efectuó en los pozos productores de gas ya descubiertos, así cbmo la re

cuperación del gas ya asociado. 

Para los próximos años, esta tendencia decrecerá considerabl~

mente por que no se han descubierto campos importantes en los últimos 15 

años. 

Para análizar la oferta se supone que se instalarán los compr~ 

soras suficientes para agotar las reservas de los campos de gas y tam~

bién se supone la total recuperación del gas asociado de los campos de -

aceite. 

En la Tabla IV - 9 se presenta la estructura de la oferta del -

gas natural. 
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T A B L A IV - 9 

ESTRUCTURA DE LA OFERTA DE GAS NATURAL 

AÑO SCF / AÑO Mm
3 

/ AÑO DEMANDA SCF / AÑO DEFICIT SCF / AÑO 

1975 5.0437 X 1011 1.4274 X 10
7 

6. 3395 X 10
11 

l.2958X 1011 

1976 5.1664 1.4621 6.2823 1.5159 

1977 5.5308 1.5652 7.0250 1.4942 

1978 6.1974 1.7538 7 .3677 1.1703 

1979 6.4515 1 , 8258 7. 7105 1.2590 

1980 6.8848 1.9484 8.0532 1.1684 

1981 6.9970 1,9802 8.3959 1,3989 

1982 6.8749 1.9456 8.7386 1.8637 

1983 6. 7782 l. 9182 9.0814 2.5032 

1984 6.5406 1.8510 ".4241 2.8835 

1985 6.3459 1.7959 9.7668 3.4209 

1986 6,0060 1.6997 1.010~ X 1012 4.1035 

1987 5.8806 1.6642 1.0452 4.5517 

1988 5.6606 1.6019 1.0795 5.1344 

1989 5.3506 1.5142 1.1138 5.7871 

1990 5.0415 l. 426 7 1.1481 6.4390 

S C F .- Pies cúbicos estandar 

M m
3 

.- Miles de metros cúbicos 
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De la Tabla IV - 9 podemos ver que se tiene un déficit de gas 

natural a partir del año de 1975, l l egando a ser alarmante en el año de -

1990, en el cual existe un déf icit del 56 % de la demanda y ésto sin in~ 

cluir el gas natural de uso no energético. 

B, 2,- G A S L I C U AD O 

La oferta de gas licuado es tá estructurado de la siguiente man~ 

ra: 

AÑO SCF/A.?10 Mm
3

/AÑO 

1 975 l. 048 X 108 2.9658 X 

1976 1.223 3.4611 

1977 1,990 5 ,6317 

1978 2, 142 6,0619 

1979 2,857 8.0853 

1980 2,952 8.3542 

1981 2,937 8.3117 

1982 1,994 8.4730 

1983 2.979 8.4306 

S C F ,- Pies cúbicos estandar 

M m
3 

.- Miles de metros cúbicos 

DEMANDA SCF/AÑO DEFICIT SCF/AÑO 

103 1.0701 X 10
8 

2.21 X 10
6 

1.1223 l. 007X 106 

1.17 44 8.151X 107 

1.2266 9 .154X 10
7 

1 , 2787 1.57 X 10
8 

1,3309 1.62 

1.3831 1.55 

1.4353 1.55 

1.4874 1.49 

) ,- Significa déficit. 

Sin parentesis indica superhavit. 

De la Tabla anterior se puede ver que México tendrá superhavi t -

de gas licuado, por lo que se puede considerar poco probable sustitui rle 

antes de 1990, 



104 

B.- C O M BUS T 'O LE O 

La oferta de combustoleo se presenta en la Tabla IV - 10 , 

T A B L A IV - 10 

ESTRUCTURA DE LA OFERTA DE COMBUSTOLEO EN MEXICO 

AÑO SCF/AÑO Mm
3 

/AÑO 

1975 4.176 X 108 1.1818 X 

1976 4,276 1.2101 

1977 4.578 1. 2956 

1978 5,130 1.4518 

1979 5.340 1,5112 

1980 5.699 1.6128 

1981 5. 792 1,6391 

1982 5,692 1.6108 

1983 5.612 1,5882 

1984 5.493 1.5545 

1985 5.210 1.4744 

S C F ,- Pies cúbicos estandar 

M m
3 

,- Miles de metros cúbicos 

DEMANDA SCF/AÑO 

104 4,6209 X 108 

4.8094 

4. 9977 

5,1861 

5.3745 

5.5628 

5.7512 

5,9396 

6.1297 

6.3136 

6,5047 

El parentesis significa déficit ( ) 

Sin parentesis significa superhavit 

DEFICIT SCF/AÑO 

(4,449 X 107) 

(5,333 

(4.197 

(5 ,610 X 106) 

(3.450 

1.362 X 107) 

4.080 X 10
6

) 

(2.476 X 10
9

) 

(5.159 

(8.206 

(1. 294 X 10
8

) 
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Como se puede ver, a partir del ano de 1982; año en el que se -

tiene autosuficiencia en combustoleo , empieza a existir un fuerte déficit. 

al grado de que en 1985 existe un 20% de déficit para la demanda de ese -

año. 

PANORAMA NACIONAL. 

Comparando la oferta y la demanda de los energéticos estudiados, 

se ve que México no tendrá problema alguno por falta de energía hasta el

año de 1981, 

A partir de este año sera necesario empezar a importar combusto 

leo para satisfacer la demanda de los energéticos estudiados. 

En la Tabla IV - 11 se presenta un cuadro donde se muestran los 

déficits de gas natural y combustoleo, así como el superhavit esperado de 

gas licuado, todo ello eJtpresado en unidades de BTU / AÑO. 
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T A B L A IV - 11 

PANORAMA NACIONAL DE FALTA DE ENERGETICOS EN MEXICO 1980 - 1990 

AÑO ENERGETICO GAS NATURAL COMBUSTOLEO GAS LICUADO 

B T U / A ñ O B T U / A Ñ O B T U / A Ñ O 

1980 (1.1099 X 10
14

) 1.5334 X 10
13 

1.2048 X 10
14 

1981 (l. 3289 X 10
14

) 4.5936 X 1012 1.1548 X 10
14 

1982 (1. 7705 X 10
14

) (2. 787 X 10
13

) 1.1584 X 10
14 

1983 (2 .188 X 1014) (5. 808 X 10
13

) 1.1085 X 1014 

1984 (2.739 X 1014) (9,232 X 10
13

) 1.094 X 1014¡¡ 

1985 (3.2498 X 10
14

) (1.457 X 10
14

) 1.072 X 1014/I 

1986 (3,8993 X 10
14

) (_4.121 X 10
14

) 1,0514 X 10
14

1¡ 

1987 (4.3241 X 10
14

) (7 .504 X 10
14

)// 1.0307 X 10
1411 

1988 ( 4. 8777 X 10
14

) (1.366 X 10
15)11 1.0104 X 10

14
1/ 

1989 (5.4977 X 10
14

) (2 .487 X 10
15

)11 9.905 X 1013/I 

1990 (6.1170 X 10
14

) (4.527 X 10
15

)/f 9. 710 X 10
131/ 

El parentesis significa déficit ( 

Sin parentesis indica superhavit 

El asterisco /1 es estimado en base de importaciones probables 

de gas licuado y consumo total de la reserva petrólera. 



107 

El déficit del país en los energéticos estudiados en BTU/AÑO -

será el siguiente: 

T A B L A VI - 12 

DEFICIT DE GAS 

Mo S C F I A Ñ o 

1982 9.8985 X 1010 

1983 1,8447 X 1011 

1984 2.8543 

1985 4,0388 

1986 7,7431 

1987 1.1996 X 10
12 

1988 l. 9475 

1989 3,2732 

1990 5.6027 

S C F .- Pies cúbicos estandar 

M m3 ,- Miles de metros cúbicos 

NATURAL CON USOS ENERGETICOS 

M m
3 

/ A Ñ o B T U / A Ñ O 

2.8013 X 106 8,9087 X 10
12 

5.2205 1.6603 X 1014 

8,0777 2.5689 

1.1430 X 10
7 

3.6350 

2, 1913 6. 9688 

3.3949 1.0797 X 1015 

5,5114 l. 7525 

9.2632 2.9459 

1.5856 5.0425 

En la Tabla anterior se da también el volumen de gas natural -

sintético que cubrirá ese déficit, dicho volumen es calculado en base al 

poder calorífico de 900 BTU/f t 3 

A esta cantidad de gas deberá aumentarse la cantidad de gas na 

tural que se consume con fines no energéticos. 
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Los resultados finales se presentan en la Tabla IV - 13. 

T A B L A IV - 13 

CONSUMO PROBABLE DE GAS- SINTETICO NATURAL 

;\ÑO 

1982 

1983 

1984 

1985 

1986 

1987 

1988 

1989 

1990 

SCF/AÑO 

l. 2795 X 10
11 

2.1344 

3,1440 

4.3285 

8.0328 

1,2285 X 10
12 

1.9764 

3.3021 

5,6316 

S C F .- Pies cúbicos estandar 

M m
3 

.- Miles de metros cúbicos 

M m
3 

/ A Ñ O 

3.6213 X 10
6 

6.0404 

8.8975 

1.2250 X 107 

2.2734 

3.4767 

5.5932 

9.3449 

1.5937 X 108 
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De la tabla anterior se puede ver que en 1990 se tiene un défi

cit de energía para los energéticos estudiados de más de un 50% . 

Para prevenir este déficit se estan aumentando los trabajos ex

ploratorios para encontrar nuevos pozos productores de gas, sobre todo en 

la región norte del país, donde se presenta la mayor escazes de este ener 

gético, aún no se tienen resultados de estos .trabajos. 

Una alternativa para satisfacer esta demanda sería el importar

gas licuado y gasificarlo posteriormente en México, sin embargo, conside

r amos que existe otra que no debe descuidarse y es la de que ~exico pro~ 

duzca sus propios energéticos, por ello debe iniciar estudios previos a -

la posible instalación de plantas pr oduc toras de S~G cuya capacidad s ería 

de 200 - 300 MMSCFD cada una, esto es por que se a visto en estudios rea

lizados en los Estados [nidos de que es la capacidad Óptima. 

Estos estudios previos consistirían en la instalación de una p~ 

queña planta piloto en donde podrían determinarse las condiciones exactas 

del proceso, 
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M A I E R I A S P R I ~ A S 

La materia prima principal en la producción de SXG es el carbón 

mineral, del cual hablaremos a continuación: 

SIXTESIS HISTORICA 

La explotación del carbón en México data de fines del siglo pa

sado y principios del presente. En esas épocas se empezaron a explotar ~ 

las primeras minas de las cuencas carbóniferas de Sabinas. 

En ese entonces, el carbón se utilizaba principalmente en la i.!!_ 

dustria minera y como combustible para el movimiento de los ferrocarriles. 

La industria siderúrgica comenzó a utilizarlo en forma importan 

te en el año de 1900. 

La producción de carbón llegó a alcanzar un máximo de 1,400.000 

toneladas, con un promedio aproximado de 600,000 toneladas para el perio

do comprendido entre los años de 1890 y 1910. 

Sin embargo, poco tiempo después, la inestabilidad política del 

país y sobre todo el advenimiento de las l ocomotoras operadas por ciesel

ó petróleo, hicieron bajar bruscamente la producción de carbón al grado -

de que en el año de 1916 solo se produjeron 300 , 000 t oneladas. 

A parti r de entonces, la pr oducción ha ido siempre en aUIJento,

principalmente como resultado de las demandas impuestas por el desarrollo 

de la industria siderúrgica. Sin embargo , su dive r sificación no se ha uti 
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lizado en forma apreciable, ni como energético 1 en a producción de energía 

eléctrica, ni como materia prima en 1 · a industria de la carboquímica. 

La utilización del carbón actualmente se divide de la manera si 

guiente: 

GENERACION DE ENERGIA ELECTRICA 8.6 % 

INDUSTRIA MINERA 1.4 % 

INDUSTRIA SIDERURGICA 90.0 % 

RESERVAS DE CARBON MINERAL. 

México cuenta con 13,000 Km
2 

de cuencas carboníferas, en las -

cuales existe carb6n coquizable de primera calidad para la producción de 

gas natural sintético, Estas cuencas se localizan en la parte norte cen-

tral y oriental del estado de Coahuila. Ver Figura IV - 3 y IV - 4. 

Estas cuencas forman parte del conjunto fisiográfico que los -

mineros llaman 6 conocen como región carbonífera de Sabinas. 

De esta región geologicamente es la sección principal y mas 

econ6micamente importante de una gran cuenca conocida con el nombre gen!_ 

rico de " Cuenca Carbonífera de Coahuila . que también se encuentra re-

presentada en el extremo noreste de Coahuila ( Río Escondido ) en la mar 

gen oeste de Nuevo Le6n (Lampazos ) y posiblemente en algunas localiza-

cienes aisladas (_ Ojinaga, Casas Grandes ) de la parte noroeste de Chi-

huahua. 
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De las 7 cuencas que constituyen la región carbonífera de Sabi 

nas solamente dos (Sabinas y Esperanzas), con una extensión de 122,600 

hectáreas, se considera que han sido regularmente explotadas y explora-

das. De las cinco restantes que en conjunt0 suman 455,900 hectáreas, so

lo una de ellas ( Saltillito ) ha sido medianamente explorada e incipie~ 

te explotada, dos más ( Adjuntas y Monclova ) se consideran practicamen

te inexplotadas. 

Estas cuencas son sindinales en su mayor parte, estan forma

das por una secesión de estratos sedimentarios, que incluyen tres unida

des ( San Miguel, Olmos y Escondido), en base de uno de los estratos, -

el Olmos es donde se presenta el carbón en forma de manto que los mine-

ros de la región lo conocen como el" doble manto", nombre que recibe -

por que generalmente incluye una capa, delgada a mediana de roca estéril 

conocida localmente como " roca intermedia " 

Cuando este" doble manto" tiene .un espesor promedio de 1.80 

a 2.00 mts. y la capa de roca intermedia un máximo de 20 a 30 cms. se di 

ce que el carbón puede ser explotado económicamente a gran escala. 

De los 90 a 100 millones de toneladas de carbón que se ha pr.Q_ 

<lucido en México hasta la fecha, el 70% a provenido de la cuenca de Sabi 

nas, el resto o sea el 30% de las cuencas de Esperanzas y Saltillito. 

El carbón de la región de Coahuila es de volatílidad media a

baja y tiene un promedio de 20% de materias volatíles, 53% de carbón fi 

jo y 23% de cenizas. Su peso específico es de 1.56. 
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México cuenta con otras dos regiones carbónif eras de considera 

ble extension superficial en Oaxaca ( Figura IV - 3 y IV - 5 y la ot ra 

en el estado de Sonora ( Figura IV - 6 ) pero hasta la fecha no han re~ 

sultado de valor comercial, tanto de los centros de produccion que es t an 

bastante alejados como son los centros siderúrgicos como el que sus re-

servas son limitadas, su condici6n geol6gico - estructural es complicada 

y lo que es más importante es que todavía su carbon es del tipo antrací

tico como es el caso de Sonora 6 antracítico - bituminoso y en su mayur 

parte no coquizable como lo es el caso de Oaxaca, 

Tanto el carb6n de Oaxaca en el sureste de México, como el del 

estado de Sonora en el noroeste del país, han sido poco explorados, ya -

que no se han necesitado dentro del desarrollo economico del país, conse 

cuentemente no se entrará en su descripcion geológica. 

El panorama nacional de las reservas de carb6n es incierto. Pe 

ro se tienen los siguientes datos proporcionados por el Consejo Nacional 

de Recursos Naturales No Renovables. 

ESTADO 

COAHUILA 

SONORA 

OA:X.ACA 

T A B L A IV - 14 

RESERVAS DE CARBON MINERAL EN MEXICO (_ MILLONES DE TONELADAS ) 

POSITIVAS 

242.0 

4, 4 

13.l 

PROBABLES 

615.0 

11.2 

52.7 

POSIBLES 

291~.ó 

27.0 

60.5 

TOTAL 

~''º·º 
42.6 

126.3 
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Las reservas positivas se ven realmente bajas en comparación -

con las reservas posibles, ésto es por que en el caso del carbón no exis 

te una política definida que obligue a las compañías privadas que lo ex

plotan, ha hacerlo en forma integral, racional de los yacimientos conce

didos. 

Sin embargo, conviene aclarar que con la implantación de metó

dos de extracción más eficaces y permitiendo aumentos de precios razona

bles, se podría incrementar en forma considerable las reservas proporciE_ 

nales a la profundidad fijada para su explotación, llegando entonces a -

alcanzar las reservas posibles. 

Hay estimaciones que dicen que con un mejor conocimiento de ~ 

Río _ Hondo y Lampazos en el norte y la evaluación minuciosa de las cuen~ 

cas de Oaxaca y Sonora, las reservas de carbón en México podrían incre~ 

mentarse y convertirse este combustible en un elemento de equilibrio en

e! balance nacional de energéticos. 

De lo anterior y sabiendo que con 300 - 350 millones de tanela 

das de carbón coquizable sería más que suficiente para abastecer durante 

25 años a la industria siderúrgica, cuyas demandas de carbón crecen a ~ 

una tasa anual del 9%; y de éste que es el consumo más importante podemos 

decir ó concluir que hay carbón suficiente como para que se convierta en 

gas y este en un combustible que equilibre la balanza nacional de energ_! 

ticos en un futuro a largo plazo. 
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L o e A L I z A e I o ~ D E L A p L A ~ T A 

Para la localización de la planta se tomarán en cuenta tres as

pectos, los cuales se consideran los más importantes y son: 

1.- Abastecimiento de materia prima. 

2.- Principales centros potenciales de consumo. 

3.- Facilidades de distribución en la zona elegida. 

Como se ha visto, la materia prima principal en la producción 

de SNG es el carbón y la zona carbonífera más importante del país es la -

que se localiza en el estado de Coahuila ( Ver Figura IV - 3 ), el ante~ 

rior, además de lo caro que es el transporte de carbón debido a lo volumi 

noso, nos lleva a localizar la planta en el estado de Coahuila. Esto es 

siguiendo el punto niimero 1 mencionado anteriormente. 

Por lo que respecta a el segundo punto, se puede decir que en -

el norte de la República ~exicana se tiene un mercado potencial de gas ~ 

muy grande, al grado de que Pemex esta estudiando la posibilidad de en-~ 

viar gas natural desde el sureste de la República hasta el norte, debido

ª la escasez que presenta este energético en dicha zona industrial. 

El norte de la República cuenta además con una serie de gasoduE_ 

tos que interconectan los principales centros de consumo. Esto se puede -

ver en la Figura IV - 7. 

Un análisis más profundo es el presentado en el cuadro de desi-

ciones ( Tabla IV 15 ) donde se ve fácilmente que la localización más -

adecuada es en el estado de Coahuila. 
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T A B L A IV - 15 

CUADRO DE DESICIO~"'I:S 

FACTIBILIDADES CEXTRO DE LA REP, SO:SORA COAHl'IL\ OAXACA 
p F p F p F p F 

Carreteras transitables A A I A A A I I 

Ferrocarril a menos de 50 Km. A A A A A A I A 

Disponibilidad adecuada de ma A A I A A A I A 

no de obra calificada 

Disponibilidad de materia pri_ I I A A A A A A 

ma cercana 

Disponibilidad de medios ace- A A I A A A I I 

cuados de distribución del ~ 

gas 

Disponibilidad de servicios A A A A A A A A 

EstableciJniento por política- I I A A A A A A 

de descentralización 

Significado de claves: P - En el presente 

F - En el fu t uro 

A .- Adecuado 

I - Inadecuado 
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Para elegir la localización ya dentro del estado de Coahuila,

nos basamos nuevamente en dos puntos de ÍJ!lportancia. 

a) Lugares cercanos a las minas de carbón, para así tener los -

mínimos costos de transporte, 

b) Se deberá elegir una ciudad que tenga gasoductos, para que -

de ahí se pueda distribuir adecuadamente sin nuevas inversiones a los cerr 

tros de consumo, 

Observando las Figuras IV - 3 y IV - 7 se puede ver que Monclo

va llena ambos requisitos, siendo un lugar apropiado para la localización 

de la planta de SNG, 



C A P I T U L O V 

PROCESOS PARA OBTENER GAS NATURAL SINTETICO A PARTIR DEL CARBON 

l.- PROCESO LURGI 

Este proceso se empezó a desarrollar desde 1930 aproximadamen

te y la primera planta se construy6 en 1936, hasta la fecha existen 14 -

plantas construidas, de las cuales la mayor instalación se encuentra en

Sasolburg, Sudafrica en donde estan operando 13 gasificadores, algunas -

de las más recientes instalaciones de plantas empleando el proceso Lurgi, 

produciendo gas de bajo 6 medio poder calorifico son: 

LOCA,LIZACION N;O DE LA INSTALACION No DE GASIFICADORES 

Sasolburg, Sudafrica 1954 10 

Dorsten, Alemania 1955 6 

Melbourne, Australia 1956 6 

Daud Khel, Paquistan 1957 2 

Coleshill, Inglaterra 1963 5 

Seúl, Corea 1963 3 

Sasolburg, Sudafrica 1966 3 

Westfield, Escocia 1969 4 

Luenen, Alemania 1969 5 

En Estados Unidos, Existen plantas en estudio, las cuales estan 

siendo designadas para una producción de 250 MMSCFD, ellas son: 

,,. 



CCMPA.iffi\ 

Texas Eastern Trasmision Corp. 

y Pacific Lighting Service Co. 

El Paso Natural Gas Co. 

Panhandle Eastern Pipeline Co. 

Michigan - Wiscosin 

Nothern Natural and Cities Service 
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LOCALIZACION 

Nuevo México 

Nuevo México 

Wyoming 

North Dakota 

Montana/Wyoming 
'> 

El proceso Lurgi emplea carbón molido, el cual puede tener un -

contenido de cenizas superior a un 36% en peso, el sistema de gasifica~-

ción del carbón se considera como un reactor d_e lecho movil, con una ali-

mentación a contracorriente de una mezcla de vaoor - oxígeno a una presión 

de 400 psia aproximadamente, este proceso es el único que opera a alta 

presión probado comercialmente, esto constituye una ventaja, ya que el 

gas en la mayoría de los casos será procesado posteriormente a una eleva-

da presión. 

El reactor de la Figura V - l. Consiste en un número de cámaras 

colocadas verticalmente, ellas son de el domo a la base: Una cámara donde 

se encuentra el carbón, una cámara - compuerta para controlar el paso de-

carbón, cámara enchaquetada productora del gas, cámara compuerta para con 

trolar el paso de cenizas y cámara extinguidora de cenizas . 

Localizada cerca del domo de la camara productora del gag g@ en 

cuentra un distribuidor de l carbón, por medio del cual el carbón se intro 

duce uniformemente a el reactor , de la misma manera, una reja rotator i a -
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o 

colocada cerca de la base elimina continuamente las cenizas de la cámara- , 

productora de gas hacia la cámara - compuerta de cenizas y además introdu 

ce la mezcla vapor - oxígeno. 

El carbón previamente molido cae ~~ravés de la camara product~ 

ra del gas, este lecho de carbón esta ligeramente en movimiento y cambian 

do continuamente de posición, entrando carbón y saliendo ceniza. 

La mezcla vapor - oxígeno se introduce cerca de la base de el -

productGT de gas, abajo de la reja eliminadora de ceniza y es precalent~ 

da por la alta temperatura de la ceniza que abandona la zona de reacción. 

El gas producido a una alta temperatura y el vapor sin reaccio~ 

nar que abandona la zona de reacción es enfriado al pasar a través de -

la parte superior del lecho de carbón, precalentandolo y volatilizando 

los componentes ligeros del carbón fresco _antes de que entre a la zona de 

reacción a alta temperatura. 

La entrada de carbón y la salida de ceniza se controlan por un-

sistema de tolva con compuerta, lo que permite una operación contínua del 

gasificador bajo presión, durante aquellos períodos en los cuales laS< to_!_. 

vas de carbón y cenizas son depresionadas por un sistema de ventéo. 

Por otro lado una planta nos debe proporcionar oxígeno gaseoso 

con una pureza de 98%, el vapor requerido se surte por hervidores, ade~ 

más de que se genera vapor saturado en las chaquetas de los generadores-

de g~ y en el proceso de metanación. 

El gas producido en esta primera fase del proceso de gasifica-
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ción es baja en metano, además contiene cantidades apreciables de deriva

dos del carbón como: Alquitrán, nafta, fenol, amoniaco, polvo de carbón y 

vapor sin reaccionar. 

Todos los procesos siguientes. Figura V - 2 • Excepto las conve!_ 

sión y metanación son necesarias para eliminar y recobrar esos derivados

del carbón, la conversión de gas y metanación constituyen los pasos para

adicionar metano a el gas crudo. 

Para ajustar la relación de hidrógeno - monóxido de carbono ne

cesaria para la síntesis del metano, aproximadamente un 48% del gas crudo 

pasa a la unidad de conversión donde todo el monóxido de carbono en pre~ 

sencia de un exceso de vapor de agua se transforma a dióxido de carbono e 

hidrógeno, al mezclarse este gas con el gas sin convertir, el contenido 

de hidrógeno y monóxido de carbono es estequiometricamente correcto pa

ra la producción de metano por la reacción de metanación catalítica. 

Las corrientes de gas convertido y sin convertir son enfriadas

y c0111binadas en una unidad recuperadora de calor para poder recuperar l os 

hidrocarburos pesados y el vapor sin reaccionar . 

A continuación sigue una unidad de lavado con Rectisol en donde 

se elimina el dióxido de carbono, los compuestos de azufre y otras impur~ 

zas en la corriente gaseosa, a estas condiciones los compuestos de azuf re 

se eliminan como H
2
s, el cual posteriormente se convierte en azufre. 

La corriente de gas después de pasar por la sección de lavado -

con Rectisol, pasa a la unidad de metanación, donde por medio de la reac-
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ción catalítica de metanación, el monóxido de carbono y el hidrógeno pro

ducen metano, cerca del 60% del metano que constituye el SNG final, s e 

produce durante este paso, el agua químicamente formada en la reacción de 

metanación se condensa y se recupera para alimentarse a un hervidor, el -

gas formado regresa a la sección que elimina dióxido de carbono de la uni 

dad de lavado con Rectisol. 

Después de eliminar dióxido de carbono, el SNG se comprime a ~ 

una presión de 1000 psig y pasa a una tuberia para transportarlo, el pro

ducto tendrá la siguiente composición aproximadamente: 

COMPONENTE % VOLUMEN 

co2 
1.24 

Hz 0,84 

CH4 
96.83 

N2 1.09 

100 . 00 

A 14.7 psia, 60 ºF y seco 

El poder calorífico mayor es: 978 BTIJ/ft
3 

El poder calorífico menor es; 881 BTIJ/ft
3 

Se obtiene alquitrán, nafta de varias unidades del proceso, esos 

hidrocarburos son bajos en contenido de azufre ( 0.1 a 0.3 ~ en peso Je ~ 

azufre ), una parte de ellos se utiliza quemándolos en la planta de gasifl 

cación como medio de calentamiento. 
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Las grandes cantidades de exceso de vapor, el cual se requiere-

para el paso de la gasificación, son condensadas y obtenidas en varias pa_I 

tes del proceso, esas aguas condensadas tienen fenoles, C02 , H2S, y NH
3
,

no son apropiadas para uso directo. 

La unidad de extracción del fenol trata esa agua eliminada recu 

perando fenoles por extracción a contra corriente, incluyendo a esta uni-

dad del proceso, 

Existe una sección la cual elimina co
2

, H2s y NH
3

, del agua . ~ 

Aúnque el agua que sale de esta sección esta relativamente libre de mate-

riales fenolicos e 30 ppm ), aún no es apropiada para volver a emplearse-

en la planta, por eso se requiere de un bio - tratamiento para eliminar 

l os fenoles existentes antes de emplearse en una torre de enfriamient.o. 

Por el empleo de la reacción de metanación, el SNG producido -

por este medio, aumenta el poder calorífico de 450 BTU/ft
3 

hasta 900 BTU/ 

3 f t , aunque hasta la fecha no existen unidades funcionando de metanación-

en plantas comerciales, La Cia. Lurgi afirma con certeza que las pruebas-

a escala piloto han sido tan desarrolladas como para considerarse un exi-

to en un equipo a escala comercial, los cuales ya se están construyendo -

y pronto estaran en operación en los E.U .A. 

Los gasificadores Lurgi tambien pueden operar empleando aire en 

lugar de oxígeno como agente oxidante, esto produce un gas de bajo poder

calorífico del orden de 125 a 150 · BTU/ft
3

. 
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II.- PROCESO KOPPERS - TOTZEK 

Este proceso puede operar contiriuamente para la gasificación -

de una amplia variedad de materia prima que incluye toda calidad de car

bones, alquitrán, petróleo, coke, aceites ligeros ·y pesad.os, el cambio -

de la alimentación de solido a liquido involucra un cambio en la cabeza

de los quemadores, 

El gasificador, Figura V - 3, puede operar con todo tipo de 

carbón sin tratamiento previo, el carbón es secado y pulverizado, una 

mezcla homogenea de oxígeno y de carb6n pulverizado se introduce al gasi_ 

ficador a trayés de quemadores coaxiales, La temperatura de reacción en

la descarga del quemador es de 3300 a 3500 qF y la presi5n en el gasifi

cador es la atmosférica, el carbón es gasificado completamente e instan

taneamente, los gasificadores comerciales emplean 2 o 4 quemadores, los

de 4 quemadores pueden manejar al día 850 TON/DIA de materia prima. 

Las cenizas caen en agua y se extinguen, mientras una parte de 

ellas son transportadas por el gas producido; alrededor del gasificador

circula agua de enfiramiento produciendo vapor de baja presión. 

El gas que sale del gasificador esta compuesto de: monóxido de 

carbono e hidr5geno, no contiene metano; dicho gas se pasa a través de -

agua con el fin de que solidifiquen las cenizas que traiga y evitar que

es tas se solidifiquen en las paredes del recuperador de calor, que es el 

equipo siguiente por Jonóe pasa él gag, donde @S limpiado oe 1ª$ impure

zas, al. burbujearlo se tienen perdidas de calor, pero es preferible a ·

que se tengan incrustaciones en el equipo de recuperación de calor. Este 
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gas es entqnces convertido y metanado después de una compresión a 450 ~ 

psig y una eliminación de H
2

S; es metanado para producir gas de alto po

der calorífico, después se elimina el co
2 

y se deshidrata quedando en ~ 

condiciones de transportarse por tubería. 

Este proceso puede operar para producir gas de medio poder ca

lorífico, es el proceso probado a escala comercial, con un poder calorí

fico de 300 BTU/ft
3

, En este caso el gas no es convertido ni metanado. 

En la Figura V - 4, se ilustra un diagrama simplificado de es

te proceso para la gasificación del carbón. 

III.- PROCESO WI~LKER 

Generalmente este proceso se emplea para producir gas de bajo

poder calorífico, este gas producido se emplea en la producción de meta-

nol, amoniaco e hidrocarburos ligeros ?Or medio del sistema Fischer -

Tropsch, ó bien este gas puede ser convertido parcialmente a monóx i do de 

carbono y posteriormente metanado para producir gas sintético de alto p~ 

der calorífico. 

El gasificador es de lecho movil alimentado por carbón molido -

(O a 3/8 In, Mesh), a una velocidad de alimentación regulable, aquí el-

carbón reacciona con vapor de agua y oxígeno ó aire produciendo un gas de 

medio ó bajo poder calorífico . 

El gasificador opera a presión atmosférica y a una temperatura-

de 1500 - 1850 ºF, debido a esta alta temperatura todo el alquitrán e ~ 

hidrocarburos pesados reaccionan. 
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Cerca de un 70% de las cenizas son transoortadas oor el gas v un 

30% de ellas se elimina por la base del gasificador, el carbón sin reac

cionar que es transportado por el gas gasificado se vuelve por una segu.!!_ 

da corriente de vapor y oxígeno en la parte superior del gasificador, en

donde existe la máxima temperatura, para prevenir que partículas de ceni

zas se depositen en la salida del gasificador, el gas es enfriado antes -

de que abandone el gasificador, 

El gas que sale del gasificador pasa a través de una sección en 

donde se obtiene calor al enfriar más el gas, la ceniza se elimina por me 

dio de un cicl6n y un precipitador electrostático, el gas se comprime y -

se convierte parcialmente para aumentar su composición de hidrógeno y dis 

minuir su cantidad de CO, posteriormente se purifica, se metana, se deshi 

drata y si es necesario se comprime para trasladarlo por tubería. 

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Pi-

gura V- 5. 

IV.- PROCESO c G s (ACEPTADOR DE co2 ) 

La primera característica de este proceso, es que la gasifica~ 

cion se lleva a cabo por medio de una mezcla de dolomita y carbón . 

La dolomita proporciona el calor necesario para la reacción car 

bón - vapor de agua en dos formas, una es por medio de calor que se obtie 

ne por su calcinación y otra cuando el óxido de calcio reacciona con. co2, 

obtenido por la reacción carbón - vapor de agua. 

Esto permite la operación del sistema de gasificación sin nece-
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sidad de oxígeno ó hidrógeno. 

En el primer reactor denominado eliminador de volatíles, se ali

menta carbón y dolomita caliente, aquí existe una presión de 300 a 400 -

psig, también se alimenta vapor de agua y el gas del siguiente reactor, -

los cuales se ponen en contacto con la dolomita y el carbón. 

En el eliminador de volatíles existen dos lechos distintos, uno

consiste en carbón y dolomita parcialmente gasificados y el otro contiene -

dolomita esencialmente, esta última se encuentra abajo de la primera, las

siguientes reacciones se llevan a cabo en el eliminador de volatíles: 

a) co + Hz O -----------COZ + Hz 

b} ZC + Hz + HZO CH4 + co 

c) CaO + coz --------- aco
3 

El carbón principalmente consumido de la base de la cama superior 

(Dolomita - Carbón), del eliminador de volatíles, se transfiere a un se-

gundo reactor llamado gasificador en donde de nuevo entra en contacto con -

vapor de. agua y dolomita caliente, al igual que en el primer reactor , exis

ten dos lechos en el gasificador, compuestos el de la parte superior por do 

lomita - carbón y el de la parte inferior por dolomita esencialmente. 

En el gasificador se llevan a cabo las siguientes reacciones: 

a} e 

b) co 

co 

ºz 

+ 

+ 
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c) CaO + CO~ ------------CaC0
3 

El gas que sale del domo del gasificador entra a la base del -

eliminador de volatíles y sal e por el domo como gas producto, hasta aquí 

se ha desarrollado este proceso a escala piloto,para una planta comer cial 

produciendo gas de alto contenido calorífico,esta corriente gaseosa sería 

purificada, metanada y posteriormente comprimida a la presión deseada. 

El carbón que no ha sido consumido se transfiere del gasjfica

dor a un tercer recipiente denominado regenerador al igual que la dolomi 

ta que reaccionó en el eliminador de volatíles y en el gasificador, aquí 

se quema el carbón a una temperatura de 1940 ºF haci endole pasar aire, -

el calor de esta reacción calcina la dolomita convirtiendola de carbona

to a oxido de calcio, esta dolomita calcinada se recircula a la primera

parte que es el eliminador de volatíles y el gasificador, los gases de -

producto de la regeneración son venteados a la atm6sf era después de eli

minarle las cenizas, en una planta comercial esos gases se enfriarían -

primero para recuperar energía. 

Las condiciones de operación son: El eliminar de volatíles op~ 

ra a 1500 ~F, el gasificador a 1575 º F y el regenerador a 1940 ºF , la -

presión en los tres equipos esta entre 150 - 300 psia, en el gasificador 

y el eliminador de volatíles las condiciones de operación se limitarían

ª 1600 ºF y 300 psia ya que de lo contrario la dolomita en forma de oxi

do de calcio fundiría, como la velocidad de reacción carbón - vapor de -

agua para carbon bituminoso es lenta a 1-600 ºF, no se recomienda emplear 

este tipo de carbón, sino emplear lignito ó subbituminoso los cuales son 
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generalmente de 10 a 20 veces mas reactivos con vapor que el carbón bitu 

minos o. 

Un diagrama de flujo de este proceso se encuentra en la Figura 

V - 6. 

V.- PROCESO HYGAS 

En este proceso el carbón es pulverizado secado y precalentado 

en caso de ser necesario, este precalentamiento consiste en pasar aire -

ligeramente caliente a través del carbón, con el fin de eliminar las pa.E_ 

t ículas de la superficie y reducirle las propiedades aglutinantes, es t e

tratamiento desperdicia una pequeña cantidad del poder calorífico del ~ 

carbón, por lo que, un objetivo del programa de la planta piloto consis

te en minimizar ó eliminar la operación de pretratamiento. 

El carbón pretratado se mezcla con un aceite ligero y la mez-

cla resultante se bombea a el reactor principal, el cual opera a una pr~ 

sión de 1000 psig y a una temperatura entre 1600 - 1800 ºF, al entrar la 

mezcla a la primera sección del reactor, llamado hidrogasificador, el 

aceite ligero de la mezcla se vaporiza y se recupera, dejando en liber-

tad al carbón, el cual caé a través de una corriente ascendente de vapor 

de agua e hidrógeno, ocurriendo la gasificación, a esas condiciones una

cantidad considerable de carbón reacciona con el hidrógeno convirtiendo

lo en metano, el gas producido es una mezcla de metano, co
2

, H
2

, CO, H
2
s 

y otras impurezas. 

El gas se limpia con una solución de carbonato de potasio a -

una presión de 1000 psig para eliminar co
2 

y H
2

S, posteriormente el gas-
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pasa a través de un metanador, el cual, contiene un lecho de un cataliza 

dor, el gas producido, formado por metano principalmente a 1000 psig de

presión queda listo para transportarse. 

En el hidrogasificador se consume aproximadamente la mitad del 

carbón, el resto sale por la base, el carbón pasa a través de una sección 

de electrogasificación a las condiciones de temperatura y presión del -

hidrogasificador, aquí el carbón entra en contacto con vapor sobrecalen

tado, una corriente eléctrica se pasa a través del carbón para proporci.Q_ 

narle el calor necesario para la reacción vapor de agua - carbón, esta -

reacción produce CO e H2 , empleado en el hidrogasificador para producir

metano, estos gases salen por el domo ael electrogasificador, por la ba

se sale el carbón que no reacciono y algunas cenizas, ésto se hace pasar 

por agua y la mezcla se reduce a la presión atmosférica desechandose . 

Otras dos maneras de producir el hidrógeno requerido en el ~

hidrogas if icador además del electrogasificador son: El gasificador de ~ 

oxígeno, en donde el calor para la reacción de vapor con carbón parcial

mente consumido, para formar H
2 

y CO lo proporciona la combustión de pa.E_ 

te de este carbón con oxígeno. 

El otro medio es el proceso fierro - vapor de agua, en donde -

el H2 se fo rma al reaccionar el vapor con el fierro, el óxido de fierro

formado se pone en contacto con el gas, formado por la combustión carbón 

vapor de agua y aire, este gas reduce al oxido de fierro a fierro y así

se completa el ciclo. 

En las Figuras V - 7, - 8, - 9 se encuentran los diagramas sim 
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plificados de estos procesos. 

Cerca de 32 KWH de electricidad se requieren para producir ~-

1000 ft
3 

de gas natural sintético en el proceso que emplea electrogasif_i 

cador para producir hidrógeno. 

Este proceso tiene problemas en la manera de alimentar el car

bón a el hidrogasificador, el cual esta a una presión de 1000 psig,entre 

las ventajas de este proceso se encuentran: 

1) Se elabora el gas a una presión elevada, eliminando la nece 

sidad de compresores. 

2) El gas crudo que sale del reactor contiene un alto conteni-

do de metano, eliminando así el costo de la sección de metanación. 

VI.- PROCESO BI - GAS 

En este proceso el carbón es pulverizado y secado, posterior~ 

mente se alimenta a un gasificador de dos etapas a una presión a 1100 -

psig, la alimentación se realiza por la parte superior del gasificador y 

entra en contacto con una corriente de gas de síntesis ascendente calien 

te producido en la sección inferior y el gas es parcialmente convertido-

en metano y más gas de síntesis, parte del carbón residual es transport.!!_ 

do por el gas producido por la parte superior del gasificador, aquí el -

carbón es completamente gasificado por reacción de vapor de agua en pre-

sencia de oxígeno. Esto produce el gas de síntesis necesario en la parte 

superior del gasificador. 

La escoria producida cae en un recipiente con agua, elimandose 
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periodicamente las partículas depositadas. La temperatura en la parte s~ 

perior del gasificador es de 1700 ºF y en la parte inferior de 1700 ºF. 

El gas crudo que s ale del gasificador esta libre de polvo y p~ 

s a a través de un convertidor donde reacciona el CO con vapor de agua p~ 

ra formar Hz y COZ' de aquí pasa sobr e un s i s tema para eliminar el H2s,

posterionnente pasa a través de secadores antes de transportarlo como -

gas natural sintét ico . 

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - 10. Este proceso presenta algunas ventajas como lo son el utili 

zar materia prima de cualquier tipo de carbón, todo el carbón que se ali_ 

menta a el gasificador se consume, los principales subproductos s on esco 

ria y azufre, 

VII.- PROCESO SYNTHANE 

El proceso consta de un pretratamiento del carbón, un gasific_!! 

dor, un convertidor, una purificación del gas y una metanación. 

El carbón se alimenta a un reactor para quitarle las propied_!! 

des aglutinantes por medio de vapor de agua y oxígeno, este reactor op~ 

ra a una presión de 1000 psig y a una tempera tura de 750 º F, de aquí el

carbón pretratado junto con alguna materia volatíl desprendida del carbón 

y un exceso de vapor sin r eaccionar se a l i menta por el domo dP-1 gasifica-

dor, el cual es un reactor de lecho movíl. El gasificador opera a una pr! 

sión de 1000 psia y a una temperatura de 1800 ºF, aquí el carbón reaccio

na con vapor y oxígeno para formar CH4 , CO,HZ' COZ. 
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Sin embargo no todo el carbón reacciona y aproximadamente un -

30% del contenido de carbón acompaña al carbón residual, el carbón resi-

dual puede ser quemado para generar el vapor requerido en e l proceso. --

Sin embargo, esta parte del proceso aún no esta satisf actoriamente desa-

rrollada. 

El gas que abandona el gasificador contiene vapor de agua, po.!_ 

vo, hidrógeno, metano, hidrocarburos pesados, HZS' CO y co2 . El primer -

paso para tratar este gas consiste en eliminar partículas solidas y acei:_ 

tes, para ello se emplea un filtro, donde se atrapa polvo y además se ex 

tingue el gas muy caliente que sale del gasificador. 

El gas limpio se diyide en dos corrientes, 1/3 del gas se en~ 

ví a al convertidor mientras que las 2/3 partes restantes pasan por un by 

pass . En el convertidor, el vapor reacciona con monóx ido de carbono, pa-

ra f ormar hidrógeno y . dióxido de carbono, con el hidrógeno formado se -

ajus ta la relación Hz / CO a 3 :1, l a cual es apropiada para la metana~-

- ~ cion. 

Las corrientes combinadas de gas son enfriadas a 300 º F, em~-

pleando agua de enfriamiento antes de enviarlas al sistema de . purifica~ 

ción. 

El sis tema de purificación emplea una solución caliente de car 

bonato de potasio para eliminar el COZ a menos de 1% en la corriente de-

salida y el HzS y el azufre se reducen a menos de l ppm. 

La corriente de gas pasa ahora a un reactor metanador, el cual 
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contiene como catalizador Níquel Raney rociado sobre el exterior de tu-

bos de acero, dentro de los tubos circula Dowtherm para eliminar calor y 

conserva la temperatura del catalizador entre 716 - 752 ºF, al ponerse -

en contacto con el catali zador, el CO y el H2 forman metano y vapor de 

agua. 

El gas que sale del metanador se enfría para eliminar agua y -

queda listo para transportarse. 

Un diagrama simplificado se encuentra en la Figura V - 11. 

VIII.- PROCESO M.W. KELLOG CO. ó SAL FUNDIDA 

Este proceso Únicamente se encuentra probado a escala labor ato 

río. El proceso Kellog se basa en la gasificación, por medio de Na2 - -

co3 fundido, del carbón el cual no necesita previo tratamiento. La sal -

actúa como catalizador de la reacción vapor de agua - carbón y además 

proporciona el calor necesario para la reacción. La temperatura en el g~ 

sificador es de 1830 ºF y la presión es de 405 psia . 

El Na2 C0
3 

fundido al salir del gasificador, transporta al az~ 

fre que contenía el carbón, ya que la sal reacciona con el H
2
s y otros -

compuestos azufrados y sulfurados . 

En la sección de precalentamiento, el carbón se quema por medio 

de aire; esta combustión aumenta la temperatura de la sal fundida hasta 

2200 ºF proporcionando así el calor necesario para recalentar la sal la -

cual regresa a la sección de gasificación. 

Continuamente se drena una corriente de sal fundida hacía una -
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sección, donde se eliminan las cenizas, el contenido de cenizas de esta-

corriente es de 8% en peso, para eliminar las cenizas, primero la co~--

rriente se enfría hasta 444 ºF empleando una corriente de bicarbonato de 

sodio, resultando una mezcla de partículas sólidas fundidas esta corrie!!_ 

te se flashea a presión atmósferica (desde 400 psia ), para separar las 

cenizas, la mezcla se filtra y también el carbón de la solución de Na~ -
L 

La solución después de filtrarse fluye hacía una torre de car-

bonatación donde reacciona el co2 , la cantidad de carbonato excede los -

limites de solubilidad y una parte precipita, por medio de filtración se 

separan las partículas sólidas, las cuales regresan a el gasificador, 

mientras que la solución se recircula a la torre de extinción. 

Los pasos siguientes después de salir el gas del gasificador -

son una conversión catalítica, purificación, metanación catalítica y una 

compresión a la presión deseada. 

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - ·12, este proceso aún se encuentra en desarrollo, ya que aún pr~ 

senta problemas como dificultades al eliminar las cenizas, además requi~ 

re de una gran cantidad de calor . para fundir y disociar el bicarbonato -

de sodio que regresa a el gasificador de la sección donde se elimina la-

ceniza . 

IX.- PROCESO ATGAS 

En este proceso se inyecta carbón molido y seco con vapor den-
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tro de un recipiente con fierro fundido, por otro lado se inyecta oxíge

no, el vapor disociado y el cracking térmico del carbón generan un gas 

crudo esencialmente formado por hidrógeno y monóxido de carbono cuando 

emplea oxígeno. El azufre del carbón se elimina al reaccionar este con 

el fierr o y la escoria que permanece cubriendo la superficie del fierro

fundido eventualmente se drena para eliminar el azufre y las cenizas , -

el fierro fund i do limpio de impurezas se alimenta nuevainente. 

Las condiciones de operación del gasificador son 2600 ºF de -

temperatura y a la presión atmósferica, el gas crudo que sale del gasifi:_ 

cador pasa a través de un sistema recuperador de calor, el polvo se eli

mina en un precipitador electrostático. 

El gas se comprime hasta 600 psia y pasa a través de un conve.!:_ 

tidor de monóxido de carbono para que la relación H2/CO quede aproxinad~ 

mente 3:1, posteriormente se elimina el dióxido de carbono, el gas puri

ficado se metana, seca y comprime a la presión deseada para transportar

lo. 

En este proceso se puede útilizar todo tipo de carbón y no es

necesario pretratarlo antes de alimentarlo al proceso, además todo el -

carbón se gasifica no existiendo carbón residual. 

Este proceso solamente se encuentra probado a escala laborato

rio . Un diagrama del gasificador se encuentra en la Figura V - 13 y un -

diagrama simplificado del proceso se encuentra en la Figura V - 14. 
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X.- PROCESO UNION - CARBIDE - BATELLE 

Participando en el desarrollo de este proceso Batelle's Engi

neering, estableció un proceso a partir de los quemadores de lecho móvil 

desarrollados por Union Carbide Corp. Aúnque aún se encuentra a escala

laboratorio el desarrollo de este proceso, existe una planta piloto en -

construcción que producirá 25 ton/día. Esta planta piloto sera operada -

por Batelle y constara solaaente del paso de gasificación, con el fin de 

evaluar técnicamente este paso y posteriormente convertir este gas a gas 

natural sintético de alto poder calorífico por medio de una conversión

y una metanación. 

El diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - 15, consta de un gasificador de dos etapas de lecho móvil. 

El calor requerido para la gasificación lo proporciona la com

bustión del carbón con aire, esta conbustión se lleva a cabo en un que!ll!!. 

dor de lecho móvil, el calor para las reacciones de gasificación se pr~ 

duce por recirculación de cenizas de carbón caliente del quemador a el -

gasificador. 

Durante la combustión, el carbón resiudal se quema y simultane~ 

mente existe .un aglomeramiento de ceniza - carbón residual calientes que 

se alimentan a el gasificador , proporcionando así el calor necesario pa

ra que se lleve a cabo la reacción carbón - vapor de agua, estas cenizas 

aglomeradas después de dar calor sensible en el gasificador regresan a -

el quemador para moderar la temperatura en el quemador y son recalenta-

das para regresar al gasificador. 
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La velocidad de combustión aumenta rápidamente con la tempera-

tura y la ccmbustión es completa a temperaturas superiores a 1800 ºF. 

Las temperaturas de operación son de 2050 ºF en el quemador y-

1800 º F en el gasificador, la presión de ambos es de 100 psig. Bajo esas 

condiciones de operación la velocidad de recirculación de las cenizas es 

de 20 a 40 veces la veloci dad de carbón alimentado a el gasificador. 

Durante la combustión se generan gases apropiados para emplea.!_ 

se en una turbina. 

XI.- PROCESO HYDRANE 

El proceso Hydrane es un proceso de hidrogasif icación de car~ 

bón se basa en la reacción de carbón sin tratamiento previo con hidr óge-

no para formar metano. 

Este proceso no requiere una metanación posterior, el gas cru-

do producido contiene un alto porcentaje de metano. 

El diagrama simplif i cado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - 16, se basa en dos zonas de reacción de hidrogasificación • 
• 

El carbón pulverizado se alimenta a el reactor hidrogenador en 

donde se pone en contacto con una corriente de gas caliente constituido-

por aproximadamente 50% de metano y 50% de hi drógeno, el carbón no es ne 

cesario t ratarlo previamente, las paredes del reactor estan a 1500 ~F, -

cerca del 20% de el carbón se convierte a metano en esta sección. 

El carbón residual se alimenta a otro hidrogenador en donde se 
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pone en contacto con hidr5geno para formar metano, este matano con un ex 

ceso de hidrógeno se alimenta a el primer reactor. 

El carbón residual del segundo hidrogenador pasa a un generador 

de hidrogeno el cual se emplea en el proceso. 

El gas crudo producido en el hidrogenador se trata para elimi

nar H
2

S, como no ·se introduce oxígeno a el sistema de gasificación, los 

óx idos de carbono en el gas son unicamente los desprendidos por el car-

bon, como esta cantidad es pequeña se simplifica mucho el eliminar co2 y 

co. 

XII.- PROCESO U - GAS 

En este proceso se aliment a de carbón molido a una sección de -

pretratamiento, en donde se eliminan l as propiedades _aglutinantes por me

dio de aire , este equipo opera a una presión de 350 psig y una tempera tu

ra de 800 ºF. 

De la sección de pretratamiento , el carbón se alimenta a un ga

s ificador de lecho móvil, el cual oper a a una presión de 350 psig y una -

t emper atura de 1900 ºF, a este gasificador s e i ntroducen vapor de agua y

aire y se elimina la ceniza. 

Los gases producidos en l a s ección de pretratamiento del carbón 

y el gasificador se combinan y se pas an a través de un c i clón para elimi

nar impurezas sólidas, el gas crudo caliente posteriormente pasa a través 

de un sistema recuperador de calor y posteriormente se le elimina el azu

fre, finalmente el gas pasa a través de una turbina para regenerar la ener 
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gía disponible, ya que el gas se encuentra a 350 psig y se va a reducir

ª una menor presión, ya que este gas es de bajo poder calorífico y se le 

utiliza en un lugar cercano. 

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - 17. 

Este pr oceso unicamente ha sido probado a escala piloto para -

la producción de SNG de bajo poder calorífico. 

XIII.- PROCESO WESTINGHOUSE 

Este proceso consiste en dos gasificadores de lecho móvil en -

serie. El primer gasificador opera entre 1300 a 1700 ºF. Aquí el carbón

previamente molido es secado, eliminando volatíles, desulfurado y parcia.!_ 

mente hidrogasificado con gas producido en el segundo gasificador. 

De aquí el carbón, además de otras impurezas sólidas, son 

transportados por una corriente de gases calientes del combustor ó seguE_ 

do gasificador, los gases fluyen a una velocidad superior a 15 ft/seg . 

En el primer gasificador existen sólidos recirculados que caen 

del domo hacía la bse, estando en contracorriente con los gases calien-

tes que vienen del combustor ó segundo gasificador, la velocidad de reci.!:_ 

culación de estos sólidos es 100 veces la alimentación del carbón. Estos 

sólidos evitan aglutinamiento del carbón cuando le elimina los volatíles, 

el calor requerido para la gasificación carbón - vapor de ·agua, lo pro~ 

porciona los gases calientes que vienen del combustor. 

Una cal se le agrega a el eliminad9r de volátiles - desulfuri-
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zador para eliminar el azufre que se encuentra presente como H2S, poste

rio:cmente el gas crudo que sale del primer gasificador ó eliminador de -

volatíles - desulfurizador pasa a un ciclón donde se le eliminan los re

siduos de carbón que se al:i.Jllentan a el segundo gasificador, en donde son 

gasificados con aire y vapor de agua a 2100 ºF, la ceniza resultante se

eliaina por la base del ccnbustor. 

El gas l:iJrpio pasa a una unidad recuperadora de calor, quedan

do listo para transportarse, este gas tiene bajo poder calorífico, apro

xiwad•ente 136 BTIJ/ft3 • 

Un diagrama s:iJrplificado de este proceso se encuentra en la Fi 

gura V - 18. 

Este proceso unicamente ha s i do desarrollado para producir S1iG 

de bajo poder calorífico, sus trabajos aún se encuentran a escala labora 

torio. 

XIV. - PROCESO WELIKAN - GALUSHA 

En este proceso e l carbon es previamente molido, se seca y se

al:imenta por el dOllO de un gasificador que tiene un distribuidor. Por la 

base del gasificador se al:i.Jllenta una mezcla de vapor de agua - oxígeno,

exi.sten gasificadores con o sin agitación . Este agi tador se encuentra li_ 

geraaente abajo de la superfici e del l echo del carbón con movimiento ~

horizontal manteniendo así uniforme el lecho . 

Las condiciones de operación de el gasificador son una presi~n 

at:.ósferica y una temperatura de 1000 a 1200 ºF, la ceniza se elilllina..,.... 
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continuamente por la base del reactor. 

En este proceso se puede emplear aire para sustituir a el oxí 

geno, produciendo gas crudo de bajo poder calorífico. 

El gas crudo que abandona el gasificador pasa a una sección 

donde se elimina el polvo que lleva, posteriormente, pasa a una sección 

recuperadora de calor, 

El gas es caaprilllido y los siguientes tratamientos se le hacen 

con el fin de aumentarle su poder calorífico, para ello, es convertirdo 

parte del gas a hidrógeno para ajustar la r elación H
2

/co a 3:1 el gas -

es finalmente purificado, metanado y deshidrat~do, quedando listo para-

transportarse a su lugar de consumo. 

• 
Un diagrama sumplificado de este pr oceso se ilustra en la Fi-

gura V - 19, 

F.n las tablas V - 1 y V - 2 se · encuentra una comparación de -

los diferentes procesos para la gasificación de carbón, en la Tabla V-1 

se encuentran los porcesos probados comercialmente, en la Tabla V - 2 -

los procesos que se encuentran en el desarrollo aún de planta piloto ó-

laboratorio. 

Debemos aclarar que la diferencia básica entre las diferentes 

tecnologías se encuentran en el gasificador de carbón, el resto de los-

procesos ó sea la eliminación de partículas sólidas, la conversión para 

aumentar la cantidad de hidrógeno en el gas crudo y disminuir la canti-
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14 plaatas instaladas hasta la fecha. 

Existe• 5 plantas • escala ind us trial en coae--
trucci6n. 

~odo tipo de carb6n except e aquel fuertemente 
aglutinante 

SNG , como s ubproductos aceite pesado y azufr e. 

Veatajas del proceso 1. - Este proce$O ea el rn& s p r obado a escala co--

De,.veatajae del 
Proceso 

mercial . 
2 .- Re quiero poc o con s umo d e oxigeno. 

) . -

1 . -

Opera a presi6n e l gasificador, po r ello el 
gas c rudo no neces ita una compresión para 
seguirlo procesa nd o. 
Requ i ere de una planta productora de o2 

2.- Re quier e c ompreei 6n para Al SNG producido. 

) .- Requic<· c carb6n mo lido . 

T1pica compoai:.:i6n J cl ¡;ns ;: r udo X ~!.ol .Sec o 

CH4 10 

H2 J8 

co ., .. 
- ~ 

H2S 

co2 2fl 

# de gaei ficadcres pa r o planta 
" de 250 W.ISCFD 

25 - JO 

PllOCiSO KOFPEHS - TCT7, EK 

Keppere Gabh 

El gasiticad•r ceneiete en unos quemad•rea ceaxiales l atera les , 
pe r donde ae alimenta el carb6n, ex1geno y vaper de agua, -

el carb6n es gasificado casi c ompleta e instantan.aaente, el 
product• sale por la parte euperier del gasificader y per la 
parte inferier salen cenizas. 

16 plantas en eperaci6n 

Se realizan eatudios para la p•sible instalaci6n de planta• -
i ndustriales. 

Tede tipe de carb6n, ~lquitrln, hidrecarbure• peaadea, c•ke. 

SNG y azufre. 

1.-
2 .
) .-

1.-
2 .
). -
4.-

5.-
6. -

Sol•aente ae tienen 'e subproductee •zurre y eaceria. 
Se puede aliaentar gran Tariedad de aateria priaa 
Se puede •edificar la aliaentaci6n a etre preceaa, reali
zand• un caabie ligar• en el gaaificador. 

Opera a baja preei6n ( ataeefhrica ) 
Requiere planta preductera de O 

0 Alta teaperatura de •peraci6n e6 el gaeificader JOOO F 
Requiere gran aetailaci•n, ya que el gas cruda del gasifi
cader casi ne c•ntiene aetane 
Requiere alta compreei6n para el SNG preducide. 
A~n ne existen plantas en censtrucci•n 

% 14el Sece 

o 

36 

56 

6 

-
18 - 20 

PHOCESO WINKLE!l 

Winkler 

El gaeificader presenta una &l i •entacién de carb6n y de• ali
aentac ionee de vaper de agua y exigene en aua partee laterales 
inferieres, aqui e l carb6n •e gasifica, existe e tra zen• de -
reacci•n en la parte superi•r del gasificader, dende ae vuel
ve a aliaentar vaper y exigen• para que reacci enen c en lea ga 
••• calientes producido• en la parte inferi•r del gasificader. 

16 plantas en eperaci6n 

Se realizan estudies para la p•sible instalacian de plantas -
industriales. 

Tede tipe de carb6n. 

SNG y azufre. 

1.-

2.-

1.-
2.-
J.-
4.-
5.-

6.-
7.-

Se pueden agregar hidrecarburea liquides en la gaaifica--
ci6n del carb6n. · 
Ne •• preducen hidrocarbures y alquitrane• ceae eubprodu~ 
tea. 

Requiere planta productora de O 
Op•ra a baja presi6n ( ataearhrfca ) 
Requiero un secade preTie el carban • 
El 70 % de l• ceniza ace•paña al gas crudo. 
Hoquiere •etanacian, ya que e6le el 2 % de CH4 ee produce 
ea el gasiricader. 
Requiere una alta coapresi6n para el SNG preducido. 
Aún ne existen plantas en censtruccién ni funcionando a -
eecala industrial. 

% 14el Sece 

2 

35 

48 

15 

10 - 20 
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dad de CO de tal manera que la relación H2 : CO sea de 3:1, la elimina-

ción de C02 y H2S y la metana.ciéin, son básicamente iguales en todos los 

procesos. 

Estas tablas comparativas se hicieron con el fin de facilitar 

la selección de tecnología más apropiada ·para México. 



170 

ELECCION DE LA TECNOLOGIA MAS APROPIADA PARA MEXICO 

Analizando los diferentes procesos para la obtención de SNG a 

partir del carbón, podemos concluir lo siguientes. 

1,- Unicamente tres procesos han sido probados comercialmente 

en el mundo, estos son: Proceso Lurgi, Proceso Koppers - Totzek y Proc~ 

so Winkler, entre ellos debemos seleccionar el mas apropiado, ya que -

consideramos poco prometedor el realizar un estudio de un proceso aún -

en etapa de desarrollo y adaptarlo a las necesidades nacionales en una 

escala comercial, 

2.- El proceso mas probado comercialmente, ya que existen 5 -

plantas en construcción en los Estados Unidos, las cuales producirán 

250 MMSCFD cada una, es el proceso Lurgi, entre los dos procesos aún se 

encuentran en estudio su posible instalación a escala industrial en los 

Estados Unidos. 

3,- Considerando lo anterior y además teniendo en cuenta que

na existen limitaciones en el empleo de la materia prima ( el carbón de 

la cuenca carbonífera de Coahuila no presenta propiedades fuertemente -

aglutinantes ), consideramos que el proceso Lurgi es el que resulta mas 

apropiado para la posible instalación en México de una planta producto

ra de SNG a partir de carbón mineral. 



C A P I T U L O V I 

BALAN~ IE MATERIA Y ENERGIA 

INTIIOIJOCCIOO 

En base a la tecnología que se considera más adecuada (Proceso 

LURGI) a continuación desarrollaremos un balance de materia y energía de 

la planta. 

La base de cál.culo es una producción de 290 MMSCFD de gas a la 

salida de la planta. 

Para dicho balance di vidilllOS la planta en cuatro secciones, se 

gún el proceso que se lleva a cabo en cada una de ellas, es tas secciones 

son: 

SECCICE 100 GASIITCA.OOR DE CARBOX 

SECCION 200 C~ERSIO~ DE GAS CRUOO 

SECCI~i 300 U.VADO RECTISOL 

SECCIOS 400 

RAI.AlfCE DE MATEBIA Y E!IBRGIA. SECCIOX 10::1 ( GASIFICADJR ) • 

CORRIENTE 0 
Componente Carbón sólido a 77° F '! o psig 

Composición Carbón fijo 53% 

Kat. Volátil 20% 

Cenizas 23% 

Otros 4% 
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w
1 

= 460.6 ton/hr de carbón 1,015,438.76 lb/hr 

CORRIEXTE 0 
Componente : Vapor de agua a 410 psig sobrecalentado 1055.4ºF se debe -

alimentar vapor en una relación Hiü/C de 2.16 

w2 = 2.193,347.72 lb/hr 

CORRIENTE 0 
Cooiponente : Oxígeno de limites de batería a 410 psig y 900ºF 

La relación de o2/c 0.29 

de tal forma que : 

w = 
3 

( o. 29 ) ( w 1 ) 

w = 3 294,477 .24 lb/hr 

CORRIEXTE 0 
Componente Cenizas a la salida del reactor 

w4 = 203,087.75 lb/hr 

CORRIENTE 0 
Componente : Gas crudo a 1700ºF y 380 psig. 

La productividad se lleva a cabo de la siguiente nanera: 

El total de la materia volátil ( 20% ) reacciona según la siguiente 

reacción: 

Materia volátil ---.. aJ + H
2 

Del carbón fijo el 13.58% reacciona coo. oñgeno en la cama d@ carbón pa~ 

ra dar co
2 

según la siguiente reacción: 
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el 56 % de carbón fijo reacciona con agua para dar hidrógeno y monóxido

de carbono según la siguiente reacción a 1700°F. 

l 700ºF 

el 22.65 % también del carbón fijo reacciona con hidrógeno para dar meta 

no según la siguiente reacción: 

e + 2H2 
l 700ºF 

el 7.17 % restante reacciona para dar aceites pesados, nafta y alquitrán. 

Las cenizas que lleva el carbón alimentado son extraídas por -

la base del reactor. 

Otra reacción que se lleva a cabo es entre el monóxido de car

bono producido y agua para dar dióxido de carb~no e hidrógeno según la -

siguiente reacción: 

El 54.9 % del CO producido reacciona según la reacción ante---

rior. 

El 12.57 % del hidrógeno producido reacciona con los residuos

de carbón, así como el hidrógeno y el azufre para dar aceites pesados •. 

La Tabla VI - 1 se presenta el balance de materia en el reac--

tor. 
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T A B L A V I - I 

COMPONENTE E N T R A D A 
lb mol/hr lb masa lb mol 

SALIDA 
lb masa 

Mat. Volátil 16923.97 203087. 75 

Carbón fijo 44848.54 538138.54 

Cenizas 233550.91 30463.16 

Otros 40617.55 

Hzº 121852.65 2193347. 72 56413.26 1015438. 76 

Oxígeno 9202.41 2944 77. 24 

co 19075 .01 534100.48 

30120.96 1325322.24 

10154.39 162470 .20 

39094.39 78188. 78 

507. 72 17262.46 

AC, Pesados 136911.61 

3300157 .69 

De tal manera que la composición a la salida del gasificador -

se tiene: 

y 
co 0.1632 

C02 
0,4057 

CH4 
0,0496 

Hz 0.0238 

H
2

S 0.00527 

Nafta, Aceite, etc. 0.04184 



0.3104 

1.0044 
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Para el balance de calor en los gasificadores se calcularon 

los calores de reacción para cada una de las reacciones que se llevan a-

cabo en él. 

Para el cál.cu.1D se usó este sistema que a continuación se enun 

cia: 

Se dispone de los datos de calor de formación de cada wa de -

las sustancias a 25ºC por lo que se requiere el siguiente método: 

1.- Enfriamiento de los reactivos hasta la temperatura de - · -

reacción. 

2.- Reaccilio a 25ºC 

'Il::::. Hfi ) prod. (!~Hfi ) reac. 

3.- Calenta.iento de los productos. 

Para la reacción ( a ) 

Materia volátil CO + ~ reacción endotérmica(a) 

(::. H = 
1 

- 498,314,893.9 BTU/hr 

~~ = + 955,609,108.3 BTU/h r 

AH
3 

= + 2 78,8:>9 ,020. 3 BTU/ h r 

llHt "' t 736,103 235.1 BTU/hr 
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Para la reacción ( b ) 

l:lHl = - 203,179 ,141.5 BTU/hr 

~Hi = - 1174,131,529.0 BTU/hr 

l:lH3 = + 148,5 78,999. 4 BTU/hr 

----
~H = -t 

1228,731,672.0 BTU/hr 

Para la reacción c ) 

e + ~o co + ~ 

llH1 = - 852,867,014.5 BTU/hr 

ll ~ = + 1433,992,462.0 BTU/hr 

6 H3 = + 587, 752. 712.1 BTU/hr 

t. Ht = + 1168,648,160.0 BTU/hr 

Para la reacci6n ( d ) 

co + Hzº 

~Hl = - 658,308,948.1 BTU/hr 

l:.Hz = - 411,384,704.8 BTU/hr 

AH3 = + 750,236,619.1 BTU/hr 

ti,Ht = - 319,457,083.8 BTU/hr 

Para la reacción ( e 

e + 2~ 

AH1 = - 398,837,943.5 BTU/hr 

reacción exotérmica ( b ) 

reacción endoténrica( · c · ) 

reacción exotérmica ( d ) 

reacción exotérmica ( e ) 
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ti.Hz 3Z6,973,311.6 BTU/hr 

t:.H3 + Z4Z,588,319 .8 BTU/hr 

AHt = - 483,ZZZ,935.3 BTU/hr 

Para la reacción ( f ) 

s + Hz HzS 

6H1 31, 892, 900. 5 7 BTU/hr 

6Hz 4,400, 403. 86 BTU/hr 

b.H3 + 5,768,199.87 BTU/hr 

------------------------------
6Ht 30,5Z5,104.56 BTU/hr 

reacción exotérmica ( f ) 

Las reacciones que se llevan a cabo para dar los aceites pesa-

dos, alquitrán y nafta también tienen una liberación de calor de ----~-

5Z,584.14. BTU/100 lb de carbón alimentado. 

De tal manera que se tiene : 

4H = ~ 5Z,584.14 (1,015 ... 438. 76) 
100 

- 533,959,739.Z BTU/hr 

También se tiene que tomar en cuenta el calor que absorb"en los 

reactivos al entrar al reactor 

Para el carbón el cual se alimenta a Z5ºC (77ºF) 

Q = + 447,017,974.l BTU/hr 

Para el oxígeno el cual se alimenta a 900ºF 

Q = + 54,183,81Z.Z3 BTU/hr 

Para el vapor de agua, el cual entra sobrecalentado a 1500ºF 

Q = + 171,Z07,849.0 BTU/hr 
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El calor a eliminar en el reactor está dado por: 

Reacción ( a ) . + 736,103,235.1 

Reacción b 1,228,731,672.0 

Reacción c ) + l, 168,648,160 .o 

Reacción d 319,457,033.8 

Reacción ( e 483,222,935.3 

Reacción ( f ) 30,525,104.5 

533,9 59' 739. 2 

+ 447 ,017 ,974.1 

+ 54,183,812.23 

+ 171,207,849.0 

~H 18, 735,454.5 BTU/hr 

CORRIENTE 0 Condensados a 420 psig y 200ºF 

Q gasificador 
w53 = Q vapor 

q vapor 

>-./ 420 psig 

Cp 1 vapor 

Q vapor 

cP ( 449 - 200 ) + " 

1,204.7 BTU/lb 

1.0 BTU/ lb ºF 

( 1.0 ) ( 249 ) + 1,204. 7 

W53 = 12,888.12 lb/hr 

1,453. 7 BTU/lb 

CORRIENTE 0 Vapor de agua a 420 psig y 452 ºF 

W54 12,888.12 lb/hr 



179 

CORRIENTE~Cenizas 

w6 30,463.16 lb/hr 

CORRIENTE~Gas crudo limpio a 1700ºF y 370 psig 

Es el gas que después de salir del gasificador es pasado por -

un filtro con el fin de limpiarlo, dejando libre de las cenizas que lle-

gó a arrastrar. 

w7 = 3,300,157,69 - 30,463,16 = 3,Z69,694,53 lb/hr 

La composición en masa para el gas crudo queda de la siguiente 

manera: y 
Fracción Masa 

co 534 ,100. 48 lb/hr 0.1633 

coz 1 • 3Z5. 3ZZ. z 4 o. 4054 

CH4 16Z ,470. ZO 0.0497 

Hz 78,188.78 O.OZ39 

HzS 17,Z68.46 0.05Z8 

Aceite, nafta, etc. 136 ,911.61 0.0415 

Hz O 1,015.438. 76 o. 3106 

3,Z69,694.53 0.99978 

CORRIENTE~Gas crudo limpio a 1500°F y 368 psig 

Se pretende al bajar la temperatura que el alquitrán presente-

en el gas crudo condense y pueda ser separado de la corriente. 

El 51.86 % de los aceites pesados son alquitrán, el 14.4 % es-
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nafta y el 33.74 % es aceite. 

Considerando que a 1500º F y 368 psig condensa el total del al-

quitrán, el calor que deberá ser eliminado está dado por la siguiente ex 

presión: 

presión: 

+ w alquitrán ')... alquitrán 

El cálculo del C de la mezcla está dado por la siguiente ex-
p 

.... 
c mezcla L. c . Y. ) 

p ~sl pi 1 

COMPONENTE FRACCION MASA c BTU/lbºF c y. 
p p L 

co 0.1633 o .28 0.045 

coz o. 4054 0.305 0.1237 

CH4 0.0497 1.65 o. 8184 

Hz 0.0239 3.45 o .0821 

H2S 0.0052 0.33 0.0017 

Alquitrán, aceite, nafta, 0.0415 0.41 o .01715 
etc. 

H20 o .3106 0.57 o .1769 

1.265 

De la tabla anterior se tiene : 

CP mezcla 1 .265 BTU/lb ºF 

El calor de condensación del alquitrán es 

A. l 15ooºF 118 BTU/lb 

w 1 . ~ a qu1tran = w11 = 71,002.36 lb / hr 
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El calor a eliminar es: 

q8 = ( 3,269,694.53 ) (1.265) (1700-1500) + (71,002.36) (118) 

q
8 

= 835,610,994.5 BTU/hr 

CORRIENTE ~ Condensados a 250 psia y 200 ºF 

El calor que los condensados pueden eliminar es: 

qvap = C t,. T 
p + ). \ 250 psi a 

qvap = ( 1.0 ) ( 401.5 - 200 ) 

qvap = 1,146.5 BTU/lb 

El flujo de agua que se requiere 

835,610,994.5 BTU/hr 
1,146.5 BTU/lb 

728,836.45 lb/hr 

+ 945 

es: 

CORRIENTE <§> Vapor de agua a 250 psia 

wlO w9 

w10 = 728,836,45 lb/hr 

CORRIENTE 0 Alquitrán a 1500ºF 

wll = 0.5186 w aceite ) 

0.5186 136 1911. 61 

w11 = 71,002.36 lb/hr 

CORRIETIE 0 Gas crudo a 1500ºF y 365 psig 

El gas crudo es enviado a la sección de conversión con el fin-

de ajustar la relación F-z / CO para la metanación. 
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w12 3,269,694.53 - 71,002.36 

w12 = 3,198,692.17 lb / hr 

La composición del gas al dejar la sección de gasificación es; 

lb Fracción Masa 
y 

co 534,100 .48 0.1669 

co2 1,325,322.24 o .4143 

CH4 162,470 . 20 0.0508 

Hz 78 ,188. 78 0.0244 

HzS 17,268.46 0.0054 

Aceite, nafta, etc. 65,909.25 0.0206 

Hzº 120152438.76 0.3174 

3,198,698.17 0.9998 

El diagrama de flujo de proceso para la sección de gasifica---

ción se presenta en la Figura VI - 1 • 
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BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA, SECCION 200 ( CONVERSION 

En esta sección se pretende aumentar la relación H2 / CO a los 

límites de 3.8 - 4.0 para tener una metanación efectiva. 

El 48% del gas crudo pasa al reactor de 

por lo tanto la corriente 0 se di vide en dos 

0· 

la "Shift Conversión"

q ue son la 0 y 

CORRIENTE 0 Gas crudo a 1500 ºF 

w13 0.52 w12 

w13 = (0.52) (3,198,698.17) = 1,663,323.048 lb/hr 

La composición de esta corriente es igual a 12 

CORRIENTE 0 Gas crudo a 1500°F para la conversión 

wl4 = (0.48) (wl2) = wl2 - wl3 

w14 = l,535°,375.122 lb/hr 

La composición es igual a la corriente 12 

CORRIENTE 0 Gas convertido a 1500 ºF y 350 psig 

La reacción que se lleva a cabo en el convertidor es: 

1500ºF 

Se tiene reportado que esta reacción se lleva a cabo en un 80-

81 % sobre catalizador de Fe2o
3 

- Cr
2
o

3 
y no tiene reacciones secunda-~ 

rías. 

En la Tabla VI - 2 se presenta el balance de materia en el ---

reactor. 
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TA B LA V I - 2 

COMPONENTE ENTRADA 
lb mol/hr lb/hr 

co 9,156.0 256,368.0 

co2 14,458.0 636 ,154. 6 

CH4 4,874.1 77 ,985. 6 

H2 18, 765. 3 37,530.6 

H2S 243.70 8,285.8 

Nafta y -------- 31,636.4 
aceite 

H
2
o 27,078.3 4871410.4 

1,535,371.5 

La relación H2 ./ CO = 15.05 

SALIDA 

lb mol/hr lb/hr 

1,739.45 

21,894.89 

4,874.10 

26,187.15 

243. 70 

---------

19 ,661. 81 

48, 704 .5 

963,375.16 

77,985.60 

52,374.30 

8,285. 80 

31,636.44 

353 '912 .58 

1,536,274.48 

La composición en masa y en base húmeda de la corriente a la sa 

lida del reactor es: 
Y¡ 

co 0.03170 

co2 
0.62 70 

CH4 0.0503 

Hz 0.0341 

H2S 0.0054 

NAFTA Y ACEITE 0.0206 

H2o 0.2304 ---
0.9995 

Balance de calor en el reactor: 

Esta reacción es exot~rmica y el calor desprendido es dé 14,100 
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BTU/lb mol de agua reaccionando a 1500 º F. 

De tal forma que: 

q = (-14,100 BTU/lb mol H20) ( 

wH2o = 7,416.55 lb mol/ hr 

El calor a eliminar en el reactor es: 

qr = 104,573,355 BTU /hr 

CORRIENTE 0 Condensados a 250 psia y 200 ºF 

q = 1,146.5 BTU/lb 

w =q /q= 16 r 
104,573,355 BTU/hr 

1,146. 5 BTU/lb 91,210.95 lb / hr 

CORRIENTE 0 Vapor de agua a 250 psia y 400. 9 7 ºF 

wl7 = w16 

w17 = 91,210.95 16/ hr 

CORRIENTE 0 Gas crudo frío a 340 psig y 500 ºF 

El gas que no pasa por el reactor se pasa por un enfriador con 

el fin de separar los aceites pesados. 

w18 = w13 = 1,663,323.048 lb/hr 

El calor a eliminar está dado por la siguiente expresión: 

El calor específico de la mezcla está dado por la siguiente ex-

presión: 



c mezcla p 

c mezcla p 

El calor 

~500°F 
aceite= 

El aceite 

waceite 

w . aceite 

187 

""' ~ c pi yi , .. 
0.5323 

latente de los aceites 

110 BTU/lb 

total es: 

(0.3374) wpesados 

(0.3374) (136,911.61) 

El aceite en la corriente es: 

es: 

46,193.98 lb/hr 

waceite 18 (0.52) ( 46,193.98 ) 24,020.86 lb/hr 

De tal forma que el calor q es: 

ql 8 = 888,029,153.1 BTU/hr 

CORRIENTE 0 Condensados a 200 ºF y 250 psia. 

A \250 psia = 1 146.5 BTU/lb 
Cond. ' 

888,029,163.1 
1,146.5 774,556.6 lb/hr 

CORRIENTE 0 Vapor de agua a 250 psia 

w20 = 774,556.60 lb/hr 

CORRIENTE <3> Aceite a 500°F 

w21 = 24,020.86 lb/hr 

CORRIENTE 0 Gas crudo a 340 psig y 500 ºF 

W22 Wl8 - W21 

w22 1,663,323.048 - 24,020.86 1,639.302.18 lb/hr 
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CORRIENTE 0 Gas convertid<;> a 340 psig y 500 ºF 

El gas convertido es enfriado con el fin de eliminar los acei--

tes que lleva. 

El calor por eliminar en esta corriente esta dado por: 

q23 = w23 Cp mezcla (A T) + waceite A aceite 

w23 = 1,536,274.48 lb/hr 

e = ~ c .Y . = 0.6228 BTU/lb ºF p mezcla ,., pi i 

waceite 46,193.98 - 24,020.86 = 22,173.12 lb/hr 

l 1 110 BTU/ lb .-.. aceite 

q23 = 959,230,784.3 BTU/hr 

CORRIENTE 0 Condensados a 250 psia y 200 ºF 

El calor que pueden aceptar los condensados . es: 

). = 1,146.5 

El flujo de condensados es: 

q23 /).. 

959,230, 789. 3 
1,146.5 = 836,660.08 lb/hr 

CORRIENTE ~ Vapor de agua a 250 psia 

w25 = w24 = 836,660.08 lb/hr 

CORRIENTE <§> Aceite a 500ºF 

w26 = 22,173.12 

CORRIENTE 0 Gas convertido a 340 psig y 500 ºF 

w27 = w23 - w26 
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w27 = 1,514,101.36 lb/hr 

CORRIENTE 0 Aceite a 500ºF fuera de límites de batería 

w28 = 22,173.12 + 24,020.86 

w28 = 46,193.98 lb/hr 

CORRIENTE• 0 Gas convertido con la relación correcta --

H2 /CO hacia el lavado Rectisol a 340 psig y 500 ºF 

w29 = 1,514,101.36 + l,63~,302.188 

w29 = 3,153,403. 548 lh/hr 

La composición de esta corriente está dada en la Tabla siguie!!_ 

te: 
lb y lb mol 

co 326' 436. 75 o .1035 11,658.45 

co2 1,652,542. 72 0.5240 37,557.78 

CH4 162,470.10 0.0515 10,154.38 

Hz 93,032.47 0.0295 46 ,516 .24 

H2s 17,265.40 0.0054 507 .80 

NAFTA 19,715.25 0.0064 -------
H2o 881,940.73 0.2797 48,996. 71 

3, 153,403. 42 0.9999 

Esta corriente ya tiene la relación correcta de ttz!CO la cual-

es: 3.98 
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El diagrama de flujo de proceso para la sección de conversión

se presenta en la Figura VI - 2 . 



¡;-
: 

1
.
 

e 1: 

:: 
: ~ : s . 

! 
1 

: 

I/~, i#'-l• _µ_µ¡_¡_¡_..¡...¡....¡ i ; ; 
• 

1 

1 • ; . ' ' 
: : : 

1 A
 

.,. 
: 

! 
'°'" 

• 
·1 t 

: 
k','5:i'.1"'1-l-ll-l-l-l-¡_¡..+-1: • l 

. 

. . 
: 

: 
; 

1<5'~~ -1-11-1-1-1-+
-l-+

-I ¡ 1 : 

. i 
V>,""#_........_._,...,......_....¡: 

g 
'°' 

: : . 

¡ ~ ~ : : : : ~ 
: 

k',(i;·>
-
1
-
#
~
~
~
~
_
µ
¡
 

; 

~~!i~¡~~ 

: 
·!',.,. 

... 
,.l-+

+
+

+
+

+
-1

-l-IH
 ! : '.: 

. j : i : : ! : ; 
'.1 ~ -

: : 

i 
~¡¡ 

~' 
"e

=
 

:. 
1~ $ ~ ;¡ § !f1r; 

a 

1 
.. z !i • 

~ 
• 

u 

: 
·~ 

e 
e 

.. 

. (D 

©
 

Q) 11------< 

: 

• !:! ., ac 
111 
>

 
• o u 

o o .. • ! u
 

u
 

1111 

• . ... 

(D .. ; ,. . E
 

:: 
o 
,. . ... 

~
 . 

: s 
~
 

u 

"
"
 

.... 
=
~
 

@
 ~
-

º -
... -" 

3 
l; 

D
 

:~ 

®
 

..J 
<

l 

• !:! .. 111 
... o ac 

.. 
... 

. 
. .. 

~ 

" 
• 

.. . ... " 
o 

.. 
:e 

..J 
2 

111 
.; 

..; 
ri 

.. 

.. 
N

 
.. ~
 

>
 ~ 

o 
~
 

. 
!!' 

o .. ... 



192 

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA. SECCION 300 ( LAVADO RECTISOL) 

En esta s ección se hace un lava do al gas, con el fin de elimi-

nar el H2s así como una cierta cantidad del co2 la cual es casi el 50% -

del que lleva la corriente 0 
Al mismo tiempo debido a que la absorción del H2S y co

2 
en eta 

nolaminas (el cual es el solvente) se lleva a cabo a 250ºF, se tiene la-

condensación de nafta presente en la corriente. 

CORRIENTE 0 Gas convertido con la relación correcta de -

H2 / CO a 390 ºF y 335 psig 

w 31 = 3,153,403.42 lb/hr 

Esta corriente pasa por dos cambiadores de calor, el 301 E y -

el 306 E, en el primero de ellos se eleva la temperatura de los gases --

que salen por el domo del absorvedor hasta 485 ºF 

El cálculo de esta carga térmica es: 

q w C AT 33 pmezcla 

q ( 1,408,210.68 ) ( 0.662 ) ( 235 ) 

q 219,075,335.5 BTU/hr 

El calor que libera la corriente de gas está dado por la si---

guiente expresión: 

w30 = 3,153,403.42 lb/hr 
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T l 500 ºF 

WHzO = 881,940,73 lb/hr 

wnafta = 19,715.25 lb/hr 

Aj 335 psig = 1,203. 7 BTU/lb 

Hzº 

).j 335 psig 

nafta 

e . 
pmezcla 

129.53 BTU/lb 

"' I:. ( C .y . ) = 0.5387 BTU/lb ºF 
~.. pi 1 

Sustituyendo en la ecuación se tiene: 

q30 = 1,251,007.000 

CORRIENTE <3> Xafta líquido y agua a 390 ºF fuera de límites 

de batería. 

881,940.73 + 19,715 . 25 

= 901,655.98 lb/hr 

CORRIENTE <3> Gas convertido a Lavado Rectisol a 390 ºF y -

332 psig 

W33 = 3,153,403.42 - 901,655,98 

W3 3 : 2,251,747.44 lb/hr 

La coqiosición de esta corriente es la siguiente: 



194 

CONPONE}ITE lb lb mol y _ 
1 

V-, 1 

co 326,436. 75 11,658.45 0.1449 o .1095 

co2 1,652 ,542. 72 37 ,557. 78 0.7339 0.3530 

CH4 162,470.10 10,154.38 0.0721 0.0954 

Hz 93,032 .4 7 46,516.24 o .0413 0.4372 

HzS 17,265.40 507. &) o .0077 0.0048 

2,251,747.44 106,394.65 0.9999 0.9999 

CORRIENTE 0 Gas convertido limpio a 250 ºF y 320 psig el-

SO % del co2' se absorbe junto con el total de H2S que contenía la co---

rriente. 

COMPONENTE lb lb mol Y. y . 
1 l. 

co 326,436. 75 11,648.45 0.2318 0.1338 

0)2 826 ,2 71. 36 18, 778.89 0.5867 0.2156 

CH4 162 ,470 .10 10 ,154. 38 0.1154 0.1166 

Hz 93,032.47 46,516.24 0.0661 0.5340 

1,408,210.68 87,107.96 1.0000 1.0000 

CORRIENTE 0 Gas convertido y limpio a 485 ºF y 315 psig 

La corriente <€;> pasa por el interc¡¡mbiador 301 E absorbien -

do el calor liberado por la corriente ~ , en este intercambiador y

calentándose hasta 485 ºF 

q33 = 219,075,335.5 BTU/hr 



W34 = 1,408,210.68 lb/hr 

~T = __ __._ __ 

w34C? mezcla 

"" 
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e 1 = ~ (e .y . ) = o.662 BTG/lb •r 
p IEZC a •ª I pi.- 1 

~T= 
219,075,335.5 • 

(1,408,210.68) (0.662) = 235 F 

T = 235 + 250 = 485 ºF 

CORRID.TI 0 Condensados a 250 psia y 200°F 

w35 = 1 ... 251,007.00 - 219,075,335.5 
1,146 . 5 

W35 = 900,071.23 lb / hr 

CORRI~TI ~ Vapor a 250 psia y 400.95 ºF 

w56 = 900,071.23 lb/h r 

CORRI~ 0 DF....A a 320 psig y 300 ºF 

W57 = 2,439,476.5 lb/hr 

Con la siguiente concentración ( en % Masa ) 

CORR!fil.TI <B> DE.A a desorbedores ( Fuera de lÍmites de bate 

ría) 

w58 = 3,283,013.26 lb/hr 
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Con la composición siguiente: 

CO~O!'.t:XTE ;; ~lASA 

co2 40.0 

e2s 0.52 

DEA 59.48 

La corriente <3> pasa a la sección de metanación, en la 

cual se produce casi el 60 % del metano que finallm!nte lleva el SNG. 

El diagrama de flujo de proceso para la sección de Lavado con 

Dietanolam:i.na (Lavado Rectisol) se presenta en la Figura VI - 3. 
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BALANCE DE ~TERIA Y ENERGIA. SECCION 400 ( METANACION ) . 

El gas lavado es pasado a esta sección con el fin de aumentar·· 

su contenido de metano. Esta última sección de la planta es con el fin -

de darle mayor poder calorífico al SNG. En esta secci6n se produce casi" 

el 60 % del metano contenido en el SNG final. 

Al entrar a esta sección, la corriente 0 se divide en ~
dos corrientes y la presión es reducida a 290 psig. 

El 40 i. de la corriente 0 sigue la corriente 0 es -

decir: 

CORRIENTE <3> Gas limpio a 485 ºF y 290 psig 

Por lo tanto 

w 36 ( o . 4 ) ( w 35 ) 

w36 = 563,284.27 O lb/hr 

La composición es la misma de la corriente 34 

CORRIENTE ~ Gas limpio a 485 ºF y 280 psig 

El 60 % de la corriente 0 sigue esta corriente: 

W37 = W35 - W36 

W37 = 844,926.41 lb/hr 

CORRIENTE <§:> Gas metanado recirculado a 290 psig y 945ºF 

w
38 

= 355,403.56 lb/h~ 

Con la siguiente composición en masa: 
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y~ 

co 0.0Z2Z 

co2 0.0241 

CH4 0.6886 

H2 0.0053 

Hz O O.Z598 

CORRIENTE 0 Mezcla de gas metanado con gas limpio a 700°F 

WJ9 '" 918,687.83 lb/hr 

La concentración final de la corriente 

Y. 
l. 

co o .104Z 

coz O.Z55Z 

CH4 
O.Z708 

Hz O.OZ93 

Hz O 0.0695 

La relación H2/co = 3.94 

CORRIENTE ~ Gas metanado 

w40 = 918,687.83 lb/hr 

y. 
l. 

o .08Z 7 

0.1288 

0 . 3760 

0.3265 

o .0858 

La formación de metano a partir de CO y Hz procede de acuerdo-

a la siguiente reacción: 
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( 1 ) 

Esta reacción se lleva a cabo a 700 ºF y 285 psig en un 95 %. 

Para reducir al mínimo el contenido de hidrógeno entra al reac 

tor un exceso de co2, el cual es utilizado para reducir el hidrógeno a -

bajo contenido. Esto es posible por la siguiente reacción: 

co2 + 41Ii ( 2 ) 

En la Tabla VI - 3 se presenta el balance de materia en el ---

reactor: 

TABLA V I - 3 

COMPONENTE ENTRADA SALIDA 
lb mol lb lb mol lb 

co 4,945.16 138, 464.65 2,233.55 6 ,539 . 42 

co2 7,706.22 339,073.76 6,826.79 300 ,378. 97 

Cll4 22,482.43 359 '718. 89 24,629.46 394,071.47 

Hi 19,523. 31 39 ,046 .62 2,143.59 4,287.18 

H2o 5,129.65 92,333.84 11,846.10 213,229 .95 

La composición a la salida del reactor es: 

COMPONENTE 

co 0.0051 

0.1494 

0,0469 
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0.5391 

0.2593 

El cálculo del calor de la reacción se hace de igual manera --

que en la· seccion de gasificación: 

Para la reacción ( 1 ) 

A Hl = - 76 ,313,990.09 

~ Hz = - 392',,969 ,,865 .10 

f:i.H
3 

= + 67,922,850.97 

A Ht = - 401,361,004.20 BTU/hr 

Para la reacción ( 2 ) 

(:,,. H1 = - 22,141,642.16 

A 1Ii = - 63,013,052 .25 

6.H
3 

= + 19,006.688.23 

A Ht = - 66 ,148,006 .18 BTU/hr 

El calor total generado por la reacci6n es q40 

q40 = 467,5091 010.4 BTU/hr 

El aumento de temperatura esta dado por: 

AT= Q 
w e p mezcla 

"' e el = r. e . y . = 0.9275 BTU/lb ºF 
p mez a .. 1..,. pi 1 

AT = 548.6 ºF 

CORRIENTE 0 gas metanado a 841.5 ºF y 280 psig 

W4l"' 918,687.83 lb/hr 
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El calor cedido en el interca=biado r: 

e = .... , e t.: 
- -+ 1 ? =ezcla 

C el = 0.9275 BTC/b =r 
? =ez a 

q41 = 346,306,228.8 B::r/~r 

CORRI~;rr: 0 ~-!ezcla de gas ::eta.7 ado ,. gas li=?io a 71)0 =r 

y 2 78 psig. 

Al mezclarse la corriente que sale del ?ri:ler ::ieta.."l.ador con -

im 60 % de la corriente que viene del lavado ~ctisol se tiene: 

W42 1,763,614,24 l~ /h r 

Despejando la teoperatura ,. sustitu~·endo los datos se tiene: 

T = 700.23 ºF 

La concentración de esta corriente es: 

Y. ~.- . 
1 . 1 

co o .1148 0.0738 

coz 0.4517 o. 1849 

Cl!4 0.2784 o. 3134 

B.2 o .0340 o. 307J 

º2º o .12'.l9 .J.1210 

ª2 / aJ 4.16 

CORRI::::;r:: 0 Gas ::ieta:::.ado a 1,203.17 :.,- ,- 268 ?Sig 



tor: 

~43 = 1,763,614.24 lb/~ r 

En la Tabla VI - !., se ?resenta el '::alance de i:::ateria en el reac 

T ·"' 3 T ' - ·"' ¡· I - 4 

CO~!PO~t:~TE fiTRA.DA 
lb col l:i 

co 7,230.81 202,462.91 

co2 18,105.10 796 ,624.55 

CH4 30,686.88 490,990.20 

H2 29,981.44 59,962.88 

H20 11,845.60 213,~20.96 

Las reacciones son las siguientes : 

CH4 + H20 

---.... CH4 + 2H20 

La composición es la siguiente 

co 

co2 

CH4 

Hz 

H20 

Y. 
1 

0.0089 

0.1988 

0.4581 

0.0300 

0.2772 

SALIDA 
lb col lb 

722.48 20,229.57 

16,070.33 707,094.68 

39,220 .81 627,533.03 

2,425.88 4,851.76 

22,409.71 403,374.92 

2 

El balance de calor en el seg\llldo cetanador es el siguiente: 

Para la reacción ( 1 ) 

t H1 - 112,049,874.5 BIT/hr 

AH2 577,019,612.7 BIT/:ir 

= + 99,734,9 20 . 6 STI' /hr 

!J Ht = - 589,364,828. 4 BTr/hr 
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Para la reacción ( 2 ) 

~Hl 50,609.467 .8 BTU/hr 

f::,. H2 144 ,029. 833. 7 BTU/hr 

A H3 + 43,675,970. 7 BTU/hr 

b.Ht = - 150,963,330.8 BTU/hr 

El calor que absorbe la corriente es: 

q43 = 740,328,159.2 BTU/hr 

El incremento de temperatura en la corriente es: 

~ T = 
CP mezcla w 43 

""' cp mezcla .2: c . Y. 
1.:l pl. l. 

0.8344 BTU/lb ºF 

T 503.17 ºF 

La temperatura a la salida del reactor 

T = 1,203.17 ºF 

CORRIENTE ~ Gas metanado a 400 ºF y 264 psig 

W44 W43 

W44 = 1,763,614.24 lb/hr 

La carga térmica del intercambiador es: 

w c 44 p mezcla 

wH 0 = 403,374.92 lb/hr 
2 

( ó. T ) 

1

264 psig 
A. H 0 = 1,202 BTU/lb 

2 

q44 = 1,666 ,768 1170 BTU/lb 

CORRIENTE 0 agua a 400º F 

W45 = 403,374.92 lb/hr 
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CORRIENTE ~ Gas metanado seco a 400 ºF y Z60 psig 

w46 1,360,Z39.3Z lb/hr 

Con la siguiente composición: 

COMPONENTE y. 
1 

co 0.0124 

coz o.z 750 

CH 4 0.6712 

Hz 0.0415 

CORRIENTE 0 SNG limpio a 360 ºF y Z30 psig 

La absorción de COz se lleva a cabo en un 69 % de tal forma que 

la concentración en el domo del absorbedor es: 

COMPONENTE lb mol % VOL. 

co 72Z. 48 l.5Z 

COz 4,981. 80 10.5Z 

CH4 39,ZZ0.81 8Z .83 

Hz z ,4Z5. 88 5.13 

47,350.97 100.00 

W47 = 871,813. 71 lb/hr 

CORRIENTE <3> SNG recirculado a 360 ºF y Z30 psig 

El Z9 % de la corriente 0 es recirculado al primer metan3-_ 

dor, por lo tanto: 

W43 ( 0.Z9 ) ( W47 ) 

Z52,8Z5.97 lb/hr 
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CORRIENTE <3> SNG recirculado a 410 ºF y 300 psig 

W49 252,825.97 lb/hr 

CORJUENTE <:§:> Vapor de agua a 310 psig y 421 ºF 

w50 = 102,577.59 lb/hr 

CORRIENTE ~ SNG húmedo a 250 psig y 415 ºF 

w
51 

= 355,403.56 lb/hr 

Esta corriente pasa por el calentador para elevar su temperat.1:!_ 

ra hasta 945 - 950 ºF, el calor que absorbe es: 

q51 W51 cp mezcla ( 945 - 410 ) 

q51 = 177,116,252.6 

...... 
c p mezcla ¿ ( C ·Y· 

L ::. \ p1 1 

c 
p mezcla 

o. 9315 

En este crurbiador el gas s alido del metanador se enfría hasta: 

t, T = 120. 35 º F 
w43 c 1 p mezc a 

T = 1,203.17 - 120.35 ºF 1,082. ~2º'1'" 

CORRIENTE ~ SNG a t orre l avadora a 360 º F y 230 psig 

En es ta torre s e eli mina e l co
2 

h as ta un 1.16 % en voltuDen. 
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W52 = 618~987 .74 lb/hr 

Con la misma composición de la corriente 47 

CORRIENTE 0 SNG a compresor a 360 ºF y 200 psig 

El solvente usado en esta torre es una solución de sosa al 15% 

Aquí se absorbe el 90 % de 3,536. 73 lb mol. 

COMPONENTE lb mol % VOL. 

co 511.01 1.68 

co2 353. 6 7 1.16 

CH4 27 ,846. 77 91. 49 

Hz 1,724.16 5.66 

30,486.11 

El peso molecular promedio de este gas es: 

""' PM ¿:_ ( PM. Y·l= 15.7322 lb/lb mol 
~~\ l. l. 

2 
La densidad a cordiciones estandar ( 68 ºF, 1 Kg/cm 

f2 = ( PM/359 ) ( 492/528 ) ( 14.22/ 14. 7 ) ( 1/1 ) 

e = 0.0395 lb/ft
3 

estandar 

/ 
El volumen del gas producido es 

Q = 12,123,225.32 SCFh 

lb 

14,308.28 

15 ,561.48 

445,548.32 

3,449.32 

478,867.4 

El volumen de producción por día al 100% de capacidad de la ~ 

planta es: 

Q = 290 MMSCFD 

CORRIENTE <S> DEA de regeneración a 265 psig y 300 ºF 
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w56 = 1,951,581.2 lb/hr 

limpia totalmente de co2 

CORRIENTE <3> Condensados a 230 psia y 200 ºF 

A = 1,200.1 BTU/lb 

q c H 0 < 193. 7 
p 2 

+ 1,200.l 1, 393. 8 BTU/lb 

1,068,770.2 lb/hr 

CORRIENTE ~ Condensados a 600 psía y 200 ºF 

1-f6oo = 1,203. 7 BTU/lb 

q c p H2o < t::.. T ) + ;A = 1,471.9 BTU/lb 

q41 
235,278.36 lb/hr W59 =--q 

CORRIENTE ~ Vapor a 600 psia y 486 .20 ºF 

w60 = 235,278.36 lb/hr 

CORRIENTE <§> Vapor a 230 psia y 393. 7 ºF 

w62 = 1,068,770.2 lb/hr 

El diagrama de flujo para el proceso de la sección de metana~ 

ción se presenta en la Figura VI - 4. 

Al respecto de esta seccí6n de síntes is de metano, cabe hacer-
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la aclaración de que no ha sido experimentado a escala comercial. Pero-

ya se tienen plantas en etapa de diseño que toman en cuenta esta sección. 

El poder calorífico del gas producido está dado por la ecua---

ci6n ( 2 - 33 ) que es: 

p :: Í::( Y· ) ( P . 
C "-.:\ 1 C1 

En la tabla siguiente se presenta el calculo del poder calorí-

fico neto del gas producido. 

COMPONENTE yi 

co 0.0168 

coz o .0116 

CH4 o. 9149 

ª2 0.0560 

P . (BTU/ft 3
) 

C1 

321.13 

1,009.70 

324.13 

y.P . 
1 C1 

5.394 

923. 774 

18.151 

947.319 BTU/ft3 

El poder calorífico del gas es 947.319 BTU/ft 3 

Todas y cada una de las propiedades de este gas producido pue-

den ser calculadas por las ecuaciones y métodos propuestos en el capítu-

lo II. 
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C A P I T U L O V I I 

CONSIDERACIONES ECONOMICAS 

Hablar de un estudio económico de una planta productora de SNG, 

como tal, es imposible en esta época en la que no podemos justificar una 

planta, debido a factores como los siguientes: 

1.- Se tienen actualmente fuentes de energéticos a menor pre

cio que el gas sintético. 

2.- El SNG no es la única alternativa, ni siquiera la más eco 

nómica, de proveer al país de energéticos en el futuro. 

3.- Para la época, en la cual podríamos justificar la planta

(por mercado únicamente), no sabemos qué condiciones eco

nómicas la rijan, es decir: no podemos predecir factores

como: Desarrollo Tecnológico, aumento de costos, etc., 

que influyen definitivamente en un estudio económico. 

En el presente trabajo únicamente vamos a presentar algunas -

consideraciones económicas, t ales como: inversión requerida, (en el año-

1975) y una estimación de costos de producción. 

Un estimado de la inversión en equipo en plantas productoras -

de SNG de alto poder calorífico, en la década 1975-1985 es de 1700 MMP$

para una planta cuya capacidad es de 250 MMSCFD de gas. 

Para otras capacidades la i nvers ión en equipo puede ser estima 

da mediante la siguiente correlación. 



Inversión Planta A 

Inversión Planta B 

212 

= ( Capacidad A )O· 7 5 

\capacidad B 
---(7-1) 

Por medio de la ecuación ( 7 - 1 ) podemos estimar la inver-~ 

sión de la planta de 290 MMSCFD de la manera siguiente: 

guiente: 

o.75 

--(290 MMSCFD) 1700 MMP$ Inversión ( 290 MMSCFD ) 
250 MMSCFD 

Inversión ( 290 MMSCFD ) 1900.16 MMP$ 

La estimación de la inversión puede hacerse de la manera si-~ 

Inversión en tubería se considera el 30% del costo del equipo. 

La instrumentación de la planta se considera el 15% de la in--

versión en equipo. 

Los edificios y estructuras 20% de la inversión en equip_o. 

Se considera el 10% de la inversión en todo lo que respecta a-

las facilidades requeridas por la planta (oficinas administrativas, ba--

ños de personal, calles, espuelas de ferrocarril, bodegas, tanques de al 

macenamiento, etc.) 

Por lo que se refiere a costos indirectos como son los de ing~ 

niería básica, detallada y construcción, se considera el 35% de la inver 

sión en capital. 
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Los resultados se presentan en la Tabla VII - 1 

T A B L A V I I - 1 

Estimación de la Inversión. 

Costo del Equipo Instalado 

Costo en Tubería y accesorios 

Costo Instrumentación 

Costo Edificio y Estructuras 

Costo Facilidades 

Sub total 

Costos Indirectos 

Ingeniería y Construcción 

Preoperación y Arranque ( 3.9% ) 

Contingencia ( 10.0% ) 

Sub total 

*Inversión Total 

* Pesos de 1975 

MMP$ 

1,900.16 

570.05 

285.02 

880.03 

190.00 

3,325.26 

1,163.84 

130. 00 

330.00 

1,623.84 

4,949. 1 

Por lo que se refiere a los costos de producción podemos ha~

blar de ellos en base estimativa debido a que actualmente no exis te nin

guna planta a escala comercial, por lo que no se cuenta con datos basa~ 

dos en operación real. Por ello se deben considerar con las debidas re--

servas, 
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Los costos de producción se dividen en dos básicamente. 

1,- Costos variables 

2.- Costos fijos 

Los costos variables son aquellos que dependen básicamente del 

volumen de producción y su valor estimado se presenta en la Tabla VII-2. 

TABLA V I I - 2 

Costos Variables de Producción 

Unidad Precio Consumo Costo Variable 

P$/unidad Unidad/MMSCF P$/MMSCF 

Carbón Tons. 250 1.588 397.0 

Oxígeno Ft3 0.5 1167.75 583.87 

Vapor Tons. 25 3.43 85.76 

Servicios (Se considera global) 1,900.00 

Catalizador y Químicos requeridos 400.00 

Total Costo Variable 3,366.63 

Los costos fijos representan todos aquellos conceptos que no -

dependen directamente del volumen de producción. 

L~s conceptos involucrados en este renglón son los sigu~entes: 

a) Supervisión.- En este renglón se considera a todo el personal cali

ficado del cual depende la producción. 

A continuación se presentan las personas consideradas en supe.E_ 

visión y su costo. 
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PUESTO: 

1 Gerente de Planta 

1 Superintendente de Producción 

2 Secretarias 

8 Ingenieros de Turno 

4 Supervisores de .-\rea 

4 Supervisores 

PS/~S: 

15,000.00 

12,000.00 

6,000.00 

60,000.00 

34,000.00 

20,000.00 

Los beneficios de la Supervisión se consideran como el 35% de

la percepción mensual. 

b) ~o de Obra.- El personal obrero considerado para los tres 

turnos, se muestra en la siguiente tabla. 

~!¡() DE OBRA PLA.\"TA DE S~G 

Categoría 

16 Operadores 

20 Operadores 

8 Operadores 

5 Operadores 

A 

B 

e 

A B 

P5/Día 

175.80 

150.75 

110.63 

150.75 

Al igual que en el caso de Supervisión se considera un 35% por 

concepto de beneficios. 

c) ~tenÍJlliento .- Los costos de ~anteni.aiento se consideran 

cOl!lo el 4% de la inversión en equipo . 

. -. 
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~) Indirect os. - En es te reng ló~ se consideran los s i guientes 

?untos: 

Ad!!iinis tración a nivel :ie ?la:i ta. 

~o de Obra Indirecta. 

Personal de Almacén. 

Contabilidad Planta. 

Comunicaciones 

Enfermería. 

Servicio de Comedor 

Vigilancia . 

Relaciones Industriales. 

Laboratorio. 

Se estima que el costo de los conceptos anteriores representa

el 10% del costo total de producción hasta aquí citados. 

e) Depreciación.- Los costos de depreciación se calcularon -

por el método de la Línea Recta y a 10 ~-

años. 

En la Tabla VII - 3 los costos de producción, considerados pa

ra el año de 1975. 
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TA B LA V I I - 3 

Costos de Producción 

Costos Variables 

Materias Primas 

Servicios 

(Base 1975) 

Catalizador y químicos 

Total Costos Variables 

Costos Fijos 

Supervisión 

Mano de Obra 

Mantenimiento 

Indirectos 

Depreciación 

Costo Total 

Total Costo Fijo 

Costo Unitario ( P$/SCF ) 

*Costo Unitario ( P$/SCF ) 

*Sin incluir Depreciación 

P$ 

102,076,491.00 

181,830,000.00 

38,280,000.00 

322,186,491.00 

2,381,400.00 

788,570.00 

76,000,000.00 

40,135,000.00 

494,910,000.00 

614,214,970.00 

936,401,461.00 

3.22 

1.52 
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De la tabla anterior podemos observar que el costo de produc~ 

3 ción por M estandar es de 3.22 pesos, considerando la depreciación y --

sin considerarla es de 1.52 pesos. 

El precio de venta de este gas sería tremendamente elevado en-

comparación con el gas que actualmente consumimos lo que hace no facti~ 

ble la inversión en la epoca actual. 



C A P I T [ L O VIII 

e o N e L u s I o N E s y R E e o M E ~ D A e I o ~ E s 

1) En vista del aumento incontenible de las demandas de energ!_ 

ticos que hasta un futuro previsible continuara apoyandose en los combus 

tibles suministrados por la industria petrolera, es necesario diversifi

car las fuentes de energía. 

2) En México a pesar de la gran demanda de gas natural se con

sidera que no sería factible ni a corto ni a mediano plazo instalar pl3E_ 

t as de gasificac ión de carbón, sin embargo tomando en cuenta la futura -

escasez de energéticos, consideramos que debemos iniciar estudios previos 

a la instalación de plantas productoras de gas natural sintético, lo ~

cual a largo pl azo probablemente sea factible y necesario. 

3) La utilización de l carbón como energético tendría prioridad 

en la generación de energía eléctrica ya que implicaría menores inversio 

nes con respecto a las necesar ias par a obtener gas natural sintético. 

4) El conocimiento que actualmente t enemos de las reservas de

carbon es insuficiente para una planeación adecuada de su utilización 

ya sea en la industria siderúrgica , en la generac ión de energía eléctri

ca ó en la gasificaci ón de carbón, por lo que r ecomendamos intensi f icar

los trabaj os de exploración en las cuencas car boní f eras que se conocen -

hasta la fe cha con el f in de i ncr ementa r las actua l es res ervas positivas, 

así como el resto del país para loca l i zar y cuan t ifi ca r otras reservas -
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de cuencas carboníferas . 

5) Consideramos que las reservas calculadas de carbón podrán -

i ncrementarse sustancialmente si se logra producir a mayores profundida

des ó si se logra producir con mayor eficacia para evitar grandes despe.E_ 

dicios de carbón du~ante su extracción, por el empleo de métodos inade-

cuados , s obre esto pensamos que la nación debe dictar lineamientos de ti 

po obligatorio para las compañías explotadoras en México . 

. 6) Debemos introducir al país tecnologías que permitan el máxi 

mo aprovechamiento de los recursos naturales no renovables y acelerar la 

capaci tación de personal técnico en el campo de los ener géticos. 

7) Consideramos que los precios reducidos de los energéticos no 

son el factor determinante para incrementar el desarrollo de una nación y 

l os costos de es te insumo representan un porcen t aje reducido para la ini

ciativa privada, además sabemos que cada vez es más difícil la obtención

de ener géticos a partir de recur sos naturales no renovables ya que cada -

día s e encuentran a mayor profundidad de la tierra, especialmente los ~ 

hidrocarburos , por ello creemos que la gasificación de carbón tendrá posi:_ 

bili dad de r ealizarse en México antes de finalizar el presente siglo. 
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