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EVALUACION DE LAS TECNOLOGIAS PARA LA PRODUCCION

DE SNG Y SU APLICACION EN MEXICO



CAPITULO I

INTRODUCCION.

A) OBJETIVO

La sociedad industrial que hace suya la tecnologfa y la cien—-—
cia se organiza para el cada vez mas efectivo dominio de la naturaleza,-
para la cada vez mds efectiva utilizacidn sobre sus recursos. Pero en me
dio de ese dominio se encontrd con el hecho de que algin dia sus recur—-
sos, sobre todo los no renovables se terminarfan, obligandola a avanzar-
mds en la tecnologfa buscando sustitutos, caso especifico el de los ener

g€ticos.

La actual escasez mundial de los combustibles es propiciada por-
los mismos paises productores de hidrocarburos, principalmente los de me
dio oriente y Venezuela, que se han agrupado en un poderoso bloque; la -
organizacidn de paises exportadores de petrSleo (OPEP), para conseguir -
un pago mis justo y una mayor distribucidn de las riquezas en las utili-
dades obtenidas por los grandes consorcios petrdleros que durante mucho-
tiempo se caracterizaron por su politica de explotacidn intensiva y en -
ocasiones irracional de los grandes yacimientos, &sta escazes de energé-
ticos ha tenido graves repercusiones en la ecdnomia de los grandes consu

midores de petrdleo crudo.

Para resolver esta crisis, los paises consumidores han impulsa

do la investigacidn sobre el aprovechamiento de los recursos renovables,

entre ellos la energia solar, la edlica, la nuclear y la maremotriz. Sin



embargo, se estima que no serda sino hasta el siglo XXI cuando se logren -
avances significativos v practicos que puedan aliviar la enorme presién ~

que actualmente recae sobre los combustibles fdsiles.

También se esta dando un gran impulso al usc mayor de la ener—
gia geotérmica v a la introduccidn de reactores nicleares come fuente de-
suministro de energéticos. Los investigadores estiman que con los reacto-

res denominados " breeders ( generadores de energia nuclear utilizando-
como materia prima uramio ), actualmente en vias de experimentacidnm, po—

dran 2 principios del siglo XXI resolver el problema de los energéticos -

del hombre.

Una de las opciones mds prometedoras v que probablemente aporta
r3 una gran cantidad de combustidle para el periode de 1985-2000 es la ga
sificacidén del carbdm para cbtener sustituto de gas natural, gas natural-

sintético 3 SNG.

Actualmencte, va se tienen tecnologias para la produccidm de gas
natural sintéticc, algunas de las cuales va 2an sido probpadas a escala in
dustrial, el propdsitc de este tradajo es preseatar v amalizar los aspec-
tos técnicos v eccndmicos zue han de considerarse para que en Méxice se -
monte una planta oroductora de SNG, com ellc, no pretendemos montar una -
planta de este tipc inmediatamente, va que resultaria un fracaso econfmi-
cc, debidc a que 2! zas natural existe v es =&s daratc actualmente, sino-
empezar a estudiar a
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3) ALCANCZ
Lo el desarrollo de la tesis, cretencedos nacer un estudio deta
lladc de las diferentes tecnologias desarrclladas -asta la fecha, para la

produccidn de SNG.

Para ello, tomaremos en cuenta factores como son: Posidbles con-
sumos en MExico, materias primas disponibles v en general, evaluar venta-

jas v desventajas de cada proceso.

CUna vez elegida la tecnologfa m3s adecuada, buscaremos darle —
una capacidad ¥ una localizacidn a la planta de acuerdo a los recuersos -

y necesidades nacionales.

Finalmente desarrollaremos, sobre la tecnologfa elegida, la in-
generia b3sica preliminar, para en base de ello hacer un breve estudio —

P :
econdmico y poder obtener coanclusiones.

C) IMPORTANCIA

Ante la evidencia de la escazes de energéticos derivados del pe
trdleo v la necesidad imperiosa de los mismos, se ha necho importante el-
desarrollo de nuevos métodos de obtencidn de combustibles de alto pcder -

calorifico, aprovecnando los recursos existentes.

Los estudios se nan desarrollado aceleradamente v va existen --

tecaciogias preobadas a nivel industrial para la produccidn de combustibles

coco el

La i=pertancia de la tesis radica ez iIniciar estucdics de zéa

")
ct
|



cion de esas tecnologias a las condiciones en México, el cual en un futu-

ro, tambien se verd afectado por la falta de enmergéticos.



CAPIIVULO I

GAS NAITRAL

A) HISTORIA
Las primeras manifestaciones del gas natural que se tienmen son-

las de los llamados " fuegos eternmos "

, en el medio oriente, aproximada--
mente 3000 afios A. C. y en el cailicaso en el septimo siglo antes de nues—

tra era.

En el siglo VII de nuestra era, ya se explotaban los pozos de -
gas natural en Japon. En el siglo XVII, los pozos de gas que alcanzaban -
hasta 328 ft. de profundidad, eran perforados por un obrero que descendia
en la punta de una cuerda y era sostenido em la boca del pozo. No fue si-
no hasta principios del siglo XIX cuando los métodos de perforacidn se —
perfeccionaron bajo la influencia de los chinos, los cuales, fuerdon los-

mis grandes perforadores antes de los métodos modernos.

Varios siglos antes de cristo habian logrado perfeccionar méto
dos de perforacidén para obtener sal, muchas veces en estas perforaciones
habian logrado encontrar gas natural, el cual era captado en la boca del
pozo por varas de bambll y el gas era usado para alimentar las calderas -
de las salinas, aseg;xraba tambien la iluminacidn de calles, plazas, y el

excedente se quemaba al aire libre.

En Europa las emanaciones de gas natural eran conocidas cono -

" ”

" Fuentes de Fuego " 6 " Fuentes Ardientes ", las cuales intrigaron ver-

daderamente a nuestros ancestros, pero en Europa nunca se llegé a la ex-



plotacidn real del gas natural en la Edad Media.

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

XVIII y debia asegurar practicamente solo la iluminacidn de las ciudades.

Al mismo tiempo la industria del gas natural nacia y se desarro
llaba en los Estados Unidos, La primera explotacidn fué hecha en 1821 en-
Fredonia, Nueva York. En dicha zona se usd para la iluminacidén de las ca-

lles.

En 1840 el gas natural se usaba en el Oeste de Pensylvania para

extraer por evaporacidn, como en China, la sal contenida en aguas saladas.

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

En 1870 una sociedad hace construir el primer gasoducto, el —-—-—
cual tenfa una longitud aproximada de 25 millas y sirvid para alimentar -
gas a Rochester, Nueva York, este gasoducto fué hecho usando madera de pi

no y tenfa un diametro de 0.65 ft.

En 1872 se construyd otro gasoducto de 6.5 millas construido —--
con tubos de fierro y fué construido entre Titusville y Newton en Pensil-
vanyz y servia para alimentar a perticulares, los usos del gas natural se
multiplican y en 1873 en Ohio se usa como combustible por primera vez, en

la industria de la ceramica.

En 1874 se usd en la industria del hierro y del acero en Pitts-
burg, durante este periodo se perforan muchos pozos para encontrar petrd-

leo en Pensilvanya, Nueva York, Ohio, Virginia Occidental, Indiana y al -



mismo tiempo se descubren importantes yacimientos de gas natural que sirve

para alimentar hogares y fabricas de esas regiones y ciudades.

En los afios de 1920 a 1930 se instalardn algunas tuberias de 22-
a 24 pulgadas de diametro y operando a una presidn de 400 a 600 psia, con-
el fin de llevar gas a areas industriales lejanas de la fuente productora-

del gas.

La mayor expansidon tuvd lugar inmediatamente despues de la Segun
da guerra Mundial, cuando varias grandes lineas se construyeron; el diime-
tro de las tuberias de dichas lineas llegd a 30 pulgadas y a una presidn -

operable de 1000 psia.

Una combinacidn de factores como lo fueron, el bajo precio para-
este tipo de combustibles y el que se tenfa de un aumento gradual de los-
otros tipos de combustibles y ademds con las buenas ganancias obtenidas —--
por los iniciadores de la explotacidén del gas natural, contribuyeron entre

si para el desarrollo de esta nueva industria.

B) DEFINICION
El gas natural es un compuesto, el cual esta integrado principal
mente por Metano ( CH4 ), con menores cantidades de Etano ( C2H6 ), Propa

no ( C3H8 ) y Butano ( CAH ) y ademis de no hidrocarburos como Nitrogeno,

10
Acido Sulfihidrico, Bioxido de Carbono, Helio y Vapor de Agua principalmen

te.

C) ESTADO NATURAL

El gas natural se puede encontrar como gas a presidn en rocas po-



rosas bajo la superficie de la tierra, a menudo también se encuentran con
petrdleo crudo & condensados en forma de solucidn y pueden describirse en

terminos generales como la parte voliatil del petrdleo.

El petrdleo y el gas son menos densos que el agua, por lo que -
generalmente se encuentran sobre ella y se presentan sobre cdpsulas de ro
cas porosas O trampas. Estas trampas pueden ser formadas por diferentes -
procesos geoldgicos, movimientos de la tierra, erosidn y procesos de sedi
mentacidn que han creado estructuras favorables para la acumulacidn de pe

tréleo y de gas.

El anticlinal es una estructura causada por una elevacidn de ro
ca; fluidos que alcanzan el domo son retenidos por una cdpsula de roca. -

Figura II-1.

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

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

Una superficie sumergida puede ser truncada por erosidn quedan-

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

Asi mismo el traslape sobre la base de la roca emergida puede-

ser sellada, Figura II-4.

* Pn tales casos el granito pudd haber sido erosionado primero -
por accidn sedimentaria y el petrdleo pudo haberse encontrado en la roca

sedimentaria & en el granito erosionado.

Una trampa estratigrafica se presenta en un solo estrato sin -



FiG.- 11-1 ANTICLINAL

FIG.-ll-2 TRAMPAS POR FALLAS



FIG.-i1-3 TRAMPAS 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 poder permitir la —
acumulacion 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 porcidn de sal pueden existir reservas de pe-
trdlec 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 articulos sobre la geologia del petrd—-
leo y del gas natural que dan teorias sobre su origen, sin embargo, aim -
no existe una teoria completamente satisfactoria sobre su formacidén, la -
mis aceptada, es la que dice que el petréleo se formd a partir de aceites
y grasas depositadas anaerobicamente y a no muy alta temperatura em anti-

guos sedimentos marinos.

El origen de los aceites grasos no se conoce de una manera con-
creta, pero €stos compuestos estan extensamente distribuidos en cantida—

des importantes en la fauna y la flora marina.

El mecanismo de la formacidn del petrdleo y del gas natural es-
complicado, pues debe explicarse su composicidn quimica compleja con las-
limitaciones evidentes de todos los datos geoldgicos conmocidos. Las diver
sas teorias formuladas se basan en los siguientes fendmenos, Descomposi——
cidn de los aceites grasos bajo presidn, accidén de los rayos alfa sobre -

el metano u otros productos orginicos, descomposicidn bactereolégica de -



FIG.-11-5 TRAMPAS FORMADAS POR ARENA COMPACTA

FIG-11-6 RESERVAS 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 orginicos depositados en los sedimentos marinos y accidn ca-
talitica de algunos minerales sobre betunes pesados en los estratos sedi--
mentarios, sin embargo, ninguna de estas teorias pueden explicar la tota-
lidad de las caracteristicas fisicas y quimicas del petrdleo y del gas na

tural.

Aunque existen teorias que consideran origenes distintos para -
el gas natural y el petrdleo, sin embargo, un examen de los gases disuel-
tos en el petrSleo crudo asf como en hidrocarburos liquidos mids pesados -
encontrados en campos productores de gas, son prueba suficiente para con-
siderar al petr6leo y al gas natural miembros de la misma familia, tenien
do el mismo origen. La migracidn de petrdleo y gas a las trampas creadas-
por estructura § porosidad es relativamente ficil de imaginar. El petrdleo
una vez generado puede subir debido a su densidad a una barrera que puede

ser una seccidn de poca permeabilidad donde queda atrapado.

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

que se acumula el petrdleo y el gas bajo condiciones hidrodinamicas.

El agua es el vehiculo por medio del cual el petrdleo y el gas
son conducidos del lugar donde se genmeran a las trampas. Ademds Hubbert-
muestra, Figura II-8, como es posible encontrar gas y petrdleo por sepa-

rado.
PROCESO DE SEPARACION DEL GAS NATURAL Y DEL PETROLEO.

En los primeros dias de la industria del petrdleo, el gas natu

ral y el petrdleo se consideraban sustancias diferentes. Este concepto -
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surgid como consecuencia de que los pozos poco profundos producian gas na
tural G petrGleo; conforme aumentd la profundidad de los pozos generalmen
te se encontrd que el gas natural acompaiiaba al petrdleo y a los hidrocar

buros 1liquidos.

La Figura II-9 muestra las condiciones tipicas de los pozos po-
co profundos, donde la produccidn de petrdleo y de gas natural eran opera

ciones distintas.

Despues de 1925 las profundidades de los pozos alcanzaban 4000-
ft 6 m3s y la presidn de esas reservas alcanzd 1800 psia 6 mis, a esta —
presidon, suficiente gas natural se encontraba disuelto en el petrdleo de-
tal manera que era necesario colocar separadores de petrdleo - gas en la-
cabeza del pozo donde era necesario comservar liquidos volatiles en el pe

trdoleo, Figura II-10.

Por esta &poca también se observd que los pozos profundos pro-

ductores de gas natural producian una " Agua Blanca ". Este condensado &

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

lizarse el termino de condensacidn retrograda. Figura II-11.
PROPIEDADES DEL GAS NATURAL E HIDROCARBUROS VOLATILES.

El comportamiento del gas natural deberid tratarse como una mez-
cla de hidrocarburos y no hidrocarburos; &sto hace que debamos temer un -

conocimiento profundo de las propiedades de &l para su manejo adecuado.

Las propiedades del gas natural que son de mayor interdés para -



512 Psie.

SUPERFICIE

|

11300 ft.

GAS NATURAL
AL A
BOMBA e [

| - )

1400¢4 \

\-PETROLEO

AGUA

FIG-11-8 POZOS POCO PROFUNDOS PRODUCTORES DE GAS NATURAL
Y PETROLEO




GAS

PRESION
200 PsI|
TEMP 40" \ | 1
LIQUIDO ] [ puzomon
o
DE 6AS
A TUBERIA PASA
[ eoNpENSADO | . ORUOO
L ________
L___——=
|
L P
A PLANTA DE
EXTRACCION

[ PORCENTAJES MOLECULARES DE LAS CORRIENTES

| COMPONENTE  CORRIENTE GAS SEPA- GAS VEN- LIQ. ALMA-

P— ORIGINAL____ RADO________ TEADC____CENADO___|
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tratamientos de ingenieria son las siguientes:

a.- Coeficientes de Difusidn.

b.- Factores de Compresibilidad.

c.—- Densidad.

d.- Factores Termodindmicos como: 1.- Capacidad Calorifica.
2.- Calor Latente.
3.- Entalpia de Mezclas.

e.- Poder Calorifico.

f.~ Propiedades Criticas.

g.- Limites de inflamabilidad.

h.- Viscosidad.

i.- Conductividad Térmica.

Las composiciones promedio del gas natural mexicano se encuen-

tran en la Tabla II-1.

Las constantes fisicas 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 ley de los gases ideales representada por la ecuacidn:

PV = n RT (2-1)
donde;

P.- Presidn del gas.



ZONA

BIOXIDO DE CARBONO
NITROGENO

METANO

ETANO

PROPANO

ISOBUTANO Y
PESADOS

AZUFRE
PODER CALORIFICO

NETO KCAL / M3 A 20°C
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TABLA TII-1

COMPOSICIONES PROMEDIO DEL GAS NATURAL MEXICANO

S UR
% MOL

0.1

8.900

GAS L .

NORTE POZA RICA
% MOL % MOL
0.02 =
0.17 ———
95.65 92.70
3.92 6.83
0.27 0.47
0.01 ——
. 5.15
8.930 8.900

P .

MEZCLA TIPICA:

BUTANO

80 7

PROPANO20 2%

TOTAL

100 %
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V.- Volumen del gas.
n.- Ndmero de moles.
T.- Temperatura del gas.

R.- Constante de los gases.

El gas natural sigue esta ley a bajas presiones y altas concen-
traciones de metano y se pueden predecir las relaciones PVT con un 5% & -

mis de error.

Ahora bien si se requiere mayor presicidn en los cdlculos & las
condiciones de presidn son elevadas, la ecuacidén de los gases ideales se-
vuelve inadecuada debido a las suposiciones que se hacen para su determi-
nacién, como lo son, que el volumen de las moléculas es cero y que las —-

fuerzas de interaccidén molécular no son ciertas.

Hay dos métodos comunes para corregir esta ecuacidn para obte--
ner la relacidén PVT de los gases reales, el primero de ellos es insertar-
un factor de correccidn, 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 grafica como -
matemdticamente, como una funcidn de la presién'y de la temperatura y cem
posicién del gas. En las Figuras II - 12, 11 - 13, se encuentran las gra-
ficas de Z vs. Presidn Pseudoreducida; teniendo como pardmetro la tempera
tura Pseudoreducida; dicha presidn y temperatura pseudoreducidas se en--—-—

cuentran de la siguiente manera:
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Compresibilidad Z = PV/RT
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Ple=PB /P (2-3)
T‘R=T/T'c (2-4)
donde:

P'r .- Presidn Pseudoreducida.
P.~ .- Presidn del sistema ( psia )

P'c .- Presidn Pseudocritica ( psia ).

'T'R .— Temperatura Pseudoreducida.

T .- Temperatura del sistema ( °R )

'I"C .— Temperatura pseudocritica ( °R ).

La presidn y la temperatura pseudocritica se encuentran de la -

manera:
B 30 Ry) (2-5)
L=t
-~
= Z(“bl)(?ci) . (2-6)
donde:

Wi .- Fraccidn mol del componente i en la fase gaseosa.
Pe; .- Presidn critica del componente i.

Te; -- Temperatura critica del componente 1i.
Ver Tabla II - 3.

El segundo método de prediccidn del componente sobre el comporta

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

tores de correccidn. Estas ecuaciones son las llamadas ecuaciones de esta-



Constituyente
Mecthane..............
Ithane................
Propoing.ue. woneisa s
Isobutane.............
n-Butane..............
Isopentane.............
n-Pentane. ............
Isohexane, 121°..
Isohexane, 140°%........
n-Hexane, 155%.........
Isoheptane, 174%.......
Isoheptane, 194%.......
n-Heptane, 209%........
Isooctane, 229%.........
Isooctane, 240%. .-.......
n-Octane, 258%... ola
n-Nonane........
N-DECane.:: .o i oo
Pelim... oo wue s yugess »
Ailcoses 5 spraans ¢ e o
NitTOgen. . o o+ « wincoinio w
ONYROI i 50 i 5 srpevasens
Carbon dioxide. ........
Hydrogen sulfide.......

Feso |

| Tempe
cutar | Critics
(SRAAY L “m
16.04 343.3
30.07 519.8
44 .09 666.0
58.12 734.7
58.12 765.3
72.15 820.8
72.15 845.6
86.17 880.9
86.17 896.5
86.17 914.1
100.20 937.6
100.20 055.9
100.20 972.3
114.22 99
114.22 1019
114.22 1024.9
128.25 1071
4228 | 104
s0 | 9.4
29.0 238 4
28.02 | 226.9
320 | 27.9
44.01 347.7
34.08 672.4

Presion

Critice
_Psim.

673.
708.
617.
529.
550.
483
489.
450.
440
439.
417
400
396.
379
391
362,
331
306

EN T N O

33.
547
492
730

1073
1306

GAS NATURAL

TABLA II-3 PROPIEDADES CRITICAS DE LOS CONSTITUYENTES DEL
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do, la mds simple de ellas es la ecuacidn de Van der Waals, en la cual se
incluyen correcciones por el volumen ocupado por las moléculas y las fuer

zas de atraccidn intermoleculares.

(Bhal) (V=b)=rs {2=7)

"

Las constantes de Van der Waals " a y b " varian segiin los com-

ponentes y estan dédas por la Tabla II - 4.

Muchas otras ecuaciones de estado han sido propuestas, &stas re
quieren de mis constantes que deben ser determinadas de datos experimenta

les. Asi tenemos la ecuacidn de Beattie - Bridgeman:

S (- ) e (- 5] - el (z-8)
donde:

a,b,c,Ao,Bo son constantes dadas para cada uno de los constitu

yentes en la Tabla II - 4.

Una ecuacidn que ha sido muy empleada en la determinacidn de la

relacibén PVT para gas natural es la de Benedict- Webb - Rubin.
-yat
) 3 ¢ X o
P= RTA + (B AT - Ay~ 55 )+ (WRT -a)d + S ‘Tf%"“)e( 2-9)
donde:

d.- Densidad molar

BO,AO,CO,a,b,c, .~ Son las constantes niimericas para compuestos

puros y funcidn de la composicidn para mezclas como el gas natural. Ver -



CONSTANTES.

Nan der
Beattie - Bridgeman| Benedict - Webd - Rubin
Waalas
Substanciss

at bt |Ae X 1073 e Bs b e X 107 As . Ba CeX 10¢ a b eX 10 aX1? | ¥ X

Methaoe. .. 1.2:53 0.04278| 8.5863 | 0.2972| 0.8950(—0.2542| 11.986 | 6,995 25/0.682401 275.763| 2,984.12( 0.867325 498.106, 511.172, 1%
Ethane.. 5.489 |0.06380| 22.174 0.9389| 1.508 |40.308 84.08 [15,670.7 [1.00554 | 2,194.27 | 20,850.2 | 2.85393 6.413.14 | 1,000 14 30
Propane. 8.664 |0.08445 44.951 1.173 | 2.899 |+0.6877{112 10 (25,915.4 |1.55884 | 6,209.93 | 57,248 0 | 5.77355 | 25.247.8 2.498.77 56
Isohiutane. . ..[12.87 0.1142 | 62.614 1.7895 3.771 |41.233 [280.27 (38,587.4 [2.20320 [10,384.7 [117,047 10 8890 55,9i7.7 441498 87
n-Butane.. 1447 10.1226 | 67.102 1.9481] 3.944 |+1.509 [326.98 (38,029.6 |1.99211 [12,130.5 [113,705 10.2636 61,9256 4,526 23 87
Isopentane. 18.05 0. 1817 Lo covsivifownessnsfvaenons]eoronnssl veee....| 4,825.382.56386 (21,336.7 226,002 171441 136,025 6.957.77 [1.18
. 19.01 0.1460 (106570 2.4187 6.311 |42.236 [373.70 |45,028.8 [2.51096 [25,017.2 246,148 171441 {161,306 7.439.92 1,21

5,443.4 12.84835 140,556 2 |l29.90| 28.0032 296,077 11,5839 11L71

n-Hexane 2439 01738 | cacaa ]eniai i finenindfecnsinidininiens

n-Heptace 31.51  [0.2654 (205.600 3.214411.344 |+3.072 |373 70 (66,070.6 |3.18782 57,984 0 626,106 38 9917 (483,427 17,9058 (2,30
Nitrogea 1.390 [0.03013| 5.0702 | 0.4192' 0.8083 ~0.1107 3.92

Carbon dioxide. 3.592 [0.04267| 18 880 1.1425 1.6781)+1.1500, 61.66

Hydrogen sulfide. .| 4.431 |0.04287
Helivm.. .| 0.03412/0 02370 0.08146| 0.9586( 0.2243( 0 0.0037,
5.464 0.03049,

0.2444 [0 02661 0.7448 |—0.0811( 0.3358 —0 6983 00471
4.471 10 05714] 23.200 0.7052) 1.9473|40.5762) 21.19 |12,503.6 10.891950| 1,602.28 | 15,645.5 | 2.20678 | 4,133.60 | 731.661 | 2%
.| 8.379 (0.08272f.........[...cc0ni]ennnnn Yessvasasl ceeea...(23,049.2 [1.36263 | 5,365.97 | 46,758.6 | 4.70997 I 20,0830 |1,873.12 46

5 -—

TABLA II - 4 CONSTANTES DE ECUACIONES DE ESTADO.
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Tabla II - 4.

Y para mezclas estan definidas como siguen:

Bc = i_\uﬂ(eea)

. (2-10)
Y " Ya
Ao = (H N R ); (2-11)
ot
e =(& ¥ ot A (2-12)
bas (é” \ )l (2-13)
oo :(i\"d; a:’)
o e (2-14)
c = ( ii Y G )
= v,)‘ (2-15)
= L Y
oL '(?;3 . . (2-16)
- ."!
Y :(%l‘t\‘\) ) (2_17)

Las constantes de cada uno de los constituyentes se encuentran -

en la Tabla II - 4 .

Otras propiedades importantes son: La Difusidn, la cual la pode-
mos definir como un fenomeno irreversible, tendiente a establecer la uni--
formidad en las concentraciones y pueda considerarse como un movimiento es
tadistico de una clase de moléculas dentro de una mezcla de 2 § mis clases
de moléculas, cuando existe un gradiente de concentracidn, temperatura & -
presidn. Este desplazamiento de masa es directamente favorecido por la exi
tacién de las moléculas e inversamente favorecido por el tamafio de las molé

culas que se desplazan.

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

haber difusién.
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Para el manejo de la difusién se aplica la Ley de Fick, la cual

tiene la siguiente expresidn:

A) Para estado estable:

%:-DA% (2-18)
B) Para estado inestable
.a_N_=_D3"C (2-19)
dt I x*
En donde:

N.- Nimero de moles del componente gaseoso que se difunde.
t.- Tiempo.

A.- Area.

C.- Concentracién del componente que se difunde.

x.- Distancia a través de la cual se lleva la difusidnm.

D.- Coeficiente de difusidn.

El coeficiente de Difusidn se puede predecir a partir del compor
tamiento de la moléculas. Guilliland ha correlacionado coeficientes de di
fusidn para gases a 1 atmosfera de presidn, por medio de la siguiente ex-
presidm.

Y (L 2\
c.0ou3 T [+ )

(Vtv’ = Vn‘h )l P

D= (2—20)

En donde:

T.- Temperatura absoluta ( °K )

Ha- Peso molecular del gas A
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Mb— Peso molecular del gas B
V.- Volumen molar en el punto de ebullicidn normal cm3/ Mol.
P.- Presi6n total en atmosferas.

D.- Coeficiente de difusidn del gas. cmz/ 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 prediccidn de coeficientes de Difusién para un constitu—

yente en una mezcla de multicomponentes, la ecuacidn de Wilke puede usar-

se:

S v -3
D} = = (2-21)
N8 s e Yo
*—_— ..
Das Oac Do
En donde:

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

una mezcla.

DAB'- Coeficiente de difusidn del componente A en el sistema AB

Dpc™ Coeficiente de difusidn del componente A en el sistema AC

¥; o Fraccidén mol de cada cemponente.

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

de gases naturales como una funcién de temperatura, presidn y gravedad —-

del gas.



FIGURA II - 14 DENSIDAD DE GASES NATURALES.
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PROPIEDADES TERMODINAMICAS

Los principios de la termodindmica encuentran amplia aplicacidn
en correlacionar y predecir propiedades de gas natural: Por ejemplo el --
efecto de la presidn sobre la entalpia de un gas puede ser cidlculada de -

los datos PVT.

El calor latente puede ser cidlculado de las curvas de presidnm -

de vapor.

Las propiedades de mayor interes son: El calor especifico, calo
res de vaporizacidn y el efecto de la presidén sobre la entalpia de flui--

dos compresibles.

Existen cartas de Entalpia - Entropia para gases naturales que-
permiten la prediccidn de los cambios de temperatura cuando &stos se ex--
panden & se comprimen. La propiedad de los flui@os, la cual denota el ca-
lor requerido para aumentar § disminuir su temperatura es la entalpia H,-
los cambios de entalpia con los cambios de temperatura T § en la presidn-
P para fluidos en una sola de las fases estan dados por la ecuacidn:

2

2
H,—“ﬁStr«“**S(%X“ (2-=22)
1 i

Los efectos de la temperatura {inicamente sobre la entalpia es -

el calor especifico a presidn constante Cp.

CP=(%%)P ) CE-27

El efecto de la presidn linicamente sobre la entalpia esta dado-

por la siguiente ecuacidn:
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[V
(Eﬂi) =VY-T S
v P

® (2-24)
donde:
V = Volumen
Para gases ideales @—‘;)T'—‘ @] (2-25)

Por lo tanto, se propone una ecuacidn alternativa en la cual los
cambios de entalpia con respecto a la presidn estan relacionados con el --

factor de cmpresibilidad.

(3—-*3> -_-51‘(3_2_ )
aP.‘_ P aTP ( "26)

Los calores especfficos son determinados experimentalmente en un
calorimetro, usualmente a una atmdsfera de presidn. Para gases naturales -
el calor especifico a una atmfsfera de presidn es una funcidn de la tempe-
ratura y de la gravedad del gas & del peso molecular. En la Figura II - 15,
se encuentra una grafica para obtener estos valores. La gravedad del gas -

es usada para identificar la 1linea de los diferentes calores especificos.
EFECTOS DE LA PRESION SOBRE LA ENTALPIA Y EL CALOR ESPECIFICO

La ley de los estados correspondientes que establece que dos sus
tancias deberan tener propiedades similares a condiciomes correspondientes
con referencia a una propiedad b3sica tales como la temperatura y la pre--—
sidn crfica, por ejemplo, a una temperatura doble de la temperatura criti-
ca y una presidn igual a 4 veces la presidn critica, el Metano y el Estano
deberdn tener la misma desviacidn Z de la ley de los gases ideales, ha ser

vido para correlacionar los efectos de la presidn sobre la entalpia,tam-—-



FIGURA II - 15 CALORES ESPECIFICOS PARA HIDROCARBUROS GASEOSOS
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bien ha sido conveniente el uso de la expresién-—f%ﬁ, de tal forma que —-

los efectos de la presidn se obtengan a temperatura constante.

Esta variacidn se presenta en graficas donde se tiene la presidn
pseudoreducida y temperatura pseudoreducida del gas natural, en donde la-

segunda actlia como pardmetro. Ver Figuras II - 1l6a y II - 16b.

La capacidad calorifica & el calor isobarico es una funcidn de -
la presidn para los gases reales. Existen grdficas como la mostrada en la-
Figura II - 17, en los cuales se pueden encontrar esas variaciones. En di-
cha grafica se tabula el Cp a la presidn atmbsferica y a la presidn de re-

ferencia, los otros pardmetros son la temperatura y la presién reducida.

El calor especifico a volumen constante Cv esta relacionado al-
calor especifico a presidn constante Cp para gases ideales de la siguien-

te manera:
Cp = Cv+R=Cv+ 1.99 BTU/1b mol °F (2-27)

La relacién Cp a Cv es conocida como k y es muy {til en el cil-
culo de compresiones adiabaticas para gases ideales, los cuales siguen la

relacidén a entalpia constante.
PVk - Constante (2-28)

En la Tabla II - 2, estan dados los valores de la relacidn de -

calores especificos.

P

El calor latente G entalpfa de vaporizacidn para sustancias pu-
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FIGURA LI - 16 » EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA ENTALPIA PARA GASES NATURALES
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FIGURA II - 17 CORRECCIONRES ISOTERMICAS POR PRESION PARA CAPACIDADES CALORIFICAS
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ras es la energfa necesaria para vaporizar una unidad de la sustancia a -

temperatura y presidn constante. El calor latente esta relacionado a la -

curva de presidn de vapor por la ecuacidn de Clausius - Clapeyron.

4P | 8% a5 (2-29)
aT TAvV AV
donde:
dP
/aT = Pendiente de la curva de presién de vapor.

AR = Calor latente.

i = Temperatura absoluta.

Av = Aumento de volumen hasta vaporizacidn.

AS = Incremento de entropia hasta vaporicacidn.

Los diagramas de entalpia como funcidn de la entropia, presidn-
G temperatura son muy utiles en la prédctica de la ingenierfa. Existen dia
gramas de este tipo para gases naturales, los cuales estan basados en los
calores especificos dados en la Figura II - 15, la relacidn %; de las Fi-
guras II - 16a y II - 16b y la relacidén de fugacidades f/P dada en la Fi-
gura II - 18, en donde f es la figuacidad y esta definida por:

P
In £f =1nP - j (1-2)/Papr (2-30)

©

Y se presenta generalmente como una funcidn de la presidn y tem

peratura pseudoreducida.

Los diagramas Entalpia - Entropia 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 FARA GAS NATURAL DE 0.6 DE GRAVEDAD.ESPrCLIFICA.

4y

7

L 0

AR A7,

74

o

ENTALPIA - ||

S

ESPECIVFICA. -

TRCPIA
GAS DE 0.6 DE GRA-
EDAD

e

N

8000

<
Tom q1

Q
s}
Q
M

/018 eydreiug

BTU / 1b mol °F

Entropia




-2000 ry s 1T it T +
desliasiate: R P R o HEEHHS Soapt :
1 T e w s L T I ¥ = L o rame +H
=16 -14 =12 -10 -8 = =4 e 4 6 10 12

Entropia BTU/1b mol °F

FIGURA II - 20 DIAGRAMA ENTALPIA - ENTROPIA PARA GAS NATURAL DE 0.7
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El gas natural es una mezcla y el ci@lculo de sus propiedades de
be hacerse como tal. Una de las m3s importantes es la entalpia, la cual -
esta influenciada por la concentracidn de cada uno de los componentes de-
la mezcla y cada uno de ellos tiene la influencia parcial sobre la ental-

pia total de la mezcla, de tal manera que:

H = ‘2‘_@;)(“-\) (2-31)

Mse2cLp Lal

donde:

Ty Fraccidén mol del componente i
Hi .— Entalpia real del componente i
El c3lculo de la entalpia de cada uno de los componentes puros-—

se puede hacer mediante el uso de la siguiente ecuacidn:

(o) (33
O T Ho- W He - H -
Wons e [(R) « w(52) ] e
donde:

W® .- Entalpfa ideal del fluido.
H .- Entalpia real del fluido.
T. .- Temperatura critica en una mezcla pseudocritica.
(Ellﬁ bl— Desviacidn de la entalpia por concepto de la presidn
(?EJLYQ- Desviacidén de la entalpia por concepto de la no esferi-
cidad de las moléculas.

W .- Factor acéntrico.

H° la podemos encontrar en las Figuras II - 23 y II - 24,
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o u \(®
(EE;__> la encontramos en la Figura II - 25.

)]
(fv-ﬁ Y la encontramos en la Figura II - 26.
RTc

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

PODER CALORIFICO

El poder calorifico es el calor liberado cuando una unidad de -
combustible es quemada bajo condiciones especificas. En la Tabla II - 2 -
se encuentran los poderes calorificos para cada uno de los constituyentes

del gas natural como sustancia pura.

El poder calorifico de los diferentes gases naturales puede ser
cidlculado a partir de el andlisis del gas y del poder calorifico de cada-
uno de los constituyentes, suponiendo que los componentes siguen la ley -

de los gases ideales § volumenes aditivos.

En los cilculos a seguir, aplican la siguiente ecuacidn:

"

o= o3 ()l (2-33)
A=t
donde:
Pc = Poder calorifico del gas natural.
M = Fraccidn mol del componente 1i.
Pe; = Poder calorifico del componente i.

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

manejo son los limites 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 PRESION SOBRE LA ENTALPIA.




FIGURA II - 26 EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA ENTALPIA ( CORRECCION PARA
FLUIDOS REALES )
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ignicién de la mezcla liberando calor y energfa, el cual, es primero absor
bido por los productos de combustién. E1 aumento de la temperatura de los-—
gases, causan un aumento a la presién y bajo confinamiento puede dar como-

resultado una explosidn.

Hay dos composiciones aire - gas natural que son los liImites de-
inflamabilidad. E1 limite mds bajo corresponde a la mfnima concentracidn -
del gas combustible que soportaria la combustidn; el 1imite mayor corres—-

ponde a la concentracidn mixima.

En la Tabla II - 2 se enlistan los limites de inflamabilidad mayor -

y menor para cada uno de los constituyentes del gas natural.

Los limites para cada uno de los diferentes gases naturales son

cidlculados en base de sus diferentes composiciones por la formila:

N N N3 + A
LTS L R G S = -
L' IY Nz N, N ( 2 34 )

donde:

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

los limites mds bajos en moles § en % en volumen.

=
[}

Limite inferior de cada uno de los constituyentes como —--
constituyente puro en moles & en % en volumen.
La influencia de la presidn sobre los limites de inflamabili--

dad para el gas natural estan dados en las Figuras II - 27, II - 28,

Por Gltimo, cabe aclarar que los limites inferior y superior -
de inflamabilidad puede aumentarse por la adicidn de diluyentes, este --

efecto es debido en parte a la baja concentracién de oxfgeno en el aire.
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VISCOSIDAD

Un conocimiente de la viscosidad es esencial en el estudio de -

la dindmica de fluidos y por lo tanto en los cdlculos de ingenierfa.

El concepto de viscosidad fué postulado primero por Isaac New--
ton y posteriormente verificada experimentalmente, por el flujo de flui--

dos a través de capilares por Poiseville.

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

por poise. Otras unidades mis comunes son los centipoises.

La viscosidad cinemitica es la realcidn de la viscosidad abso-

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

A _ Centipoise
€ gr / cm3

Centistokes (2-35)

La viscosidad para gases a presidn atmdsferica estan dados en -

la Figura II - 29.

La viscosidad de mezclas gaseosas puede ser cdlculada mediante-

la siguiente expresidn:

A =

by
\iﬂ M3 31JM1
s

donde:

Mo -~ Viscosidad de la mezcla.

Viscosidad del componente 1i.

x

3¢ .- Fraccidn mol del componente i,

M{ .- Peso molecular del componente i.
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Para gas natural existen graficas de la viscosidad contra la --
gravedad del gas, teniendo como pardmetro a la presidn, todo ésto para --

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

CONDUCTIVIDAD TERMICA

La conductividad térmica es la propiedad fundamental de las sus
tancias que gobiernan la transferencia de calor por conduccidén. 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 mezcla, existe una

correlacidn para obtener la conductividad térmica de la mezcla y es:

R
Km = + K'L +
I YR 1 Rt p oY ) il

TR ot R g Ayt Ve hepy & R gst* Ram .‘?\,‘ we

+ X3 5 P (2-36)

2% 4 e
\* Agn nt R 3—:' + Ry %3-"
donde: kl’ k2, k3, .... Son las conductividades térmicas de --

los componentes puros.

Yqs Yp» y3, we+s.. Son las fracciones mol de cada uno -

de los componentes de la mezcla.

157 1,2
Y, A
v i 9 S 2
A‘z: q (% IE(_\_(I_Y\_,_) \ 4 \/Tl | + Sv2 /1 (2= 375
1 Ma \ My \x S/t v S/

donde: 4 .- Viscosidad

M .- Peso molecular



Tempe =200°F

At

iz
dEisEi it
San:

I

HH

32

=it

Ht

R

0.100
0.080'

=60°%F

' fr.-,.

0.200;
0080

0.010)

16

o
i A
“
|)
IS
o
-8
=8
®
o»
-
=
1o &
=l
3
(=]
5
3
9
S
s
(=]

0.008!

EA

1

© 0.020

a
o
a

0.010

A HHHH

o

;

0015

+gdp .!..:-oo-.;

0010

05 06 07 08 09

0.008ES

10

1

1.0

05 06 0.7 08 09

0008l

Gravedad B)

Gravedad A)

o
] o
H L
T fad
B rﬂw o
: IR T -
N SR
251 S i ~
ha e b
e R 4 it
i inaa, 0
s i [ =
2asd k H -
Hh H n
e E
TN a &
o , T T T
: i iEsesasist g
P sessiaul sl ||| possase HH
=P SRR thbrE
S e
S o 3
! HH ®
s o
2 HiLE ~
i HHHH 1
) I T
S ©
& S
- s
S g O owouw 0 o ©
€ g gEIEEL B 5 g8
¢ © o© goco S o o© S o
840 PEPTSOOSTA
o
S ~
] .
o -
T
HEE o
T =
* o T i
: Bl @
T T
i’ e )
E NG -
; HiisRhms N
g TN it -
= X T -
E H HEHE
g s tasei O
25 : shesszas Y
: = e
N HH -
S = @
S i e s o)
Wk : N
um o
it o [ i H.
n “M FHS
H . 54 S
m ® M H 3
i aga) T3
> 3 - S @O
[} cwow O o ©
§8 feizRgig ¢ 8
© o © Ocoo o © o (=] c o
cgd) PEPTBOOSTA

S
&

Gravedad E)

Gravedad D)

\ 200 ™ 300 E) 400°F

2) 60%F By 100

FIGURA II = 30 VISCOSIDAD PARA GASES NATURALES



5C

Fyo
=
o
8 ]
T _l‘
o .IO =y
B TR0
o
<
o =
5 o 3
o M 2 1 -9 5
Q5 —Q &
m pmmu &
o 3 &
g N, &
) g8
mm; S =
X
i = ! %E 1l o
g 2 8 4 8 g 2 = 2
) 3 S o =) S <) o =
S S S o IS} & 5] S o
s9sTOdT3US]) DBPTISOr “TA sosTodTausn peprsoostp
T m L i T w
T B T .J
IV S AN
N il mARY
y, ‘,4 & Am bl \
AN m iike} - \Y m
1 AR\ < g TR <
H~ ufd m 1 | A ¥
- A9\ = : PN
SRR oS BB,
S Ee SliatiR RS S s St \ S
EY R PRSI BAVA Lo TENNA “o
Aum.xfwwo.. 7|?ra W ,HWUO -
e NS ] NEDTONTY o
i n,.;.Zme%/ < ES o N 8
JHEHI SRR 852 S0X €0
T 7T A1 . -t —— I
B .\Ilu H O™ g, -\ o o o [N
228 IEEE= u/pbﬂ 5 HECNSEH §
1T d HAHENNN 3 T FAEN\E g
3 ._HHW WP/AI/ o .41. L o
RS 2 Enme=s &=
] AN 1)
- - - e AN "—P AV
8 ¢ Im
R X ¢
- 1
2z : !
2 2 °® g 9 S o N
) S <] <] S 3 =) 3
S S S S S S S S
S9STOATIUS]) PEPTSOISTA sastodrqua) p®p

TSOOSTA

)

LAS SIGUIENTES GRAVEDADES

3 VISCOSIDAD PARA GASES NATURALES DR

11 -

FIGURA

ESPECIFICAS A) 0.6, B) 0.7, C) 0.8 , D) 1.0



0039 PE——

|
0038 =Ll

0037 S g
0.036

S5 R (MR W
- —

0035

0034

0.033

0.032

0031

0.030
0.029

0.028

»
& o027

™~

fue 0026
°
o 0025

»
& 0.024

0]
o 0.023

2 0.022

M 0021

@ 0.020}—
)

= 0019

- o018
»

0.017

o 0016

1Y
i 0.015

® 0014
3

T 0013
-] 0

S 0012

0.011
0010

0.009

0.008

0.007

0.006
0.005

FIGURA II - 32 CONDUCTIVIDAD TERMICA DE GWSHS A PRESTON ATMOSFERUCA..



60

S .- Constante de Sutherland. Tabla II - 5

1/2
Syew .~ ( Sl 32 )

o
T .- Temperatura absoluta K

USOS.- Anualmente se consumen cantidades enormes de gas natu-—-—
ral como combustible para la produccidén de calor y energia y en menor —-—
proporcidén como materia prima, para la fabricacién de niimerosos produc--

tos quimicos.

El consumo de gas natural es generalmente con fines industria-
les aunque cantidades considerables se emplean en el consumo dom&stico.-
Los productos quimicos obtenidos del gas natural son: Negro de humo, ---
hidrdgeno, que se pueden obtener a partir de la fabricacién del negro de
humo y por la reaccidn directa del gas natural y de vapor de agua. Entre
los productos quimicos intermedios se puede citar: Etileno, Acetileno, -

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

Estos productos intermedios intervienen fundamentalmente en la
fabricacién de cauchos sintéticos, plasticos, resinas, insecticidas y di

solventes.

Los hidrocarburos que se obtienen del gas natural son princi--
palmente: Propano, Butano y Pentano, &stos se venden como gasolina natu-

ral 6 gasolina ligera y como gases del petrdleo licuado ( LP ).

Estos productos se utilizan principalmente como aditivos en --

. . ¥4
las gasolinas de refinerfa, combustibles para calefacciln, componentes -

para cauchos sintéticos y nimeroros procesos quimicos.



TABLA 1II-5

CONSTANTES DE SUTHERLAND PARA GASES

GAS 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



CAPITULO ITII

GAS NATURAL SINTETICO ( S N G)

HISTORIA
Hasta la fecha han sido desarrollados diferentes procesos pa-
ra la obtencidn de SNG, existen procesos que utilizan como materia prima

principal: Nafta, gas licuado, petrdleo crudo o bien carbdn.

En Estados Unidos existen 10 plantas productoras de SNG, que-
tienen como materia prima derivados del petrdleo, gas licuado o nafta, -
11 estdn en proyecto y 25 estdn suspendidas o canceladas debido al in---
cierto futuro que presentan estas materias primas, de esto, podemos dedu
cir que no es conveniente para México un proceso para producir SNG a par

tir de estas materias primas.

La materia prima mds prometedora es el carbdn, considerando -
que en México disponemos de este energético, aiin cuando no estan cuanti-
ficadas exactamente nuestras reservas, ya que su uso se ha limitado a la
industria siderlirgica, minero metaliirgica y el€ctrica, consideramos que-
se debe planear su uso como energético a fin de planear y aliviar la car
ga que pesa sobre la industria petrojera, la cual proporciona un 927 de-

los energéticos en uso actualmente en México.

Por ello, enfocaremos nuestro estudio a la produccidén de SNG-

a partir del carbdm.

Antiguamente el gas se obtenfa calentando el carbdn en ausen=
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cia de aire, el gas se distribuia en varias ciudades para el alumbrado -
de casas y calles, posteriormente en el siglo XIX la electricidad despla
z8 a el gas en el mercado del alumbrado, el cual se utilizd para usos do

P -
méesticos.

A medida que el mercado del gas crecid, se hizo necesario en-
contrar otros métodos mejores para surtir las demandas del gas, el proce
so mds ampliamente usado para fabricar gas era conocido como "gas de ---
agua". E1 proceso era tipo ciclico, consistia en un lecho de antracita o
coke que se calentaba quemando una parte del carbdn en una cama con aire,

los gases calientes que se desprendian calentaban el resto del carbdn.
La reaccidn consistia en:

C+ 0y + 4N, ———mm—m- €O, + 4N, (3-1)

Cuando el carbén en la parte superior de la cama se calentaba,

la reaccidn reversible comenzaba a ocurrir.

C, + C + &N, —=—m--m- 200 + 4N,

2 (3-2)

Cuando la cantidad de CO en el gas existente era considerable,
se suspendia la entrada de aire y la cama de carbén caliente reaccionaba

con vapor de agua segin la siguiente reaccién.

C + B0 ———— 0 + H, (3-3)

E1 calor requerido para esta reaccion endotérmica, lo propor-

ciona el carbdn caliente, cuando la cama de carbdn se enfriaba hasta el-
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punto en que la reaccidn es lenta, se suspendia el flujo de vapor y vol-

via a repetirse el ciclo empleando aire.

El gas producido durante el proceso anterior tiene un poder -
calorifico de 300 BTU/ft3, por lo que se enriquecia; el proceso de enri-
quecimiento se llevaba a cabo también en un proceso ciclico, los gases -
de la Gltima etapa del proceso anterior, los cuales contienen CO son que
‘mados para calentar un recipiente que contiene ladrillos refracta—-—
rios, cuando los ladrillos refractarios estan suficientemente calientes-
se detiene la entrada de gas y un aceite se introduce sobre los ladri---
llos calientes, aqui las moléculas del hidrocarburo se rompen en hidro--
carburos con pesos moleculares menores, €stos se mezclan con el gas obte

nido a partir del carbdn para ajustar el poder calorifico.

El proceso '"gas de agua" tiene mucheas limitaciones, los proce
sos ciclicos son caros y problemidticos para operar y mantener, ademds la
eficiencia del proceso es baja y el aceite empleado para enriquecer el -

gas aumenta considerablemente los costos.

Para evitar lo anterior se implantd un proceso en el cual el-
producto obtenido tenfa un poder calorifico de 135 a 150 BTU/ft3, se eli
‘mind el problema del transporte produciéndolo practicamente en los pun--—
msucmmmyen%mpmww,hcma@cn%nmudm%awmm%

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

C + 02 +* 4N2 w—————— C02 t 4N2 (3-4)

C + €0, 20 (3-5)



¢+ By e @ & B (3-6)

A pesar del bajo poder calorifico, el oroceso para producir -
"

gas fué mucho menos costoso por unidad de calor gue con el oroceso ''gas-

de agua'.

El desarrollo de nuevas ; mejores tecnologias para la produc-—
cidén de combustibles sintéticos se na hecho debido a la creciente deman-
da de energéticos v a la futura escasez de energéticos derivados del pe-
troleo, las investigaciones tecnolSgicas nan sido orientadas a la bisque
da de nuevos combustibles que sean capaces de sustituir a los anteriores
v que puedan utilizar recurscs naturales disponibles comec lo es el car--

bon, el cual es un energético que no ha sido aprovechado en MExico.

Existen tecnologias para convertir carbdn en gas natural sin-
tético (SNG), sin embargo el costo del SNG fabricado por gasificacién —-

del carbén es mayor al precio actual del gas natural.

En la Figura III-1 se presentan las rutas para producir com—

bustibles a partir del carbdn.

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

dos rutas:

Una ruta produce gas de bajo poder calorifico solamente (100-

& P | - : > &
a 250 BTU/ft”), el proceso consiste ea un tratamiento previo del carbém,
sigue una gasificacidn en la cual la generacidn de gas se lleva a cabo -

por la reaccion de vapor de agua con carddn, el calor necesario para lle
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var a cabc esta reaccifa, lo prosorcicra sizultizeazents uma iatreduc—-
¢ibén de aire v finzlmente una lizcieza del gas, la cuzl se lleva a cabo-
en una torre de absorcidn en donde elizinar—os HyS v CDZ, el zas creduci-

do contiene cantidades considerables de zitrdgeao iatrccducide por el ai-

re empleado para la combustidn del carbom.

La segunda ruta produce gas de medio (250 - 530 BIt/ftj) o al-
to (950 - 1000 BIt/ft3) poder calorifico, el proceso consiste en wm tra-
tamiento previo del carbdn, sigue una gasificacidn en la cual la genera-
cidén del gas se lleva a cabo por la reaccién de vapor de agua con carbon
el calor necesario lo proporciona una introduccidn simultinea de aire u-

oxigeno.

Si se quiere producir SNG de medio poder calorifico se utiliza
oxigeno para la generacidn del gas, de aqui el gas pasa a una limpieza -
en un absorvedor, en donde se elimina el E)S ¥ el 032, cuedando el gas -

listo para utilizarse.

Si se quiere producir gas de alto poder calorifico se puede —
utilizar aire u oxigeno para la generacidn del gas, este gas pasa a una-
seccién de conversidén, en donde se aumenta la relacidn EZ/ €0, lo cual -
es conveniente para una mavor generacidén de metano, posteriormente, de -
la seccidn de conversiom pasa el gas a una seccidn de limpieza en donde-
por medio de una tcrre de absorcidn se elimina el HyS v parte del COZ’
va que otra parte del CO2 se utiliza en la siguiente seccidn que es la -

de metanacidn para aumentar el poder calorifico del gas, posteriormente-

el gas pasa a otrc absorbeder donde se elimina gran carte del (0, quedan
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do el SNG 1listo para utilizarse.

La obtencidn de combustidles lIzuidos a partir del carbon se -

lleva a cabo por tres rutas princicales:

In la primera el carbom es tratado v gasificade, convertido a-
una relacidn estecuiométrica adecuada de EZ/CD v liz:Zacdo en un absorde-
dor para elizinar el H,S v parte del COZ en la zisza Zorzaz coo se lleva
a cabo para producir SNG de alto pocer calorifico, posterior—ente se od-
tiene un aidrocarburo licuido por —edio de la siatesis de metanol o bien

por dedio del proceso Fischer - Treosca.

La segunda ruta para procducir zidrocarburos ¢ combustibles 1I-
quidos consiste en una pirolisis ccor zedio de la cual al caleatar el car
bon obtenemos gas v aceites, posteriormente tratamos esos aceites con ni
drégeno para extraerles el azufre - obtener el cocbusti>zle licuido, este
procesc produce grandes canticdaces de zas, cue deben e learse para cue-

resulte este prccesc economicameate factible.

La tercera ruta consiste en mezclar el carbfm creviamente mo-
lido con un disoclvente, esta suspensidn posteriorzente se filtra elimi—

nando impurezas, se elinina el solvente, cbtenidoc un zceite ctesadc crudo,

m
n
4]

ese aceit
: 5 e e L
coobustible 1lizuide limsic.
In este Gltiz=o oroceso, pcdeaws oStener wm comdustitle sdlide

si la suspensidn antes del trata=ieatc ccn hidrdégeno para elicinar el —

azufre se eafria.
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Existen varios -rccescs
nivel ccoerciel de ba’o poder

S0S son:

1) Proceso Lurgi
2) Proceso Xopoers - Iotzex
3) Proceso Wiankler

Estos procesos va nan sido desarrcllados a escala -laata o

tc para la produccidn de SNG de alto poder calorifico

cizelss srepssss B
r gas sintético a
€32s croce

ilo-

E1l proceso Lurgi es el cue generzlmente se estd empleando tara

producir SXG a nivel comercial en los EZstados Unidos.

las plantas en construccidn a escala comercial en les Z.T.3

e

son de un tamado tal que producirdn al menos 250 MMSCFD, lo cual es suii

ciente para proporcionar 1000 magawatts de potencia v
menos durante 330 dias por afo, existen 12 clantas en

terminadas antes de 1980.

Un gran anlmero de plantas serdn construidas

de bajo v de —edio poder caleriiicc, zor 1o

cizalmente mondxide de carbono, en zuchos

3

hidrégeno v

soder calorifice oscilari 159 = 330 31t/

clea aire u oxZgeno en el cader.

t”, cecendleandc si se

serin ocerables al

ue seran -

e



T A B L A I I 1 - 1

PRINCIPALES PROCESOS PARA CONVERTIR CARBON A COMBUSTIBLES GASEOSOS.

PROCESO PODER CALORIFICO PRESION DE OPERACION

HIDROGASIFICACION BAJO MEDIO ALTO BAJA MEDIA ALTA
BI - GAS X X X X
HYDRANE X X X
HYGAS X X X X
GASTIFICACION

ATGAS X X X X

ACEPTADOR DE (1)2 X X X

KOPPERS - TOTZEK X X X

LURGI X X X X

MOLTEN SALT X X X
SYNTHANE X X X X
U — GAS X X

UNION CARBIDE X X X

WELLMAN - GALUSHA X X X X

WESLINGHOUSE X X

WINKLER X X X X
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Los tres procesos probados a escala comercial para la produc—--—
cidn de gas sintético de bajo y medio poder calorifico en E.U.A. se ilus

tran en la Tabla III - 2.

Los procesos en desarrollo que produciran SNG con un poder ca-
lorifico de 136 a 450 BTU/ft3 en los E.U.A. se ilustran en la Tabla -—-—

IIT - 3.
METODO DE OBTENCION.

Existen cinco reacciomes quimicas que se deben considerar en -
la produccidn de SNG a partir del carbén, tomados en un posible orden de

ocurrencia, esas 5 reacciones son:

= Q
1100-1500 LC0+H2 05 1)

l.- Gas volatil de carbdn

_ sobre 1700°F
2, C+H20 ——-—_.‘————-—CO+H2 (3-8)

El calor que hay que suministrar es de 58,400 BTU/1b mol de --
H20 reaccionando a 1700 °F.

H, + CO

— (3-9)

3.-CcoO + HZO 2

La reaccidén anterior sélo nos di 14,100 BTU/1b mol de H,0 reac
cionando a 1500 °F

4.-C + 2H CH
2 4

(3 -10)
En esta reaccion una alta presidén y una relativa baja tempera-—
tura favorecen la formacion de metano, buenas productividades se obtie——

nen a 1700 °F, ya que a esta temperatura no se mantiene la reaccidn de —

vapor de agua - carbon ( 3 - 8 ).



PROCESO

Lurgi
Lurgi

Roppers—
Totzek

winkler

winkler

Nota:

TABLA
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IL

I

PROCESOS PROBADOS A ESCALA COMERCIAL

DESCU3RIDOR

Lurgi Gz=>h

Lurgi Caobn

Koppers

winkler

winkler

GASIFICADO=R
PSIG T2,
4350 1790
400 1730
atmes., 3300
at=os. 1799
atmos. 1700

AGENTE
OXIDANTZ

oxigeno
>
oxigeno

aire

Las unidades de poder calorifico de los

PODZR CALORIFICO
3

3T/ Tt
300

180

300

120

diferentes prccesos-

antes mencionados, son las correspondientes al gas crude del

gasificador.
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PROCESQOS EN DZSARRILLD

- e = CASITICADOR AGENTZ PODER CALCRITICC
ERRGESd BECIERELO PSIC I=¥°. OXIDANTE 3IT / CF
BI - GAS 3ITIMINOLUS 1000 2709  oxigenc 370
COAL R.
BI - GAS BITUMINOUS 1900 2700 aire 175
SYNTHANE BU. of MINES 1000 1800 oxigeno 300
ATGAS APPLIED TECH. ATMS. 2600 oxigeno 450
: CORP.
HYGAS I. of GAS TECH 1000 1750 oxigeno 375
HYGAS I. of GAS TECH 1000 1750 aire 235
HYDRANE BU. of MINES ATM 1500 calor 825
externo
ACEPTOR DE CONSOAL COAL 150 1600 dolomita 440
Cco
2
U - GAS I. of GAS TECH 350 1900 aire 150
MOLTEN SALT M. w. XKELLOG 1200 1700 oxigeno 330
U. CARBIDE CHEM. (ONS. C. 100 1800 aire 150
WELLMAN - WELLMAN ENG. AT 1100  oxigeno 268
GALUSHA
WELLMAN - WELIMAN ENG. AT™M 1100 aire 168
GALUSHA
WESTING - WESTINGHOUSE AT™M 1600 aire 136
HOCUSE research L.
NO0TA:

Todas las unidades de poder calorifico corresjonden al gas-

crudo del gasificador.
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E1l calor desprendido de la reaccidén ( 3 - 10) es de 39,200 BTU
/1b mol y puede proporcionar parte del calor requerido para la reaccidn-
3-8.

— o
S 3H2+CO w“—lam—CH[‘-FHZO (3-11)

Esta reaccidn es fuertemente exotérmica (94,200 BTU/1b mol) pe
ro como se debe conducir a temperatura relativamente baja, el calor de -
reaccién no se puede utilizar para la reaccidn 3 - 8 por la baja tempera

tura de esta reaccidn, sin embargo se puede utilizar para generar vapor.

Las cuatro primeras reacciones se llevan a cabo en el gasifica
dor, ocurriendo las dos primeras en mayor escala, en algunos procesos el
calor para la reaccidn endotérmica de carbdn - vapor de agua (reaccidn -

3 - 8), se obtiene por combustién de parte del carbdn con oxigeno puro.

Por ser el oxigeno caro en algunos programas de desarrollo, se
estd empleando calor externo en lugar de oxigeno para promover la reac--—
cidn, ya que si se emplea aire se obtiene gas de bajo poder calorifico,-

introduciendo ademds nitrdgeno en el SNG producido.

El mondxido de carbono y el hidrdgeno se forman en reacciones-
de gasificacidn y pueden reaccionar juntos sobre un catalizador para for
mar metano. Para consumir todo el mondxido de carbono es necesario tener
una relacién de tres moles de hidrSgeno por una mol de mondxido de carbo
no, sin embargo, la cantidad de hidrdgeno formado por el carbdn reaccio-

nando con oxigeno y vapor de agua no es suficiente para obtener esa rela

cidon, afortunadamente esta relacidn se puede aumentar al valor deseado -
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agregando vapor de agua al gas que sale del gasificador llevdndose a ca-

bo la reaccion de conversidn ( 3 - 9 ).

Durante la reaccidn de metanacidn (en la cual tres moles de hi
drdgeno reaccionan con una mol de CO a 700 °F para producir una mol de -
CH4 y una mol de H20) una cantidad considerable de calor se desprende -
y una gran cantidad de hidrdgeno se transforma en HZO’ por ello un obje-
tivo del proceso congiste en reducir al miximo la cantidad del gas hecha

en el reactor metanador.

Propiedades Quimicas y Fisicas.- Las propiedades del SNG se --
ajustan segiin el proceso a las condiciones deseadas, los componentes del

SNG son basicamente los mismos que los del gas natural.
Ventajas del SNG en el empleo como energético.

1.~ E1 SNG es un combustible menos contaminante que cualquier-—

hidrocarburo.

2.~ Podemos obtener SNG de alto, medio y bajo poder calorifico
dependiendo de las necesidades y de la materia prima dispo

nible.

3.- Presenta ventajas sobre los combustibles liquidos en su fa
cilidad de manejo, mayor limpieza y eliminacidn total de -

almacenamiento.
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4,- Presenta Ventajas sobre el carbdn en la facilidad de mane-—

jo y de transporte.

Desventajas del SNG en el empleo como energético.

1.- E1 precio en la produccidn del SNG actualmente es mayor —-

que los combustibles a los cuales podria sustituir.

2.- E1 SNG de bajo poder calorifico contiene CO e hidrbgeno --
por lo que es un gas altamente tGxico e inflamable, presen
tando ademds caracteristicas explosivas, por ello no se re

comienda para uso doméstico.



CAPITULO v

ESTUDIO DE MERCADO

Como se sabe, el mundo de hoy contempla una demanda de energfa
cuyo crecimiento hace prever, a mediano y largo plazo, graves problemas-
en la produccidén y distribucién de los energéticos de naturaleza no reno

vable.

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

den de importancia son:

1.- Los hidrocarburos ( petrdleo y gas natural )
2.- El1 carb6n mineral.

3.- La hidroeléctricidad.

4.- La energia nuclear.

5.- La geotérmia.

Para tener una idea del crecimiento tan grande del consumo de-
energfa en la actualidad podemos decir que se tiene una tasa de craci---
miento del 5% anual, la cual es superior a la tasa de crecimiento de la-

poblacidn, el cual fue de 2.5%.

La mayor parte del consumo de energia se concentra en los pai-
ses capitalistas desarrollados, los cuales se abastecen de sus propios -
recursos y de la importacidn que hacen de &stos de los paises subdesarro

1lados.

ELl comercio internacional de energéticos esta basado principal
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mente en el crudo, debido a factores tales como: Facilidad de transporte-
y almacenamiento, cosa que no sucede con otros energé€ticos como el gas na
tural, del cual su almacenamiento y transporte dependen bdsicamente del -
avance técnico para licuarlo y por esto el gas natural sdlo figura como -

energético en usos cercanos a su lugar de produccidn.

Si tomamos en cuenta la distribucidn porcentual de energéticos;
Figura IV - 1. Se observa como en Estados Unidos con solo el 67% de la po-
blacidn mundial, consume el 33% de la energia total mundial. En cambio --
paises latinoamericanos en conjunto como lo son Argentina, México, Brasil
y Venezuela consumen el 3% del total de la energia con una poblacién del-

5% del total mundial.

De aqui que el consumo percapita, Figura IV - 2, presenta tam—-
bién grandes diferencias. Asi en E.U.A. tiene 180 x 10 g BTU por habitan-
te ( 45.36 X 10 5 Kcal/habitante ), en tanto que en México se tiene 23 X-

10 g BTU/habitante ( 5.796 X 10 t Kcal/habitante ).

La disponibilidad de energéticos en México y éstos a bajo pre--
cio, ha permitido fomentar el desarrollo industrial del pais, al permitir
la creacidn de econdmias externas via la infraestructura de servicios e -

instalaciones.

Hasta el afio de 1970 el pais fué autosuficiente en su produc---
cidn y su consumo de energia ( excepto en gas licuado ), con pequefias im-

portaciones, sin embargo, estas fueron en aumento, hasta el segundo semes

tre de 1974 que México volvié a ser autosuficiente en crudo y empezd a ex
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portar, esto fué debido a los descubrimientos de los campos petrdleros —-

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 investigacién de la demanda de la --
energia en México, es necesario hacer primero una separacién de la ener--
gfa en lo que se desglosa, esto es: Hay que dividir la utilizacién de la-

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

La energia primaria se define como aquella que esta potencial--
mente contenida en todos los energ€ticos como los hidrocarburos, el car--
bén, la energia hidrdhulica, nuclear y geotérmia, en el momento en que se

incorporan a la economia.

La energfa secundaria, es la energfa contenida potencialmente-
en los energéticos, cuando estos llegan al consumidor final. Su valor es-
igual al de la energia primaria, con deduccidén de la energfa necesaria pa

ra llevarla al lugar de consumo.

El consumo de la energia secundaria mide la disponibilidad para

la economia, que se manifiesta en la produccién de bienes y servicios.

En cambio la energia primaria representa la realidad de lo de--

mandado, de aqui que el presente estudio se hace en base de la energia --
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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 aqgellos energéticos —
que pueden ser sustituidos por gas natural, del cual después de un creci-
miento relativamente lento, se ha ampliado su uso y en la actualidad pro-

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

Por otro lado, debido a la etapa de desarrollo tecnoldgico y so
cial por la cual atravieza el pais, se observa una tendencia a demandar -
cada vez mayores cantidades de gas en detrimento de la demanda de combus-

toleo.

El presente estudio de la demanda de gas debera ser tomado con-
la flexibilidad que requiere un mercado tan variable como lo es el consu-—

mo de los energéticos.
A) LA DEMANDA

El consumo de gas natural en el pais, con fines energéticos, du
rante el periodo de 1964 a 1972, tuvo una tasa de crecimiento de 117 -—-

anual y las cantidades se presentan en la Tabla IV - 1.
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TABLA 1IV -1

CONSUMO DE GAS NATURAL EN EL PERIODO 1964-1972

ANO SCF/ANO Mm™ /ANO BTU/AKXO
1964 2.848 x 10 8.0598 x 10° 2.706 x 107
1965 3.124 X " 8.8409 X " 2.969 x "
1966 3.223 % " 9.1211 x ¥ 3,063 x "
1967 3,541 x " 1.0021 X 10 3.365 X "
1968 3. 7l0 x " 1.0499 x " 3.526 X "
1969 4,312 x " 1,2203. x ™ 4,098 x "
1970 4,587 X " 1,2981 X " 4,359 X "
1971 4,817 x " 1.3632 x " 4,578 X "
1972 5,301 X " 1.5001 x " 5.038 x "

S C F .- Pies ciibicos estandar

3 . o
Mmnm .— Miles de metros cibicos

La proyeccidn del consumo de gas natural para el periodo 1975-
2000 se calculo en base de una regresidn lineal, mediante las siguientes

- A
ecuaciones: Y = & 4+ fxi a o

- L X 3
a - E2uy = "

- 3yt - @t
G L4
-y o
X =N - @xt
Para el coeficiente de correlacidn se tiene:
A M Exc ¥ - Ext T

e @) T30 -]

Aplicando se tiene:
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ANO Xi i Xivi xi2 vi’

1964 0 2.848 x 10°1 0o 0 8.111 X 1022
1965 1 3.124 3.124 x 1010 1 9.759

1966 2 3.223 6.446 4 1.038 x 1023
1967 3 3.541 1.062 X 10*% 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 1012 1.624 x 10> 204 1.454 x 102

/N
B 3.4273 X 10t?

11

>
I

= 2.5695 X 10

Por lo tanto la ecuacidn esta dada por:
M. = 2.5695 X 10ll + 3.4273 X 1010 xi
Ahora sacaremos el coeficiente de correlacidn

N
€ -=0.89

Ya obtenidos los valores de estas variables, podemos nosotros

gacar la proyeccibn.

Los resultados de la proyeccidn se muestran en la Tabla IV - 2,



1975
1976
1977
1978
1979
1980
1981
1982
1983
1984
1985
1986
1987
1988
1989
1990
1991
1992
1993

1994

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS HASTA EL ANO 2000

SCF/ANO

6.3395
6.6823
7.0250
7.3677
7.7105
8.0532
8.3959
8.7386
9.0814
9.4241
9.7668
1.0109
1.0452
1.0795
1.1137
1.1480
1.1823

1.2165

1.3194

1.2851

X 10

X 10

11

12

85

TABLA v - 2

M m3 / ANO

1.7941 X 107
1.8911
1.9880
2.0850
2.1820
2.2790
2.3760
2.4730
2.5700
2.6670
2.7640
2.8610
2.9580
3.0550
3.1520
3.2490
3.3460

3.4429

3.5400

3.6370

6.0252
6.3510
6.6766
7.0024
7.3282
7.6539
7.9796
8.3053
8.6311
8.9568
9.2825
9.6082
9.9340
1.0260
1.0585
1.0911
1.1237

1.1563

1.1888

1.2214

X 10

X 10

BTU/ARNO

14

15



1995
1996
1997
1998
1999

2000

.3194
.3536
+3979
4222
L4565

.4907

86

7339
.8309
9279
.0249
1219

.2189

.2540

.2866

<3191

.3517

.3843

L4169
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El gas natural tiene usos no energéticos como por ejemplo en -

la produccidn de arrabio por el método del "hierro - esponja

' (patente-
mexicana ), el cual utiliza una mezcla de gas natural y vapor de agua co
mo reductor, se usa también en la fabricacién de negro de humo, ademis -

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

Propileno, Glicoles, Tolueno, Acido Acé&tico, Alcoholes y Cetonas.

Estos productos intermedios intervienen fundamentalmente en la
fabricacidn de cauchos sint&ticos, pldsticos, resinas, insecticidas y di

solyentes.

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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TABLA IV -3

CONSUMO DEL GAS NATURAL CON USOS NO ENERGETICOS. PERIODO

DE 1964 - 1972
ANO SCF/ARNO Mm3/ANo BTU/ARNO
1964 3.300 X 10° 9.339 X 10% 3.136 x 1c'?
1965 3.374 9.5484 3.206
1966 4.116 1.1648 X 10° 3,912
1967 4.635 1.3117 4.405
1968 6.192 1.7523 5.885
1969 1.294 x 10'° 3.6620 1.229 x 103
1970 1.542 4.3639 1.465
1971 1,587 4.4912 1.508
1972 1.757 4.9723 1.669

S C F .- Pies ciibicos estandar

M m3 .— Miles de metros ciibicos
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El incremento anual promedio en los consumos anteriores es -
del 26.3% por lo que se tendrd un mercado potencial muy grande y muy fuer

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

- 2
La proyeccidn del consumo de gas natural para consumo no ener

gético se cdlcula de la siguiente manera usando una regresidén lineal.

ARO Xi vi Xivi xi? vi?
1964 0 3.30 X 10° 0 0 0
9 19
1965 1 3.37 3.37 X 10 1 1.1384 X 10
1966 2 4.11 8.23 4 1.6941
1967 3 4.63 1.39 x 100 9 2.1483
1968 4 6.19 2.47 16 3.8340
1969 5 1.29 x 100 6.47 25 1.6744 X 10%°
1970 6 1.54 9.95 36 2.3778
1971 7 1.58 1.11 x 10%! 49 2.5186
1972 8 1.75 1.40 64 3.0870
11 21
TOTAL 36 8.3417 4.59 X 10 204 1.0540 ¥ 10
4 9
E =2.0912 X 10
& =9.037 x 10°

La ecuacidn de regresidn queda de la siguiente manera:

Yi =9.037 X 108 +2.0912 X 109 Xi
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El coeficiente de correlacidn es:
A
€ =0.96

Los datos obtenidos proyectados hasta el afio 2000 se muestran-

en ia Tabla IV - 4.

TABLA 1IV-4

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL PARA CONSUMO NO

ENERGETICO.

ANO SCF/AXNO oo /ANO
1975 2.3907 X 1010 '6.7657 X 105
1976 2,598 - 7.3574

1977 2.8689 7.9492

1978 3.0181 8.5412

1979 3.2272 9.1330

1980 3.4363 9.7247

1981 3.6454 1.0316 X 106
1982 3.8545 1.0908

1983 4.0636 1.1500

1984 4,2728 - 1.2092

1985 4.4819 1.2684

1986 4.6919 1.3276

1987 4.9000 1.3867
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1988 5.1093 1.4459
1989 5.3183 1.5051
1990 5.5275 1.5643
1991 5.7366 1.6234
1992 5.9457 1.6826
1993 6.1548 1.7418
1994 6.3639 1.8010
1995 6.5731 1.8602
1996 6.7822 1.9194
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 - 4 fueron comparados -
con algunas proyecciones hechas por las organizaciones que las usan y no -
corresponden, &sto es debido a que en el periodo estudiado estaba apenas -

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

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

ARO SCF/ANO Mo /ARNO
1975 2.098 x 100 5.9373 X 10°
1976 2.238 6.3335
1977 2.387 6.7552

1978 2.546 7.2052
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1979 2.716 7.6863
1980 2.897 8.1985
1981 2.897 8.1985

S C F.- Pies ciibicos estandar
3 5 .
M m~ .- Miles de metros c@bicos

Consideramos que a partir de 1981 el consumo de gas natural -
con uso no energético, permanecerid 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 importd éasi 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 venta

jas.
La demanda de gas licuado en el pais con uso energético fué:

Ver Tabla IV - 5.



ANO

1964
1965
1966
1967
1968
1969
1970
1971

1972
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TABLA 1IV-5

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

SCF/ARNO

4.6187 X 10
5.5511
6.2779
6.8021
7.0656
7.5666
8.0096
8.0444

9.5125

7

M m3 /ANO

1.3071 X 10
1.5710
1.7766
1,9250
1.9996
2.1413
2.2667
2.2766

2.6921

S C F.- Pies ciibicos estandar

M m3

.- Miles de metros ciibicos

3

BTU/AN

3.4327 X 10
4,1257
4.6658
5.0554
5.2513
5.6236
5.9528
5.9787

7.0698

0

13
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APLICANDO REGRESION LINEAL

ANO Xi Yi XiYi Xi2
1964 0 4.6187 X 10’ 0 0
1965 1 5.5511 5.5511 x 10’ 1
1966 2 6.2769 1.2575 x 108 4
1967 3 6.8021 2.0406 9
1968 4 7.0656 2.8262 16
1969 5 7.5666 3.7833 25
1970 6 8.0096 4.8058 36
1971 7 8.0444 5.6311 49
1972 8 9.5125 7.6100 64
TOTAL 36 6.3448 X 10° 2.8509 X 10° 204

A

® =5.2163 x 10°

& =4.9632 x 107

Yi2

2.1332 X 101

3.0815
3.9412
4.6268
4.9923
5.7253
6.4153
6.4712
9.0488

4.6436 X 101

La ecuacidén de regresidn queda de la siguiente manera:

N = 4.9632 X 107 +5.2163 x 10° x 1

El coeficiente de correlacidn es:

A
€ =0.978

Proyectando hasta el ano 2000 se tienme la Tabla IV - 6.

5

6



ANO

1975
1976
1977
1978
1979
1980
1981
1982
1983
1984
1985
1986
1987
1988
1989
1990
1991
1992
1993

1994

1995

95

TABLA 1IV-6

PROYECCION DE T.A DEMANDA DE GAS LIGUADO HASTA EL ANO 2000.

SCF/ANO

1.0701 X 10
1.1223
1.1744
1.2266
1.2787
1.3309
1.3931
1.4353
1.4874
1.5395
1.5917
1.6439
1.6961
1.7482
1.8004
1.8525
1.9047
1.9569
2.0090

2.0612

2.1134

8

¥a } ARG

3.0284 X 10
3.1761
3.3236
3.4713
3.6187
3.7664
3.9141
4.0619
4.2093
4.3571
4.5045
4.6522
4.8000
4.9474
5.0951
5.2426
5.3903
5.5380
5.6855

5.8332

5.9809

3

BTU/ARO.

7.9532 X 101

8.3411
8.7321
9.1163
9.5035
9.8915
1.0279
1.0667
1.1055
1.1443
1.1830
1,2218
1.2606
1.2993
1.3381
1.3768
1.4156
1.4564
1.4931

1.5319

1.5707

X 10

3

14
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1996 2.1655 6.1284 ' 1.6094
1997 \ 2.2177 6.2761 1.6482
1998 2.1699 6.4238 1.6870
1999 2.3220 6.7190 1.7645
2000 2.3742 6.7190 1.7645

S CF ,- Pies cilibicos estandar

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%7 anual-

promedio.
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TABLA IV -7

CONSUMO DE COMBUSTOLEO EN MEXICO EN EL PERIODO 1964-1972

ARNO SCF/ARNO Mm3/ANo BTU/ANO
1964 2.6436 X 108 7.4814 X 103 2.9764 X 1014
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 104 4.1482

1970 3.3119 9.3727 X 103 3.7289

1971 3.8175 1.0804 X 104 4,2981

1972 4,2546 1.2041 4.7902

S C F .- Pies clibicos estandar.

M'm3 .— Miles de metros cubicos.
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Una proyeccidn de la demanda de combustoleo se puede hacer ——

haciendo regresidon lineal y la cdlculamos de la siguiente manera:

ARO Xi i Xivi e vi?
1964 0 2.6436 X 10° 0 0  6.9886 x 10°°
1965 1 2.5774 2.5774 x 100 1 7.1685
1966 2 2.8988 5.7976 4 8.4030
1967 3 3.3814 1.0144 X 10° 9 1.1434 X 107
1968 4 3.1555 1.2629 16 9.9572 X 10'°
1969 5 3.6844 1.8422 25 1.3575 X 10%/
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

T - 1.8837 x 107

& = 2.2549 x 10°

La ecuacidn de regresidn queda de la siguiente manera:

Y. = 2.5440 X 10° + 1.8837 x 10/ X i

El coeficiente de correlacidn:

>

= 0.84

La proyeccidon de la demanda de combustoleo esta dada por la Ta-—

bla IV - 8.
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TABLA IV -38

PROYECCION DE LA DEMANDA DE COMBUSTOLEO HASTA EL ANO 2000

ANO SCF/ANO M / AKO BTU/ANO
1975 4.6209 X 108 1.3077 x 10% 5.2027 X 10%%
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 1.6276 6.4753
1982 5.9596 1.6809 6.6874
1983 6.1279 1.7342 6.8994
1984 6.3136 1.7867 7.1085
1985 6.5047 1.8408 7.3236
1986 6.6930 1.8941 7.5356
1987 6.8814 1.9474 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



1995

1996

1997

1998

1999

2000

8.3884
8.5767
8.7651
8.9535
9.1418

9.3302

100

.3739

L4272

.4805

.5338

.5871

L6404

9

9

9

1

1

L4450
.6565
.8686
.0080 X 1015
.0293

.0505
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B LA OFERTA

B. 1.-G A S NATURAL

La produccidn de gas natural durante los afios pasados ( 1964 -
1973 ) tuvd incrementos considerables, debido a la explotacidn que se —
efectud en los pozos productores de gas ya descubiertos, asi como la re-—

- :
cuperacion del gas ya asociado.

Para los proximos afios, esta tendencia decreceri considerable-—
mente por que no se han descubierto campos importantes en los dltimes 15

anos.

Para andlizar la oferta se supone que se instalarin los compre
soras suficientes para agotar las reservas de los campos de gas y tam—-—
bién se supone la total recuperacidn 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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TABLA IV -9

ESTRUCTURA DE LA OFERTA DE GAS NATURAL

ANO SCF / ANO o> / ANO DEMANDA SCF / ANO DEFICIT SCF / ARNO
1975 5.0437 X 1011 1.4274 X 107 6.3395 X 1011 1.2958 X 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 1.9182 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 1.0109 X 102 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 1.4267 1.1481 6.4390

S CF .- Pies clibicos estandar

3 . By
Mn .~ Miles de metros cibicos
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De la Tabla IV - 9 podemos ver que se tiene un déficit de gas -
natural a partir del ano de 1975, llegando a ser alarmante en el afo de -
1990, en el cual existe un d&ficit del 56 % de la demanda y &sto sin in—

cluir el gas natural de uso no energético.
B.2,-GAS LICUADO

La oferta de gas licuado estd estructurado de la siguiente mane

ra:
ANO SCF/ARO Mm3/ANo DEMANDA SCF/ANO  DEFICIT SCF/ANO
1975 1,048 X 108 2.9658 X 103 1.0701 X 108 (2.21X 106 )
1976 1..223 3.4611 1,1223 1,007X 106
1977 1,990 5,6317 1.1744 8.151X 107
1978 2,142 6,0619 1.2266 ' 9.154X 107
1979 2,857 8.0853 1.2787 1.57 X 108
1980 2,952 8.3542 1.3309 1.62

1981 2,937 8.3117 1.3831 1.55

1982 1.994 8.4730 1,4353 1.55

1983 2,979 8.4306 1.4874 1.49

S C F .- Pies cilibicos estandar ) - Significa déficit.

M m3 .~ Miles de metros ciibicos Sin parentesis indica superhavit,

De la Tabla anterior se puede ver que México tendrd superhavit -
de gas licuado, por lo que se puede considerar poco probable sustituirle

antes de 1990,
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B.~COMBUSTOLEDO

La oferta de combustoleo se presenta en la Tabla IV - 10.
TABLA v - 10

ESTRUCTURA DE LA OFERTA DE COMBUSTOLEO EN MEXICO

ANO  SCE/ANO Mm> /ARO DEMANDA SCF/ANO DEFICIT SCF/ANO
1975 4,176 X 108 1.1818 X 104 4,6209 X 108 (4,449 X 107)
1976 4,276 1.2101 4.,8094 (54333 )
1977 4,578 1,2956 4.9977 (4.197 )
1978 5.130 1.4518 5.1861 (5.610 X 106)
1979 5.340 1,5112 5,3745 (3.450 )
1980 5.699 1.6128 5.5628 1.362 X 107)
1981  5.792 1.6391 5.7512 4.080 X 10°%)
1982 5.692 1.6108 5,9396 (2.476 X 109)
1983 5.612 1,5882 6.1297 (5.159 )
1984 5.493 1.5545 6.3136 (8.206 )
1985 5.210 1.4744 6,5047 (1.294 X 108)

S C F ,- Pies ciibicos estandar

M m3 .~ Miles de metros cfibicos

El parentesis significa déficit ( )

Sin parentesis significa superhavit
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Como se puede ver, a partir del ano de 1982; afio 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 -

afio.
PANORAMA NACIONAL.,

Comparando la oferta y la demanda de los energéticos estudiados,
se ve que México no tendrid problema alguno por falta de energia hasta el-

ano de 1981,

A partir de este afio serd 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, asi como el superhavit esperado de

gas licuado, todo ello expresado en unidades de BTU / ANO,
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TABLA IV -11

PANORAMA NACIONAL DE FALTA DE ENERGETICOS EN MEXICO 1980 - 1990

ANO ENERGETICO GAS NATURAL COMBUSTOLEO GAS LICUADO
BTU/ARO BTU/ARKNO BTU/ANO
1980 (1.1099 x 10'%  1.5334 x 101 1.2048 x 10%*
1981 (1.3289 X 10*%  4.5936 x 10?2 1.1548 x 10%*
1982 (1.7705 x 10*%)  (2.787 x 10'%)  1.1584 x 10%*
1983 2.188 x 10'% (5.808 X 10'%)  1.1085 x 10%*
1984 (2.739 x 10*% 9.232 x 1013 1.004 x 10*%
1985 (3.2498 X 10™%) (1.457 X 10*%  1.072 x 10'%
1986 (3.8993 x 10°%)  4.121 x 10'%)  1.0514 x 10%%
1987 4.3241 x 10'%  (7.504 x 101 1.0307 x 1084
1988 (4.8777 X 10'%) (1.366 X 10°°)# 1.0104 X 10'%
1989 (5.4977 X 10'% (2.487 x 101%)#  9.905 x 103
1990 6.1170 x 10'%)  .527 x 10°%)#  9.710 x 10%3#

El parentesis significa déficit ( )
Sin parentesis indica superhavit
El asterisco #f es estimado en base de importaciones probables -

de gas licuado y consumo total de la reserva petrdlera.
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El déficit del pais en los energéticos estudiados en BTU/ANO -

sera el siguiente:

TABLA VI =12

DEFICIT DE GAS NATURAL CON USOS ENERGETICOS

ANO SCF/ARNO Mm3/AN0 BTU/ANO
1982 9.8985 x 1010 2.8013 x 10° 8.9087 x 10'2
1983 1.8447 x 10'! 5.2205 1.6603 x 104
1984 2.8543 8.0777 2.5689
1985 4,0388 1.1430 x 10’ 3.6350
1986 7.7431 2,1913 6.9688
1987 1.1996 x 10%2 3.3949 1.0797 x 107
1988 1.9475 5.5114 1.7525
1989 3,2732 9.2632 2.9459
1990 5.6027 1.5856 5.0425

S CF ,~ Pies cilibicos estandar

3 . .
Mm~ ,- Miles de metros ciibicos

En la Tabla anterior se da también el yolumen de gas natural -
sint@tico que cubriri ese déficit, dicho volumen es cdlculado en base al

poder calorifico de 900 BTU/ft3

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

tural que se consume con fines no energéticos.



ARNo

1982
1983
1984
1985
1986
1987
1988
1989

1990
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Los resultados finales se presentan en la Tabla IV - 13.

TABLA IV -13

CONSUMO PROBABLE DE GAS. SINTETICO NATURAL

SCF/ARNO

1.2795 X 10
2.1344
3,1440
4,3285
8.0328
1,2285 X 10
1.9764
3.3021

5.6316

S CF .- Pies ciibicos estandar

M m3

.— Miles de metros ciibicos

11

12

Mm3/ANo

3,6213
6.0404
8.8975
1.2250
2,2734
3.4767
5.5932
9.3449

1,5937

X 10

X 10

X 10

6
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De la tabla anterior se puede ver que en 1990 se tiene un défi-

cit de energia para los energéticos estudiados de mids 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 regidn norte del pais, donde se presenta la mayor escazes de este ener

gético, ailin no se tienen resultados de estos trabajos.

Una alternativa para satisfacer esta demanda seria el importar-
gas licuado y gasificarlo posteriormente en México, sin embargo, conside-
ramos que existe otra que no debe descuidarse y es la de que México pro—
duzca sus propios energéticos, por ello debe iniciar estudios previos a -
la posible instalacion de plantas productoras de SNG cuya capacidad seria
de 200 - 300 MMSCFD cada una, esto es por que se a visto en estudios rea-

lizados en los Estados Unidos de que es la capacidad optima.

Estos estudios previos consistirian en la instalacidn de una pe
quenia planta piloto en donde podrian determinarse las condiciones exactas

del proceso,
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MATERIAS PRIMAS

La materia prima principal en la produccidn de SNG es el carbdn

mineral, del cual hablaremos a continuacidn:
SINTESIS HISTORICA

La explotacidn del carbdn en México data de fines del siglo pa-
sado y principios del presente. En esas @épocas se empezardn a explotar —

las primeras minas de las cuencas carbdniferas de Sabinas.

En ese entonces, el carbdn se utilizaba principalmente en la in

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

La industria sider{irgica comenzd a utilizarlo en forma importan

te en el ano de 1900,

., La produccidn de carbdn llegd a alcanzar un miaximo de 1,400.000
toneladas, con un promedio aproximado de 600,000 toneladas para el perio-

do comprendido entre los afios de 1890 y 1910.

Sin embargo, poco tiempo después, la inestabilidad politica del
pais y sobre todo el advenimiento de las locomotoras operadas por ciesel-
6 petrdleo, hicieron bajar bruscamente la produccidn de carbdn al grado -

de que en el ano de 1916 solo se produjeron 300,000 toneladas.

A partir de entonces, la produccidn ha ido siempre en aunento,-
principalmente como resultado de las demandas impuestas por el desarrollo

de la industria siderdrgica. Sin embargo, su diversificacidn no se ha uti
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lizado i i éti
en forma apreciable, ni como énergetico en la produccidn de energfa

elé i i i i i
ctrica, ni como materia prima en la industria de la carboquimica

La utilizacidn del carbén actualmente se divide de 1la manera

si
guiente:
GENERACION DE ENERGIA ELECTRICA 8.6 %
INDUSTRIA MINERA 1.4 7%
INDUSTRIA SIDERURGICA 90.0 %

RESERVAS DE CARBON MINERAL,

G e 2 .
México cuenta con 13,000 Km~ de cuencas carboniferas, en las -
cugles existe carbdn coquizable de primera calidad para la produccidn 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 fisiogrdfico que los -

mineros llaman 6 conocen como regidon carbonifera de Sabinas.

De esta regidn geologicamente es la seccidén principal y mas —--
econdmicamente importante de una gran cuenca conocida con el nombre gené
rico de " Cuenca Carbonifera de Coahuila . que también se encuentra re—
presentada en el extremo noreste de Coahuila ( Rio Escondido ) en la mar
gen oeste de Nuevo Ledn ( Lampazos ) y posiblemente en algunas localiza-
ciones aisladas ( Ojinaga, Casas Grandes ) de la parte noroeste de Chi—

huahua.



FIGURA IV - 3 PRINCIPALES CUENCAS CAKBONIFERAS DE MEXICO.
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De las 7 cuencas que constituyen la regidon carbonifera de Sabi
nas solamente dos (Sabinas y Esperanzas), con una extensidn de 122,600 -
hectireas, se considera que han sido regularmente explotadas y explora—-—
das. De las cinco restantes que en conjunto suman 455,900 hectireas, so—
lo una de ellas ( Saltillito ) ha sido medianamente explorada e incipien
te explotada, dos mds ( Adjuntas y Monclova ) se consideran practicamen-

te inexplotadas.

Estas cuencas son sindinales en su mayor parte, estan forma-
das por una secesidn 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 carbdn en forma de manto que los mine--—

”

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

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

" n

conocida localmente como roca intermedia ".

" tiene un espesor promedio de 1.80

Cuando este " doble manto
a 2.00 mts. y la capa de roca intermedia un m3ximo de 20 a 30 cms. se di

ce que el carbdn puede ser explotado econdmicamente a gran escala.

De los 90 a 100 millones de toneladas de carbdon que se ha pro
ducido 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 carb6én de la regidn de Coahuila es de volatilidad media a-
baja y tiene un promedio de 20% de materias volatiles, 53% de carbon fi

jo y 237% de cenizas. Su peso especifico es de 1.56.
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México cuenta con otras dos regiones carbdniferas de considera
ble extensidon superficial en Oaxaca ( Figura IV - 3 y IV - 5 ) y la otra
en el estado de Somnora ( Figura IV — 6 ) pero hasta la fecha no han re—
sultado de valor comercial, tanto de los centros de produccidn que estan
bastante alejados como son los centros sideriirgicos como el que sus re--
servas son limitadas, su condicidn geolfgico — estructural es complicada
y lo que es mis importante es que todavia su carbdn es del tipo antraci-
tico como es el caso de Sonora 0 antracitico - bituminoso y en su mayor

“parte no coquizable como lo es el caso de Oaxaca,

Tanto el carbdén de Oaxaca en el sureste de México, como el del
estado de Sonora en el noroeste del pais, han sido poco explorados, ya -
que no se han necesitado dentro del desarrollo econdmico del pais, conse

cuentemente no se entrarid en su descripcidn geoldgica.

El panorama nacional de las reservas de carbdn es incierto. Pe
ro se tienen los siguientes datos proporcionados por el Consejo Nacional
de Recursos Naturales No Renovables,

TABLA IV - 14

RESERVAS DE CARBON MINERAL EN MEXICO ( MILLONES DE TONELADAS )

ESTADO POSITIVAS PROBABLES POSTBLES TOTAL
COAHUTLA 242.0 615.0 2913.0 1770.0
SONORA 4.4 11,2 27.0 42.6

OAXACA 13.1 52.7 60,5 126.3
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Las reservas positivas se ven realmente bajas en comparacidn —
con las reservas posibles, &sto es por que en el caso del carbdn no exis
te una politica definida que obligue a las compafifas privadas que lo ex-—
plotan, ha hacerlo en forma integral, racional de los yacimientos conce-

didos.

Sin embargo, conviene aclarar que con la implantacidén de metd-—
dos de extraccidon mds eficaces y permitiendo aumentos de precios razona-
bles, se podria incrementar en forma considerable las reservas proporcio
nales a la profundidad fijada para su explotacidn, llegando entonces a -

alcanzar las reservas posibles.

Hay estimaciones que dicen que con un mejor conocimiento de —
Rio Hondo y Lampazos en el norte y la evaluacidn minuciosa de las cuen—
cas de Oaxaca y Sonora, las reservas de carbdn en México podrian incre——
mentarse y convertirse este combustible en un elemento de equilibrio en—

el balance nacional de energéticos.

De lo anterior y sabiendo que con 300 - 350 millones de tomnela
das de carbdn coquizable seria mids que suficiente para abastecer durante
25 afios a la industria siderfirgica, cuyas demandas de carbdn crecen a —
una tasa anual del 9%; y de &ste que es el consumo mds importante podemos

decir 6 concluir que hay carbdn suficiente como para que se convierta en

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

ticos en un futuro a largo plazo.
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LOCALIZACION DE LA PLANXTA

Para la localizacidn de la planta se tomarin en cuenta tres as—

pectos, los cuales se consideran los m3s importantes y son:

1.- Abastecimiento de materia prima.
2.- Principales centros potenciales de consumo.

3.- Facilidades de distribucidn en la zona elegida.

Como se ha visto, la materia prima principal en la produccidon -
de SNG es el carbdn y la zona carbonifera mias importante del pais es la -
que se localiza en el estado de Coahuila ( Ver Figura IV - 3 ), el ante—
rior, ademis de lo caro que es el transporte de carbdn debido a lo volumi
noso, nos lleva a localizar la planta en el estado de Coahuila. Esto es -

siguiendo el punto nimero 1 mencionado anteriormente,

Por lo que respecta a el segundo punto, se puede decir que en -
el norte de la Repiblica Mexicana 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 Repiblica hasta el norte, debido-

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

El norte de la Repiiblica cuenta ademis con una serie de gasoduc

tos que interconectan los principales centros de consumo, Esto se puede —

ver en la Figura IV - 7,

Un anidlisis mds profundo es el presentado en el cuadro de desi-
ciones ( Tabla IV - 15 ) donde se ve facilmente que la localizacidn mis -

adecuada es en el estado de Coahuila.
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TABLA IV -15

CUADRO DE DESICIONES

FACTIBILIDADES CENTRO DE LA REP, SONORA COAHUILA OAXACA

P F P F P F P F
Carreteras transitables A A I A A A I I
Ferrocarril a menos de 50 Knm, 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 distribucidn del —

gas
Disponibilidad de servicios A A A A A A A A
Establecimiento por politica- I I A A A A A A

de descentralizacidn

Significado de claves: P .- En el presente

F .- En el futuro

A .- Adecuado

I .- Inadecuado
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Para elegir la localizacidn ya dentro del estado de Coahuila,-

nos basamos nuevamente en dos puntos de importancia.

a) Lugares cercanos a las minas de carbdn, para asi tener los -

minimos costos de transporte,

b) Se deberid elegir una ciudad que tenga gasoductos, para que —
de ahi se pueda distribuir adecuadamente sin nuevas inversiones a los cen

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 localizacidn

de la planta de SNG.



CAPITULO V

PROCESOS PARA OBTENER GAS NATURAL SINTETICO A PARTIR DEL CARBON

I.- PROCESO LURGI

Este proceso se empezd a desarrollar desde 1930 aproximadamen-—
te y la primera planta se construyd en 1936, hasta la fecha existen 14 —
plantas construidas, de las cuales la mayor instalaciéﬁ se encuentra en-—
Sasolburg, Sudafrica en donde estan operando 13 gasificadores, algunas -
de las m3s recientes instalaciones de plantas empleando el proceso Lurgi,

produciendo gas de bajo & medio poder calorifico son:

LOCALIZACION ANO DE LA INSTALACfON No DE GASIFICADORES
Sa;olburg, Sudafrica 1954 T 10
Dorsten, Alemania 1955 6
Melbourne, Australia 1956 6
Daud Khel, Paquistan 1957 2
Coleshill, Inglaterra 1963 5
Sefil, 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 produccidn de 250 MMSCFD, ellas son:
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COMPANTA LOCALIZACION

Texas Eastern Trasmision Corp. Nuevo México

y Pacific Lighting Service Co.

El Paso Natural Gas Co. Nuevo México
Panhandle Eastern Pipeline Co. Wyoming
Michigan - Wiscosin North Dakota

Nothern Natural and Cities Service Montana/Wyoming
El proceso Lurgi emplea carbdn molido, el cual puede t;ner un -
contenido de cenizas superior a un 36Z en peso, el sistema de gasifica—
cion del carbdn se considera como un reactor de lecho movil, con una ali-
mentacidn a contracorriente de una mezcla de vapor - oxigeno a una presion
de 400 psia aproximadamente, este proceso es el Unico que opera a alta -
presion probado comercialmente, &sto constituye una ventaja, ya que el —
gas en la mayoria de los casos serd procesado posteriormente a una eleva-

da presidn.

El reactor de la Figura V - 1. Consiste en un nimero de camaras
colocadas verticalmente, ellas son de el domo a la base: Una camara donde
se encuentra el carbdn, una cdmara - compuerta para controlar el paso de-
carbén, camara enchaquetada productora del gas, camara compuerta para con

trolar el paso de cenizas y camara extinguidora de cenizas.

Localizada cerca del domo de la camara productora del gag se en
cuentra un distribuidor del carbdn, por medio del cual el carbdn se intro

duce uniformemente a el reactor, de la misma manera, una reja rotatoria -
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colocada cerca de la base elimina continuamente las cenizas de la camara-:
productora de gas hacia la cdmara - compuerta de cenizas y ademds introdu

ce la mezcla vapor - oxigeno.

El carbon previamente molido caé a~través de la camara producto
ra del gas, este lecho de carbdon esta ligeramente en movimiento y cambian

do continuamente de posicidn, entrando carbdon y saliendo ceniza.

La mezcla vapor - oxigeno se introduce cerca de la base de el —
producter de gas, abajo de la reja eliminadora de ceniza y es precalenta

da por la alta temperatura de la ceniza que abandona la zona de reaccidm.

El gas producido a una alta temperatura y el vapor sin reaccio-
nar que abandona la zona de reaccidon es enfriado al pasar a través dé -
la parte superior del lecho de carbdn, precalentandolo y volatilizando —
los componentes ligeros del carbdn fresco antes de que entre a la zona de

reaccion a alta temperatura.

La entrada de carbdn y la salida de ceniza se controlan por un-
sistema de tolva con compuerta, lo que permite una operacidén continua del
gasificador bajo presion, durante aquellos periodos en los cuales las tol.

vas de carbon y cenizas son depresionadas por un sistema de ventéo.

Por otro lado una planta nos debe proporcionar oxigeno gaseoso

con una pureza de 987%, el vapor requerido se surte por hervidores, ade—

mas de que se genmera vapor saturado en las chaquetas de los generadores-

de gas y en el proceso de metanacidn.

El gas producido en esta primera fase del proceso de gasifica-
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cidn es baja en metano, ademds contiene cantidades apreciables de deriva-
dos del carbon como: Alquitran, nafta, fenol, amoniaco, polvo de carbdn y

vapor sin reaccionar,

Todos los procesos siguientes. Figura V - 2 . Excepto las conver
sidn y metanacion son necesarias para eliminar y recobrar esos derivados-—
del carbdn, la conversidn de gas y metanacidn constituyen los pasos para-

adicionar metano a el gas crudo.

Para ajustar la relacidon de hidrdgeno - mondxido de carbono ne-
cesaria para la sintesis del metano, aproximadamente un 48% del gas crudo
pasa a la unidad de conversidn donde todo el monoxido de carbono en pre—
sencia de un exceso de vapor de agua se transforma a didxido de carbono e
hidrdgeno, al mezclarse este gas con el gas sin convertir, el contenido -
de hidrogeno y mondxido de carbono es estequiometricamente correcto pa-—

ra la produccidén de metano por la reaccidn de metanacidn catalitica.

Las corrientes de gas convertido y sin convertir son enfriadas-—
y combinadas en una unidad recuperadora de calor para poder recuperar los

hidrocarburos pesados y el vapor sin reaccionar.

A continuacidn sigue una unidad de lavado con Rectisol en donde
se elimina el didxido de carbono, los compuestos de azufre y otras impure
zas en la corriente gaseosa, a estas condiciones los compuestos de azufre

se eliminan como H,S, el cual posteriormente se convierte en azufre.

2

La corriente de gas después de pasar por la seccidn de lavado -

con Rectisol, pasa a la unidad de metanacidn, donde por medio de la reac-
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cidon catalitica de metanacidn, el mondxido de carbono y el hidrdgeno pro-—
ducen metano, cerca del 60% del metano que constituye el SNG final, se —
produce durante este paso, el agua quimicamente formada en la reaccidn de
metanacidn se condensa y se recupera para alimentarse a un hervidor, el -
gas formado regresa a la seccidn que elimina didxido de carbono de la uni

dad de lavado con Rectisol.

Después de eliminar didxido de carbono, el SNG se comprime a —
una presidon de 1000 psig y pasa a una tuberia para transportarlo, el pro-

ducto tendr3d la siguiente composicidn aproximadamente:

COMPONENTE % VOLUMEN
1.24
CO2
Hz ’ 0.84
96.83
CHQ
1.09
N,
100.00

A 14,7 psia, 60 °F y seco
3
El poder calorifico mayor es: 978 BTU/ft

3
El poder calorifico menor es: 881 BTU/ft

Se obtiene alquitran, nafta de varias unidades del proceso, esos

hidrocarburos son bajos en contenido de azufre ( 0,1 a 0.3 % en peso de —
azufre ), una parte de ellos se utiliza quemdndolos en la planta de gasifi

cacidon como medio de calentamiento,
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Las grandes cantidades de exceso de vapor, el cual se requiere-—
para el paso de la gasificacidn, son condensadas y obtenidas en varias par
tes del proceso, esas aguas condensadas tienen fenoles, COZ’ HZS’ y NHB’_
no son apropiadas para uso directo.

La unidad de extraccidn del fenol trata esa agua eliminada recu

perando fenoles por extraccidn a contra corriente, incluyendo a esta uni-

dad del proceso,

Existe una seccidn la cual elimina CO,, H S y NH_,, del agua. —

2? "2 3’

Alinque el agua que sale de esta seccidn esta relativamente libre de mate-—
riales fenolicos ( 30 ppm ), aiin no es apropiada para volver a emplearse-
en la planta, por eso se requiere de un bio - tratamiento para eliminar -

los fenoles existentes antes de emplearse en una torre de enfriamiento.

Por el empleo de la reaccidn de metanacidn, el SNG producido --
por este medio, aumenta el poder calorifico de 450 BTU/ft3 hasta 900 BTU/
ft3, aunque hasta la fecha no existen unidades funcionando de metanacidn-
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 estan construyendo -

y pronto estaran en operacidn en los E,U.A,

Los gasificadores Lurgi tambien pueden operar empleando aire en

lugar de oxigeno como agente oxidante, esto produce un gas de bajo poder-

calorifico del orden de 125 a 150 BTU/ftB.
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II.—.PROCESO'KOPPERS‘— TOTZEK

Este proceso puede operar continuamente para la gasificacién -
de una amplia variedad de materia prima due incluye toda calidad de car-
bones, alquitran, petrdleo, coke, aceites ligeros y pesados, el cambio -
de la alimentacién de solido a liquido involucra un cambio en la cabeza-

de los quemadores,

El gasificador, Figura V - 3, puede operar con todo tibo de —
carbén sin tratamiento previo, el carSén es secado y pulverizado, una —
mezcla homogenea de oxigeno y de carbén pulverizado se introduce al gasi
ficador a tray€s de quemadores coaxiales, La temperatura de reaccidn en-—
la descarga del quemador es de 3300 a 3500 °F y la presidn en el gasifi-
cador es la atmosférica, el carbon es gasificado completamente e instan-

" taneamente, los gasificadores comerciales emplean 2 & 4 quemadores, los-

de 4 quemadores pueden manejar al dia 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 presidnm.

El gas que sale del gasificador esta éompuesto de: mondxido de
carbono e hidrdgeno, no contiene metano; dicho gas se pasa a través de -
agua co; el fin de que solidifiquen las cenizas que traiga y evitar que-
estas se solidifiquen en las paredes del recuperador de calor, que es el
equipo siguiente por donde pasa el gas, donde es ‘limpiado d¢ las impure-
zas, al burbujearlo se tienen pérdidas de c#lor, pero es preferible a —

que se tengan incrustaciones en el equipo de recuperacidn de calor. Este
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gas es entonces convertido y metanado después de una compresidn a 450 —

psig y una eliminacidn de H,S; es metanado para producir gas de alto po-

2

der calorifico, después se elimina el CO, y se deshidrata quedando en —-

2

condiciones de tramnsportarse por tuberia.

Este proceso puede operar para producir gas de medio poder ca-
lorifico, es el proceso probado a escala comercial, con un poder calori-

. 3 . .
fico de 300 BTU/ft”, 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 gasificacidon del carbon.

III.- PROCESO WINLKER

Generalmente este proceso se emplea para producir gas de bajo-—
poder calorifico, este gas producido se emplea en la produccidn de meta-
nol, amoniaco e hidrocarburos ligeros por medio del sistema Fischer - —
Tropsch, & bien este gas puede ser convertido parcialmente a mondxido de
carbono y posteriormente metanado para producir gas sintético de alto po

der calorifico.

El gasificador es de lecho movil alimentado por carbdn molido -
(0 a 3/8 In, Mesh ), a una velocidad de alimentacidn regulable, aqui el-
carbdn reacciona con vapor de agua y oxigeno & aire produciendo un gas de

medio & bajo poder calorifico.

El gasificador opera a presidn atmosférica y a una temperatura-
de 1500 - 1850 °F, debido a esta alta temperatura todo el alquitrdn e —

hidrocarburos pesados reaccionan.
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Cerca de un 70% de las cenizas son transportadas vor el gas v un
30% de ellas se elimina por la base del gasificador, el carbdn sin reac-
cionar que es transportado por el gas gasificado se vuelve por una segun
da corriente de vapor v oxigeno en la parte superior del gasificador, en-
donde existe la mixima temperatura, para prevenir que particulas 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 seccidén en
donde se obtiene calor al enfriar mis el gas, la ceniza se elimina por me
dio de un ciclfn y un precipitador electrostitico, el gas se comprime y -
se convierte parcialmente para aumentar su composicidn de hidrdgeno y dis
minuir su cantidad de CO, posteriormente se purifica, se metana, se deshi

drata y si es necesario se comprime para trasladarlo por tuberia.

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi-

gura V- 5,

IV.- PROCESO C G S ( ACEPTADOR DE CO2 )
La primera caracteristica de este proceso, es que la gasifica—

cidén se lleva a cabo por medio de una mezcla de dolomita y carbén .

La dolomita proporciona el calor necesario para la reaccidn car
bén - vapor de agua en dos formas, una es por medio de calor que se obtie
ne por su caleinacidn y otra cuando el oxido de calcio reacciona con CO,,

obtenido por la reaccidn carbdn - vapor de agua.

Esto permite la operacidn del sistema de gasificacidn sin nece-
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sidad de oxigeno & hidrdgeno.

En el primer reactor denominado eliminador de volatiles, se ali-
menta carbdn y dolomita caliente, aqui existe una presidn 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 carbén.

En el eliminador de volatiles existen dos lechos distintos, uno-
consiste en carbdn y dolomita parcialmente gasificados y el otro contiene -
dolomita esencialmente, esta Gltima se encuentra abajo de la primera, las-

siguientes reacciones se llevan a cabo en el eliminador de volatiles:

C

a) CO + HZO uoz + H2
Y

b) 2¢ + H, + HZO UHZ+ + €O
C

c) Ca0 + CO2 ‘ vaCOB

El carbén principalmente consumido de la base de la cama superior
( Dolomita - Carbén ), del eliminador de volatiles, 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 - carbfn y el de la parte inferior por dolomita esencialmente.

En el gasificador se llevan a cabo las siguientes reacciones:

a) ¢ + HO0 co + H,

b) CO + H20 CO + H
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+ C
c) Ca0 CO2 aCO3

El gas que sale del domo del gasificador entra a la base del -
eliminador de volatiles y sale por el domo como gas producto, hasta aqul
se ha desarrollado este proceso a escala piloto,para una planta comercial
produciendo gas de alto contenido calorifico,esta corriente gaseosa seria

purificada, metanada y posteriormente comprimida a la presidn deseada.

El carbdon que no ha sido consumido se transfiere del gasifica-
dor a un tercer recipiente denominado regenerador al igual que la dolomi
ta que reacciond en el eliminador de volatiles y en el gasificador, aqui
se quema el carbdn a una temperatura de 1940 °F haciendole pasar aire, -
el calor de esta reaccidn calcina la dolomita convirtiendola de carbona-
to a.6xido de calcio, esta dolomita calcinada se recircula a la primera-
parte que es el eliminador de volatiles y el gasificador, los gases de -
producto de la regeneracidn son venteados a la atmdsfera después de eli-
minarle las cenizas, en una planta comercial esos gases se enfriarian --

primero para recuperar energia.

Las condiciones de operacidn son: El eliminar de volatiles ope
ra a 1500 °F, el gasificador a 1575 °F y el regenerador a 1940 °F, la —-
presidon en los tres equipos esta entre 150 - 300 psia, en el gasificador
y el eliminador de volatiles las condiciones de operacidn se limitarian-
a 1600 °F y 300 psia ya que de lo contrario la dolomita en forma de oxi-
do de calcio fundirfa, como la velocidad de reaccidn carbén - vapor de —
agua para carbon bituminoso es lenta a 1600 °F, no se recomienda emplear

este tipo de carbdn, sino emplear lignito & subbituminoso los cuales son
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generalmente de 10 a 20 veces mds reactivos con vapor que el carbdn bitu

minoso.

Un diagrama de flujo de este proceso se encuentra en la Figura

V.- PROCESO HYGAS

En este proceso el carbdn es pulverizado secado y precalentado
en caso de ser necesario, este precalentamiento consiste en pasar aire -
ligeramente caliente a través del carbdn, con el fin de eliminar las par
ticulas de la superficie y reducirle las propiedades aglutinantes, este-
tratamiento desperdicia una pequefia cantidad del poder calorifico del —-
carbdn, por lo que, un objetivo del programa de la planta piloto consis-—

te en minimizar 6 eliminar la operacidn de pretratamiento.

El carbén pretratado se mezcla con un aceite ligero y la mez-—-
cla resultante se bombea a el reactor principal, el cual opera a una pre
sion de 1000 psig y a una temperatura entre 1600 - 1800 °F, al entrar la
mezcla a la primera seccidn del reactor, llamado hidrogasificador, el —-
aceite ligero de la mezcla se vaporiza y se recupera, dejando en liber--
tad al carbdn, el cual caé a través de una corriente ascendente de vapor
de agua e hidrdgeno, ocurriendo la gasificacidn, a esas condiciones una-
cantidad considerable de carbdon reacciona con el hidrdgeno convirtiendo-

lo en metano, el gas producido es una mezcla de metano, CO co, H,S

20 Hys 2

y otras impurezas.

El gas se limpia con una solucidn de carbonato de potasio a —-

una presion de 1000 psig para eliminar CO2 y HZS’ 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—

presidn queda listo para transportarse.

En el hidrogasificador se consume aproximadamente la mitad del
carbén, el resto sale por labase, el carbdn pasa a través de una seccidn
de electrogasificacidn a las condiciones de temperatura y presidn del --
hidrogasificador, aqui el carbdn entra en contacto con vapor sobrecalen-
tado, una corriente eléctrica se pasa a través del carbdn para proporcio
narle el calor necesario para la reaccidn vapor de agua — carbdn, esta -
reaccidn produce CO e H,, empleado en el hidrogasificador para producir-
metano, estos gases salen por el domo del electrogasificador, por la ba-
se sale el carbdn que no reacciono y algunas cenizas, &sto se hace pasar

por agua y la mezcla se reduce a la presidon atmosférica desechandose.

Otras dos maneras de producir el hidrégeno requerido en el ——-—
hidrogasificador ademds del electrogasificador son: El gasificador de —
oxigeno, en donde el calor para la reaccidn de vapor con carbdn parcial-

mente consumido, para formar H, y CO lo proporciona la combustidn de par

2

te de este carbdn con oxigeno.

El otro medio es el proceso fierro — vapor de agua, en donde -
el HZ se forma al reaccionar el vapor con el fierro, el &xido de fierro-
formado se pone en contacto con el gas, formado por la combustidn carbdn

vapor de agua y aire, este gas reduce al dxido de fierro a fierro y asi-

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 eléctricidad se requieren para producir ——-—
1000 ft3 de gas natural sint@tico en el proceso que emplea electrogasifi

cador para producir hidrdgeno.

Este proceso tiene problemas en la manera de alimentar el car-
bdn a el hidrogasificador, el cual esta a una presidén de 1000 psig,entre

las ventajas de este proceso se encuentran:

1) Se elabora el gas a una presidn elevada, eliminando la nece

sidad de compresores.

2) El1 gas crudo que sale del reactor contiene un alto conteni-

do de metano, eliminando asi el costo de la seccidn de metanacidn.

VI.- PROCESO BI - GAS

En este proceso el carbon es pulverizado y secado, posterior—
mente se alimenta a un gasificador de dos etapas a una presidén a 1100 --
psig, la alimentacidn se realiza por la parte superior del gasificador y
entra en contacto con una corriente de gas de sintesis ascendente calien
te producido en la seccidn inferior y el gas es parcialmente convertido-
en metano y mds gas de sintesis, parte del carbdn residual es transporta
do por el gas producido por la parte superior dél gasificador, aqui el -
carbdn es completamente gasificado por reaccién de vapor de agua en pre-
sencia de oxigeno. Esto produce el gas de sintesis necesario en la parte

superior del gasificador.

La escoria producida ca@ en un recipiente con agua, elimandose
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periodicamente las partfculas depositadas. La temperatura en la parte su

perior del gasificador es de 1700 °F y en la parte inferior de 1700 °F.

El gas crudo que sale del gasificador esta libre de polvo y pa
sa a través de un convertidor donde reacciona el CO con vapor de agua pa
y CO

ra formar H de aqui pasa sobre un sistema para eliminar el H,S,-

2 2?

posteriormente pasa a través de secadores antes de transportarlo como —-

gas natural sinté&tico.

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 carbdn, todo el carbdn que se ali
menta a el gasificador se consume, los principales subproductos son esco

ria y azufre,

VII.- PROCESO SYNTHANE
El proceso consta de un pretratamiento del carbdn, un gasifica

dor, un convertidor, una purificacidn del gas y una metanacidn.

El carbon se alimenta a un reactor para quitarle las propieda
des aglutinantes por medio de vapor de agua y oxigeno, este reactor ope
ra a una presidén de 1000 psig y a una temperatura de 750 °F, de aqui el-
carbdn pretratado junto con alguna materia volatil desprendida del carbdn

y un exceso de vapor sin reaccionar se alimenta por el domo del gasifica-

dor, el cual es un reactor de lecho movil. E1 gasificador opera a una pre
sion de 1000 psia y a una temperatura de 1800 °F, aqui el carbdn reaccio-

na con vapor y oxigeno para formar CH4, CO’HZ’ C02.
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Sin embargo no todo el carbdn reacciona y aproximadamente un -
30% del contenido de carbén acompaia al carbdn residual, el carbdn resi-
dual puede ser quemado para generar el vapor requerido en el proceso. --
Sin embargo, esta parte del proceso alin no esta satisfactoriamente desa-

rrollada.

El gas que abandona el gasificador contiene vapor de agua, pol

vo, hidrdgeno, metano, hidrocarburos pesados, HZS’ CO y CO,. El1 primer -

2
paso para tratar este gas consiste en eliminar particulas solidas y acei

tes, para ello se emplea un filtro, donde se atrapa polvo y ademds 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—
via al convertidor mientras que las 2/3 partes restantes pasan por un by
pass. En el convertidor, el vapor reacciona con mondxido de carbono, pa-
ra formar hidrdgeno y didxido de carbono, con el hidrdgeno formado se -
ajusta la relacidn H2 / CO a 3:1, la cual es apropiad§ para la metana—-

-
cion.

Las corrientes combinadas de gas son enfriadas a 300 °F, em—-
pleando agua de enfriamiento antes de enviarlas al sistema de purifica—
cion.

El sistema de purificacidn emplea una solucidn caliente de car
bonato de potasio para eliminar el 002 a menos de 17 en la corriente de-

salida y el HZS y el azufre se reducen a menos de 1 ppm,

La corriente de gas pasa ahora a un reactor metanador, el cual
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contiene como catalizador Niquel 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 °F, al ponerse

en contacto con el catalizador, el CO y el H, forman metano y vapor de -

2

agua.

El gas que sale del metanador se enfria para eliminar agua y -

queda listo para transportarse.
Un diagrama simplificado se encuentra en la Figura V - 11.

VIII.- PROCESO M.W. KELLOG CO. & SAL FUNDIDA

Este proceso inicamente se encuentra probado a escala laborato
rio. El proceso Kellog se basa en la gasificacidn, por medio de Na2 — =
CO3 fundido, del carbdn el cual no necesita previo tratamiento. La sal -
actlla como catalizador de la reaccidn vapor de agua — carbdn y ademds --
proporciona el calor necesario para la reaccidn. La temperatura en el ga

sificador es de 1830 °F y la presidn es de 405 psia.

El Na2 CO3 fundido al salir del gasificador, transporta al azu

fre que contenia el carbdn, ya que la sal reacciona con el H,S y otros -

2

compuestos azufrados y sulfurados.

En la seccidn de precalentamiento, el carbdn se quema por medio
de aire; esta combustidn aumenta la temperatura de la sal fundida hasta -

2200 °F proporcionando asi el calor necesario para recalentar la sal la -

cual regresa a la seccidn de gasificacidn.

Continuamente se drena una corriente de sal fundida hacia una -
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seccidn, donde se eliminan las cenizas, el contenido de cenizas de esta-
corriente es de 87 en peso, para eliminar las cenizas, primero la co—-—-—
rriente se enfria hasta 444 °F empleando una corriente de bicarbonato de
sodio, resultando una mezcla de particulas sdlidas fundidas esta corrien
te se flashea a presidn atmdsferica ( desde 400 psia ), para separar las
cenizas, la mezcla se filtra y también el carbén de la solucidn de Na, -

C03.

La solucidn despué@s de filtrarse fluye hacia una torre de car-
bonatacidn donde reacciona el C02, la cantidad de carbonato excede los -
limites de solubilidad y una parte precipita, por medio de filtracidn se

separan las particulas sdlidas, las cuales regresan a el gasificador, —

mientras que la solucidn se recircula a la torre de extincidn.

Los pasos siguientes después de salir el gas del gasificader -
son una conversidn catalitica, purificacién, metanacidn catalitica y una

.- -~
compresion a la presidon deseada.

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi

- ) -
gura V —'12, este proceso alin se encuentra en desarrollo, ya que aun pre
senta problemas como dificultades al eliminar las cenizas, ademds requie
re de una gran cantidad de calor.para fundir y disociar el bicarbonato -
de sodio que regresa a el gasificador de la seccién donde se elimina la-

ceniza.

IX.— PROCESO ATGAS

En este proceso se inyecta carbdn molido y seco con vapor den-
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tro de un recipiente con fierro fundido, por otro lado se inyecta oxige-
no, el vapor disociado y el cracking térmico del carbdn generan un gas -
crudo esencialmente formado por hidrdgeno y mondxido de carbono cuandc -
emplea oxigeno. El azufre del carbdn se elimina al reaccionar este con -
el fierro y la escoria que permanece cubriendo la superficie del fierro-
fundido eventualmente se drena para eliminar el azufre y las cenizas, -

el fierro fundido limpio de impurezas se alimenta nuevamente.

Las condiciones de operacidn del gasificador son 2600 °F de —-—
temperatura y a la presidn atmdsferica, 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 electrostatico.

El gas se comprime hasta 600 psia y pasa a través de un conver
tidor de mondxido de carbono para que la relacidn HZ/CO quede aproximada
mente 3:1, posteriormente se elimina el didxido de carbono, el gas puri-
ficado se metana, seca y comprime a la presidn deseada para transportar-

lo.

En este proceso se puede {itilizar todo tipo de carbén y no es-—
necesario pretratarlo antes de alimentarlo al proceso, ademds todo el —-

carbdn se gasifica no existiendo carbdn 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 - 1l4.
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X.- PROCESO UNION - CARBIDE - BATELLE

Participando en el desarrollo de este proceso Batelle's Engi-
neering, establecid un proceso a partir de los quemadores de lecho mdvil
desarrollados por Union Carbide Corp. Aiinque alin se encuentra a escala-
laboratorio el desarrollo de este proceso, existe una planta piloto em -
construccidon que producird 25 ton/dia. Esta planta piloto serd operada -
por Batelle y constar3 solamente del paso de gasificacidn, con el fin de
evaluar técnicamente este paso y posteriormente convertir este gas a gas
natural sinté@tico de alto poder calorifico por medio de una conversidn-

y una metanaciom.

El diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi

gura V - 15, consta de un gasificador de dos etapas de lecho movil.

El calor requerido para la gasificacidn lo proporciona la com-—
bustion del carbdn con aire, esta conbustidn se lleva a cabo en un quema
dor de lecho mdvil, el calor para las reacciones de gasificacidn se pro
duce por recirculacién de cenizas de carbdn caliente del quemador a el -

gasificador.

Durante la combustidn, el carbdn resiudal se quema y simultanea
mente existe un aglomeramiento de ceniza - carbdn residual calientes que
se alimentan a el gasificador, proporcionando asi el calor necesario pa-
ra que se lleve a cabo la reaccidn carbon - 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 combustidn aumenta ripidamente con la tempera-

tura y la combustidn es completa a temperaturas superiores a 1800 °F.

Las temperaturas de operacidn son de 2050 °F en el quemador y-
1800 °F en el gasificador, la presidn de ambos es de 100 psig. Bajo esas
condiciones de operacion la velocidad de recirculacidn de las cenizas es

de 20 a 40 veces la velocidad de carbdn alimentado a el gasificador.

Durante la combustidn se generan gases apropiados para emplear

se en una turbina.

XI.- PROCESO HYDRANE
El proceso Hydrane es un proceso de hidrogasificacion de car—
bon se basa en la reaccidén de carbdn sin tratamiento previo con hidrdge-

no para formar metano.

Este proceso no requiere una metanacidn posterior, el gas cru-

do producido contiene un alto porcentaje de metano.

El diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi

gura V - 16, se basa en dos zonas de reaccidn de hidrogasificaciédn.
-

El carbén 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 hidrdgeno, el carbon no es ne

cesario tratarlo previamente, las paredes del reactor estan a 1500 °F, -

cerca del 20Z de el carbdn se convierte a metano en esta seccion.

El carbdon residual se alimenta a otro hidrogenador en donde se
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pone en contacto con hidrégeno para formar metano, este matano con un €x

ceso de hidrdgeno se alimenta a el primer reactor.

El carbdn 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,S, como no se introduce oxigeno a el sistema de gasificacidn, los-

2
oxidos de carbono en el gas son unicamente los desprendidos por el car--

bdn, como esta cantidad es pequefia se simplifica mucho el eliminar CO2 y

Co.

XII.—- PROCESO U - GAS

En este proceso se alimenta de carbdn molido a una seccidn de -
pretratamiento, en donde se eliminan las propiedades aglutinantes por me-
dio de aire, este equipo opera a una presidon de 350 psig y una temperatu-

ra de 800 °F,

De la seccidn de pretratamiento, el carbdn se alimenta a un ga-
sificador de lecho mdvil, el cual opera a una presidn de 350 psig y una -
temperatura de 1900 °F, a este gasificador se introducen vapor de agua y-

aire y se elimina la ceniza.

Los gases producidos en la seccidn de pretratamiento del czrbdn
y el gasificador se combinan y se pasan a través de un ciclén para elimi-
nar impurezas sdlidas, el gas crudo caliente posteriormente pasa a través
de un sistema recuperador de calof 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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gia disponible, ya que el gas se encuentra a 350 psig y se va a reducir—
a una menor presidn, ya que este gas es de bajo poder calorifico y se le

utiliza en un lugar cercano.

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra en la Fi

gura V - 17.

Este proceso unicamente ha sido probado a escala piloto para -

la produccion de SNG de bajo poder calorifico.

XIII.- PROCESO WESTINGHOUSE

Este proceso consiste en dos gasificadores de lecho mdvil en -
serie. El primer gasificador opera entre 1300 a 1700 °F. Aqui el carbdn-
previamente molido es secado, eliminando volatiles, desulfurado y parcial

mente hidrogasificado con gas producido en el segundo gasificador.

De aqui el carbdn, ademds de otras impurezas sdlidas, son —-—
transportados por una corriente de gases calientes del combustor & segun

do gasificador, los gases fluyen a una velocidad superior a 15 ft/seg.

En el primer gasificador existen sdlidos recirculados que caén
del domo hacia la bse, estando en contracorriente con los gases calien—-.
tes que vienen del combustor & segundo gasificador, la velocidad de recir
culacidn de estos s6lidos es 100 veces la alimentacidn del carbdn. Estos
s6lidos evitan aglutinamiento del carbdn cuando le elimina los volatiles,

el calor requerido para la gasificacidn carbdn - vapor de agua, lo pro—

porciona los gases calientes que vienen del combustor.

Una cal se le agrega a el eliminador de volatiles —~ desulfuri-
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zador para eliminar el azufre que se encuentra presente como H,S, poste-
riommente el gas crudo que sale del primer gasificador & eliminador de -
volatiles — desulfurizador pasa a un cicldn donde se le eliminan los re-
siduos de carbén que se alimentan a el segundo gasificador, en donde son
gasificados con aire y vapor de agua a 2100 °F, la ceniza resultante se-

elimina por la base del combustor.

El gas limpio pasa a una unidad recuperadora de calor, quedan-
do listo para transportarse, este gas tieme bajo poder calorifico, apro-

ximadamente 136 BTU/ft3.

Un diagrama simplificado de este proceso se encuentra emn la Fi

gura V - 18.

Este proceso unicamente ha sido desarrollado para producir SNG
de bajo poder calorifico, sus trabajos aiin se encuentran a escala labora

torio.

XIV.- PROCESO WELLMAN - GALUSHA

En este proceso el carbon es previamente molido, se seca y se-
alimenta por el domo de un gasificador que tieme un distribuidor. Por la
base del gasificador se alimenta una mezcla de vapor de agua - oxigeno,-
existen gasificadores con & sin agitacidnm. Es;e agitador se encuentra 1i
geramente abajo de la superficie del lecho del carbdn con movimiento —

horizontal manteniendo asi uniforme el lecho.

Las condiciones de operacidn de el gasificador son una presidn

atmdsferica y una temperatura de 1000 a 1200 °F, la ceniza se elimina —
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continuamente por la base del reactor.

En este proceso se puede emplear aire para sustituir a el oxi

geno, produciendo gas crudo de bajo poder calorifico.

El gas crudo que abandona el gasificador pasa a una seccidn -
donde se elimina el polvo que lleva, posteriormente, pasa a una seccidn

recuperadora de calor,

El gas es comprimido y los siguientes tratamientos se le hacen
con el fin de aumentarle su poder calorifico, para ello, es comvertirdo
parte del gas a hidrdgeno para ajustar la relacidn H2/CO a 3:1 el gas -
es finalmente purificado, metanado y deshidratado, quedando listo para-

transportarse a su lugar de consumo.

L]
Un diagrama sumplificado de este proceso se ilustra en la Fi-

gura V - 19,

En las tablas V- 1 y V - 2 se encuentra una comparacidn de -
los diferentes procesos para la gasificaciGnAde carbén, en la Tabla V-1
se encuentran los porcesos probados comercialmente, en la Tabla V - 2 -
los procesos que se encuentran en el desarrollo ain de planta piloto B

laboratorio.

Debemos aclarar que la diferencia bésica entre las diferentes
tecnologias se encuentran en el gasificador de carbdn, el resto de los-

procesos 0 sea la eliminacidn de particulas sdlidas, la conversion para

aumentar la cantidad de hidrdgeno en el gas crudo y disminuir la canti-
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TABILA Vv = 1

PROGEBDS PROBADUCS COMERCIALKENTE

NOMBRE FRCCZSC LURGI
Descubridores y Lurgi Gmbh
Patrocinadores

El gasificador comsiste en un mlimero de cémaras
colncadas verticalmemte, ellas som del domo a 1a
base: Una chmara donde se¢ almacena carbdm, una -
cémara-compuerta para controlar el paso de car--
bém, camara enchaquetada productora del gas, ch-
mara-compuerta para controlar el paso de las ce-
nizas, em la base del gasificador se alimenta --
una mezcla de vapor de agua - oxigemo.

Base del proceso

Plantas Piloto 14 plamtas imstaladas hasta la fecha.

Existem 5 plantas a escala industrial enm coms---
truecibn.

Plames futuros
em E.U.A.

Todo tipo de carbdn excepte aquel fuertemente -
aglutinante

Materia Prima

Productos SNG, como subproductos aceite pesado y azufre.
Vemtajas del proceso 1.- Este proceso es el rés probado a escaia co--
mercial
2.- Requiere poco consumo de oxigeno.

3.- Opera a presibn el gasificador, por ello el
gas crudo no necesita una compresibdn para --
seguirlo procesando.

Desventajas del 1.- Requiere de una planta productora de O2
Proceso
2.- Requiere compresibm para el SNG producido.

3.- Kequiero cardd4n molido .

T{pica composiciba del as zrudo % Mol Seco

CH, 10

Hy 38

co 24

HES -

co, 28

# de gasificadcres para planta 25 - 30
d de 250 MMSCFD

PROCESO KOFPEKRS - TCTZEK

Keppers Gmbh

El gasificader censiste en unos quemaderes ceaxiales laterales,

per donde se alimenta el carbdn, exigeno y vaper de agua, -
el carbén es gasificado casi completa e instantansamente, el
producte sale per la parte superier del gasificader y per la
parte inferier salen cenizas.

16 plantas en eperacién

Se realizan estudies para la pesible instalacién de plantas -
industriales.

Tede tipe de carbén, alquitrén, hidrecarbures pesades, ceke.

SNG y azufre.

1.- Solsamente se tienen de subpreductes azufre y esceria.

2.~ Se puede alimentar gran variedad de materia prima

3.~ Se puede medificar la alimentacién a etre precess, reali-
zande un cambie ligere en el gasificador.

1.~ Opera a baja presién ( atmesférica )

2.- Requiere planta preductera de O

3.~ Alta temperatura de eperacidn eﬁ el gasificader 3000 r

4.- Requiere gran metanacidn, ya que el gas crude del gasifi-
cader casi ne centiene metane

5.- Requiere alta compresién para el SNG preducide.

6.~ AGn ne existen plantas en censtruccién .

% Mel Sece
0o
36
56
6

18 - 20

PRO

Win

El

men
inf
rea

CESO WINKLER
kler

gasificader presenta una alimentacibén de carbén y des ali-
tacienes de vaper de agua y exigene en sus partes laterales
erieres, aqui el carbén se gasifica, existe etra zena de -
ccidn en la parte superier del gasificader, dende se vuel-

ve a alimentar vaper y exigene para que reaccienen cen les ga

calientes preducides en la parte inferier del gasificader.

16 plantas en eperacién

Se
ind

Ted

SNG
Te=
2.-

realizan estudies para la pesible instalacisn de plantas -
ustriales.

e tipe de carbén.

Yy azufre.

Se pueden agregar hidrecarbures liquides en la gasifica--
cién del carbén.

Ne se preducen hidrecarbures y alquitranes ceme subpredus
tes.

Requiere planta preductera de O

Opera a baja presién ( ltl.‘f6r§01 )

Requiere un secade previe el carbén .

El 70 % de la ceniza acempaiia al gas crude.

Requiere metanacien, ya que sble el 2 % de CH, se preduce
em el gasiricader.

Requiere una alta cempresién para el SNG preducide.

AGn ne existen plantas en censtruecién ni funcienande a -
escala industrial,

% Mel Sece

2

35
48
15

10 - 20
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dad de CO de tal manera que la relacidn Hz: CO sea de 3:1, la elimina——
cidn de CO2 y HZS y la metanacidn, son basicamente iguales en todos los

procesos.

Estas tablas comparativas se hicieron con el fin de facilitar

la seleccidn de tecnologia mids apropiada para México.
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ELECCION DE LA TECNOLOGIA MAS APROPIADA PARA MEXICO

Analizando los diferentes procesos para la obtencidén de SNG a

partir del carbdn, podemos concluir lo siguientes.

1,- Unicamente tres procesos han sido probados comercialmente
en el mundo, estos son: Proceso Lurgi, Proceso Koppers — Totzek y Proce
so Winkler, entre ellos debemos seleccionar el m3s apropiado, yé que —--
consideramos poco prometedor el realizar un estudio de un proceso aiin -
en etapa de desarrollo y adaptarlo a las necesidades nacionales en una

escala comercial,

2.- El proceso mas probado comerciaimente, ya que existen 5 -
plantas en construccidn en los Estados Unidos, las cuales producirdn --
250 MMSCFD cada una, es el proceso Lurgi, entre los dos procesos aiin se
encuentran en estudio su posible instalacidn a escala industrial en los

Estados Unidos.

3.~ Considerando lo anterior y ademds teniendo en cuenta que-
no existen limitaciones en el empleo de la materia prima ( el carbdn de
la cuenca carbonifera de Coahuila no presenta propiedades fuertemente -
aglutinantes ), consideramos que el proceso Lurgi es el que resulta mis
apropiado para la posible instalacidn en México de una planta producto-

ra de SNG a partir de carbdn mineral.



CAPITULO VI

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

INTRODUCCION

En base a la tecnologia que se considera mds adecuada (Proceso
LURGI) a continuacidn desarrollaremos un balance de materia y energia de

la planta.

La base de cdlculo es una produccidn de 290 MMSCFD de gas a la

salida de la planta.

Para dicho balance dividimos la planta en cuatro secciones, se
gin el proceso que se lleva a cabo en cada una de ellas, estas secciomes

son:

SECCION 100 GASIFICADOR DE CARBOXN
SECCION 200 COXVZRSION DE GAS CRUDO
SECCION 300 LAVADO RECTISOL
SECCION 400 METANACION

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA. SECCION 100 ( GASIFICADOR ).

CORRIENTE @

Componente : Carbdn sdlido a 77° F v O psig
Composicién : Carbom fijo 532

Mat. Volitil 20

Cenizas 231.

Otros 47
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w) = 460.6 ton/hr de carbén = 1,015,438.76 1b/hr

CORRIENTE <2>

Componente : Vapor de agua a 410 psig sobrecalentado 1055.4°F se debe -

alimentar vapor en una relacidnm H20/C de 2.16

UZ (2.16)("1)

W

2 2.193,347.72 1b/hr

CORRIENTE @

Componente : Oxfgeno de limites de bateria a 410 psig y 900°F
La relacién de 02/C = 0.29
de tal forma que :

wy=(0.29) (w )

Wy = 294,477.24 1b/hr

CORRIENTE <.>

Componente : Cenizas a la salida del reactor

v, = 203,087.75 1b/hr

CORRIENTE @

Componente : Gas crudo a 1700°F y 380 psig.

La productividad se lleva a cabo de la siguiente nanera:

El total de la materia wolatil ( 20Z ) reacciona segim la siguiente —-
reaccidn:

Materia volitil ——» CO + HZ

Del carbon fijo el 13.581 reacciona con oxigeno en la cama de carbon pa-

ra dar CO2 segin la siguiente reaccibn:
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c + 02 —_— CO2

el 56 % de carbdn fijo reacciona con agua para dar hidrdgeno y mondxido-
de carbono segiin la siguiente reaccidn a 1700°F.

1700°F
C+H20 —_—————» €0 =+ HZ

el 22.65 % también del carbdn fijo reacciona con hidrGgeno para dar meta

no seglin la siguiente reaccidn:

1700°F

C + 2H CH

2 4

el 7.17 % restante reacciona para dar aceites pesados, nafta y alquitran.

Las cenizas que lleva el carbdn alimentado son extraidas por —

la base del reactor.

Otra reaccidn que se lleva a cabo es entre el mondxido de car-
bono producido y agua para dar didxido de carbono e hidrdgeno segin la -
siguiente reaccidn:

CO+H20 —-—-—'C02+H2
E1l 54.9 % del CO producido reacciona segiin la reaccidn ante---

rior.

E1l 12.57 % del hidrdgeno producido reacciona con los residuos-

de carb6n, asi como el hidrdgeno 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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TABLA

I SRk T S Rkl N

Mat. Volatil 16923,97 203087.75
Carbdn fijo 44848.54 538138.54
Cenizas = = === 233550.91
Otrog = m=—m—= 40617.55
H,0 121852.65 2193347.72
Oxigeno 9202.41 294477.24
co  mmmmmmes EEEmm—Se—s
Wy 000 e e
m, e ——————
H e —_— [
B8 0 meeeess seeeen -
AC. Pesados ~  —————=—= = —==——————o

VIi-1I

SALIDA

1b mol 1b masa
——————— 30463.16
56413.26 1015438.76
19075.01 534100.48
30120.96 1325322.24
10154.39 162470.20
39094.39 78188.78
507.72 17262.46
136911.61
3300157.69

De tal manera que la composicidn a la salida del gasificador -

se tiene:

co

CO2

Nafta, Aceite, etc.

Y
0.1632

0.4057
0.0496
0.0238

0.00527

0.04184
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H,0 0.3104

1.0044

Para el balance de calor en los gasificadores se calcularon —-
los calores de reaccidon para cada una de las reacciones que se llevan a-

cabo en E&l.

Para el cilculo se usd este sistema que a continuacidn se enun

cia:

Se dispone de los datos de calor de formacidn de cada una de -

las sustancias a 25°C por lo que se requiere el siguiente método:

1.~ Enfriamiento de los reactivos hasta la temperatura de -——-

reaccion.

2.~ Reaccifm a 25°C

reac (ZAHfi )rea

prod. c.

3.- Calentamiento de los productos.

Para la reaccian ( a )
Materia volatil ———» CO + HZ reaccion endotérmica(a)
A B, = - 498,314,893.9 BTU/hr

Qﬂz = + 955,609,108.3 BTU/hr

DH, = + 278,809,020.3 BIU/hr

AB =+ 736,103 235.1 BTU/hr
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Para la reaccién ( b )

co.

2 2
AHI = - 203,179,141.5 BTU/hr
DH, = - 1174,131,529.0 BTU/hr
AE3 =+ 148,578,999.4 BTU/hr
AR, = - 1228,731,672.0 BTU/hr

Para la reaccion ( c )

c + EZO _—» 0O + HZ
AHl = - 852,867,014.5 BTU/hr
Auz = + 1433,992,462.0 BTU/hr
AI-I3 =+ 587,752.712.1 BTU/hr
&‘nt = + 1168,648,160.0 BTU/hr

Para la reaccitn ( d )

CO+[120———->(X)2+112

Aﬂl = - 658,308,948.1 BTU/hr
AR, = - 411,384,704.8 BTU/hr
AH3 =+ 750,236,619.1 BTU/hr
AHt = - 319,457,083.8 BTU/hr
Para la reaccidn ( e )

cC + ZHZ —eedl (::H4

AH, = - 398,837,943.5 BTU/hr

reaccion exotérmica ( b )

reaccion endotérmica( c)

reaccion exotérmica ( d )

reaccidn exotérmica ( e )



177

DH, = - 326,973,311.6 BTU/hr
AH, = + 242,588,319.8 BIU/hr
AH_ = - 483,222,935.3 BTU/hr

Para la reaccidon ( f )

s + H —* H,S reaccidn exotérmica ( f )
AHI = - 31,892,900.57 BTU/hr
AHy = - 4,400,403.86 BTU/hr

AHy = + 5,768,199.87 BTU/hr

AH_ = -  30,525,104.56 BTU/hr

Las reacciones que se llevan a cabo para dar los aceites pesa-
dos, alquitrdn y nafta también tienen una liberacidn de calor de ——--——-

52,584.14 BTU/100 1b de carbdn alimentado.

De tal manera que se tiene :

AH = - 52,584.14 (M) = - 533,959,739.2 BTU/hr

100
También se tiene que tomar en cuenta el calor que absorben los

reactivos al entrar al reactor :

Para el carbdn el cual se alimenta a 25°C (77°F)

Q = + 447,017,974.1 BTU/hr

Para el oxigeno el cual se alimenta a 900°F

Q =+ 54,183,812.23 BTU/hr

Para el vapor de agua, el cual entra sobrecalentado a 1500°F

Q=+ 171,207,849.0 BTU/hr
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El calor a eliminar en el reactor esta dado por:

Reaccidn (a ). +
Reaccidn (b ) -
Reaccién ( ¢ ) +
Reaccidon (d ) -
Reaccidén (e ) -
Reaccidén ( £ ) -
+
4
+
AH = -
CORRIENTE
_ Q gasificador
Y53 T Q vapor
q vapor =
M 420 psig =
Cp’ vapor =
Q vapor =

736,103,235.1

1,228,731,672.0

1,168,648,160.0

319,457,033.8
483,222,935.3
30,525,104.5
533,959,739.2
447,017,974.1
54,183,812.23

171,207,849.0

Cp (449 - 200 ) + A

18,735,454.5

1,204.7 BTU/1b

1.0 BTU/ 1b °F

(1.0 ) (249 ) + 1,204.7

Wy = 12,888.}2 Ib/hr

Condensados a 420 psig y 200°F

= 1,453.7 BTU/Ib

CORRIENTE <::> Vapor de agua a 420 psig y 452°F

Y54 T Vg3

Y54

12,888.12 1b/hr
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CORRIENTE<:::>Cenizas

we = 30,463.16 1b/hr

CORRIENTE@Gas crudo limpio a 1700°F 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-

gd a arrastrar.

manera:

en el gas

Y

o = 3,300,157.69 - 30,463.16 = 3,269,694.53 1b/hr

La composicidn en masa para el gas crudo queda de la siguiente

Fraccidn Masa

co 534,100.48 1b/hr 0.1633
co, 1,325,322.24 0.4054
CH, 162,470.20 0.0497
H, 78,188.78 0.0239
H,S 17,268.46 0.0528
Aceite, nafta, etc. 136,911.61 0.0415
H20 1,015.438.76 0.3106

3,269,694.537 0.99978

CORRIENTEGas crudo limpio a 1500°F y 368 psig

Se pretende al bajar la temperatufa que el alquitran presente-

crudo condense y pueda ser separado de la corriente.

E1 51.86 % de los aceites pesados son alquitran, el 14.4 % es-
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nafta y el 33.74 7 es aceite.

Considerando que a 1500°F y 368 psig condensa el total del al-

quitran, el calor que deberd ser eliminado estd dado por la siguiente ex

presiodn:
1= vg Cp AT * @ alquitran A alquitréan
El cadlculo del Cp de la mezcla estd dado por la siguiente ex--
presion:
A
Cp mezcla :);; ( Cpi b )
COMPONENTE FRACCION MASA  C_ BTU/Ib°F  C ¥
co 0.1633 0.28 0.045
co, 0.4054 0.305 0.1237
CH, 0.0497 1.65 0.8184
H2 0.0239 3.45 0.0821
H,8 0.0052 0.33 0.0017
Alquitran, aceite, nafta, 0.0415 0.41 0.01715
etc,
H20 0.3106 0.57 0.1769

1.265

De la tabla anterior se tiene:

C = 1.265 BTU/1b °F
p mezcla

El calor de condensacidn del alquitrin es

Al 1s00er = 118 BTU/B

Yalquitrdn = w_, = 71,002.36 1b / hr

11
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El calor a eliminar es:

( 3,269,694.53 ) (1.265) (1700-1500) + (71,002.36) (118)

835,610,994.5 BTU/hr
CORRIENTE @ Condensados a 250 psia y 200 °F

El calor que los condensados pueden eliminar es:

Uoap = CPAT + al2s0 psia
I (1.0 ) ( 401.5 - 200 ) + 945
Sy ™ 1,146.5 BTU/1b

El flujo de agua que se requiere es:

Y9 = q8/qvap

wg = 835,610,994.5 BTU/hr
1,146.5 BTU/Ib

vg = 728,836.45 1b/hr

CORRIENTE Vapor de agua a 250 psia

107 Y9

Yo = 728,836.45 1b/hr

CORRIENTE @ Alquitrdn a 1500°F

Vi = ( 0.5186 ) ( ¥oceite )

Wi = (0.518 ) ( 136,911.61 )

v = 71,002.36 1b/hr

CORRIENTE @ Gas crudo a 1500°F y 365 psig

El gas crudo es enviado a la seccitn de conversién con el fin-

de ajustar la relacién K, / CO para la metanacidm.
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g = Wy = ¥y3

3,269,694.53 - 71,002.36
= 3,198,692.17 1b / hr

La composicidn del gas al dejar la seccidén de gasificacidn es:

1b Fraccidn Masa
Y

co 534,100.48 0.1669
co, 1,325,322.24 0.4143
CHA 162,470.20 0.0508
H, 78,188.78 0.0244
EZS 17,268.46 0.0054
Aceite, nafta, etc. 65,909.25 0.0206
H20 1,015,438.76 0.3174

3,198,698.17 0.9998

El diagrama de flujo de proceso para la seccidn de gasifica---

cidn se presenta en la Figura VI - 1 .



aaaaaaaaaa

IVYNOIS340Hd SIS3L

._ , :us 39:.
NOI2VIIdISYE 0o w019238 nawoq piodes 10p1Ius .3__...: ’ 10

& D @D @n

.......

asoout o1

e lf)

.....

<




184

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA, SECCION 200 ( CONVERSION )

En esta seccidn se pretende aumentar la relacidm Hy / CO a los

limites de 3.8 - 4.0 para tener una metanacidn efectiva.

E1l 48% del gas crudo pasa al reactor de la "Shift Conversidn''-

por lo tanto la corriente @ se divide en dos que son la @ y -
w
CORRIENTE @ Gas crudo a 1500 °F

W3 = 0.52 V1o

w (0.52) (3,198,698.17) = 1,663,323.048 1b/hr

13

La composicidén de esta corriente es igual a 12
CORRIENTE @ Gas crudo a 1500°F para la conversidn
w].(& = (0.48) (le) = le e w13

Wy, = 1,535,375.122 Ib/hr

% 3 . ®
La composicidn es igual a la corriente 12

CORRIENTE @ Gas convertido a 1500°F y 350 psig
La reaccidn que se lleva a cabo en el convertidor es:
1500°F

€O + Hy0 = A co, + H,

Se tiene reportado que esta reaccidon se lleva a cabo en un 80-
81 % sobre catalizador de Fe203 = C1‘*203 y no tiene reacciones secunda-—

rias.

En la Tabla VI - 2 se presenta el balance de materia en el ——-

reactor.



185

TABLA VI -2
COMPONENTE ENTRADA
1b mol/hr 1b/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
HZS 243,70 8,285.8
Nafta y ———————— 31,636.4
aceite

H20 27,078.3 487,410.4

1,535,371.5

La relacidn Hz,/ €O = 15.05

SALIDA
1b mol/hr 1b/hr
1,739.45 48,704.5
21,894.89  963,375.16
4,874.10 77,985.60
26,187.15 52,374.30
243.70 8,285.80
--------- 31,636.44
19,661.81 353,912.58

1,536,274.48

La composicidn en masa y en base himeda de la corriente a la sa

lida del reactor es:

co

NAFTA Y ACEITE

HZO

Y
0.03170

0.6270
0.0503
0.0341
0.0054
0.0206
0.2304

0.9995

Balance de calor en el reactor:

Esta reaccidn es exotérmica y el calor desprendido es de 14,100
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BTU/1b mol de agua reaccionando a 1500°F.

De tal forma que:

q = (~14,100 BTU/1b mol HZO) ( Wy )

20

"H,0 = 7,416.55 1b mol/ hr

El calor a eliminar en el reactor es:

q, = 104,573,355 BTU /hr

CORRLENTE Condensados a 250 psia y 200 °F

q = 1,146.5 BTU/1b

~ ~ 104,573,355 BTU/hr
Vig =9,/ a= 1,146.5 BTU/1b

= 91,210.95 1b / hr

CORRIENTE @ Vapor de agua a 250 psia y 400.97 °F

=W

Y17 16

91,210.95 16/ hr

Y17

CORRIENTE Gas crudo frio a 340 psig y 500 °F

El gas que no pasa por el reactor se pasa por un enfriador con

el fin de separar los aceites pesados.

wig = W3 = 1,663,323.048 1b/hr

El calor a eliminar estd dado por la siguiente expresidm:
5, V18 Cp mEzcLalT * VacerTE A AcEITE

El calor especifico de la mezcla est3 dado por la siguiente ex-

presion:
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Cp mezcla Y cpi ¥

C 0.5323
p mezcla

El calor latente de los aceites es:

500°F

.. = 110 BTU/1b
aceite

El aceite total es:

(0.3374) w

W
aceite pesados

w .
aceite
El aceite en la corriente es:
Yaceite 18
De tal forma que el calor q es:

q;g = 888,029,153.1 BTU/hr

(0.3374) (136,911.61) = 46,193.98 1b/hr

= (0.52) ( 46,193.98 ) = 24,020.86 1b/hr

CORRIENTE Condensados a 200 °F y 250 psia.

A|220 Psia - 1,146.5 BTU/1b

o= ag )/ = 58—3:0—291-2%2—63—; = 774,556.6 1b/hr
CORRIENTE Vapor de agua a 250 psia

Y19 = Y20

Woq = 774,556.60 1b/hr

CORRIENTE @ Aceite a 500°F

Wy = 24,020.86 1b/hr
CORRIENTE @ Gas crudo a 340 psig y 500 °F
Y22 7 V18 T V21

Voo = 1,663,323.048 - 24,020.86 = 1,639.302.18

1b/hr
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CORRIENTE @ Gas convertido a 340 psig y 500 °F

E1l gas convertido es enfriado con el fin de eliminar los acei--

tes que lleva. ®

El calor por eliminar en esta corriente esta dado por:

(AT) +w

423 7 Y23 Cp mezcla aceite A aceite

1,536,274.48 1b/hr

Y23

= = o
Cp mezcla gcpiYi 0.6228 BTU/1b °F

V. eite = 46,193.98 - 24,020.86 = 22,173.12 1b/hr
A] aceite = 110 BTU/Ib
dy4 = 959,230,784.3 BTU/hr

CORRIENTE @ Condensados a 250 psia y 200 °F

E1l calor que pueden aceptar los condensados es:
A= 1,146.5

El flujo de condensados es:

w
24 y3 /'n

959,230,789.3
= —_— e e =
Y4 1,146.5 836,660.08 1b/hr

)
CORRIENTE @ Vapor de agua a 250 psia

Wy = W,, = 836,660.08 1b/hr

CORRIENTE Aceite a 500°F

Vo = 22,173.12

CORRIENTE @ Gas convertido a 340 psig y 300 °F

Y21 ™ Yoy T Vg



189

Wy, = 1,514,101.36 1b/hr

CORRIENTE Aceite a 500°F fuera de limites de bateria

+ w

Y28 = Y26 21

Wyg = 22,173.12 + 24,020.86

wyg = 46,193.98 1b/hr

CORRIENTE Gas convertido con la relacidén correcta —~——

HZ/CO hacia el lavado Rectisol a 340 psig y 500 °F

Wag = Va7 + ¥y
wyg = 1,514,101.36 + 1,639,302.188
Wyg = 3,153,403.548 Ib/hr

La composicidn de esta corriente estd dada en la Tabla siguien

te:
1b Y 1b mol
o 326,436.75 0.1035 11,658.45
co, 1,652,542.72 0.5240 37,557.78
cH, 162,470.10 0.0515 10,154.38
H, 93,032.47 0.0295 46,516.24
H,S 17,265.40 0.0054 507.80
NAFTA 19,715.25 0.0064 ——
H,0 881,940.73 0.2797 48,996.71
3,153,403. 42 0.9999

Esta corriente ya tiene la relacidn correcta de H2/60 la cual-

es: 3.98
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El diagrama de flujo de proceso para la seccidén de conversidn-

se presenta en la Figura VI - 2 .
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BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA. SECCION 300 ( LAVADO RECTISOL)

En esta seccidn se hace un lavado al gas, con el fin de elimi-

nar el HZS asi como una cierta cantidad del CO2 la cual es casi el 507 -

del que lleva la corriente
Al mismo tiempo debido a que la absorcidn del HZS y CO2 en eta
nolaminas (el cual es el solvente) se lleva a cabo a 250°F, se tiene la-

condensacidn de nafta presente en la corriente.

CORRIENTE Gas convertido con la relacidén correcta de —-—
H, / CO a 390 °F y 335 psig

V31 T Y29

w 3,153,403.42 1b/hr

31

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 °F

El cdlculo de esta carga térmica es:

1= w33CpmezclaAT

[}

q = ( 1,408,210.68 ) ( 0.662 ) ( 235 ) =

q = 219,075,335.5 BTU/hr
El calor que libera la corriente de gas estd dado por la si-—-—

guiente expresidn:

AT'l-wH

430 = w30cpmeZCIa 20)L HZO + Yhafta x nafta

Y3 3,153,403.42 1b/hr
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500 °F

-
]

390 °F

=
1]

w, = 881,940.73 1b/hr

H20

W ofea = 195715.25 1b/hr

11335 psig _ 1,203.7 BTU/1b

H,0
l335 BES 129.53 BTU/1b
nafta
M o
Comezela = E% ( Cyy; ) = 0.5387 BTU/1b °F

Sustituyendo en la ecuacidn se tiene:

439 = 1,251,007.000

CORRIENTE @ Nafta 1liquido y agua a 390 °F fuera de limites

de bateria.

= W,

31 Ym0 * ¥hafta

881,940.73 + 19,715.25

901,655.98 1b/hr

CORRIENTE @ Gas convertido a Lavado Rectisol a 390 °F y —

332 psig

w =W -Ww

31 32

Wiy = 3,153,403.42 - 901,655.98

5 ® 2,251,747.44 1b/hr

=
w
L]

La composicion de esta corriente es la siguiente:
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COMPONENTE 1b 1b mol ¥, vi
co 326,436.75  11,658.45 0.1449  0.1095
co, 1,652,542.72  37,557.78 0.7339  0.3530
CHy, 162,470.10  10,154.38 0.0721  0.0954
! 93,032.47  46,516.24 0.0413  0.4372
HyS 17,265.40 507.80 0.0077  0.0048

2,251,747.44  106,394.65 0.9999 0.9999

CORRIENTE @ Gas convertido limpio a 250 °F y 320 psig el-

50 7% del COZ’ se absorbe junto con el total de HZS que contenia la co---

rriente.
COMPONENTE 1b 1b mol Y i
co 326,436.75 11,648.45 0.2318 0.1338
CO2 826,271.36 18,778.89 0.5867 0.2156
CH4 162,470.10 10,154.38 0.1154 0.1166
H, 93,032.47 46,516.24 0.0661 0.5340

1,408,210.68 87,107.96 1.0000 1.0000
CORRIENTE @ Gas convertido y limpio a 485°F y 315 psig

La corriente @ pasa por el intercambiador 301 E absorbien-

do el calor liberado por la corriente , en este intercambiador y-

calentindose hasta 485 °F

q4 = 219,075,335.5 BTU/hr

V3, = V35



W3, = 1,408,210.68 1b/hr
AT=—9%
"34Cp mezcla
o)
c

= = o
p mezcla ?:—l (Cpiyi) 0.662 BTC/1b °F

219,075,335.5
(1,408,210.68) (0.662)

= 235°F

>
=
1]

T = 235 + 250 = 485 °F

CORRIENTE @ Condensados a 250 psia y 200°F

w

35 = 1,251,007.00 - 219,075,335.5

1,146.5
Va5 = 900,071.23 1b / hr
CORRLENTE Vapor a 250 psia y 400.95 °F
¥s6 = Y35
Voo = 900,071.23 1b/hr

CORRIENTE @ DEA a 320 psig y 300 °F

wg, = 2,439,476.5 1b/hr

Con la siguiente concentracidn ( en Z Masa )

co, -20 2

2
DEA - 80 %

CORRIENTE DEA a desorbedores ( Fuera de limites de bate

ria)

Wsg = 3,283,013.26 1b/hr
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Con la composicidn siguiente:

COMPONENTE = MASA
CO2 40.0

HZS 0.52
DZA 59.48

La corriente @ pasa a la seccidn de metanacidn, en la ---

cual se produce casi el 60 Z del metano que finalmente lleva el SNG.

El diagrama de flujo de proceso para la seccidén de Lavado comn

Dietanolamina (Lavado Rectisol) se presenta en la Figura VI - 3.
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BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA. SECCION 400 ( METANACION ).

El gas lavado es pasado a esta seccidn con el fin de aumentar-
su contenido de metano. Esta {iltima seccidn de la planta es con el fin -
de darle mayor poder calorifico al SNG. En esta seccion se produce casi-

el 60 7 del metano contenido en el SNG final.

Al entrar a esta seccidn, la corriente @ se divide en --

dos corrientes y la presidn es reducida a 290 psig.

E1l 40 7% de la corriente @ sigue la corriente es -
CORRIENTE Gas limpio a 485 °F y 290 psig

Por lo tanto

decir:

(0.4) (w

V16 35 )

Wag = 563,284,27 0 1b/hr

La composicidn es la misma de la corriente 34
CORRIENTE @ Gas limpio a 485 °F y 280 psig

E1 60 7 de la corriente @ sigue esta corriente:
¥37 T W35 T V36

Wag = 844,926.41 1b/hr

CORRIENTE Gas metanado recirculado a 290 psig y 945°F

wag = 355,403.56 1b/hr

Con la siguiente composicidén en masa:
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Yi
co 0.0222
co, 0.0241
CH,, 0.6886
H, 0.0053
H,0 0.2598

CORRIENTE Mezcla de gas metanado con gas limpie a 700°F

W39 = W3g + V3g
Wag = 918,687.83 1b/hr

La concentracidn final de la corriente

Y Vi
co 0.1042 0.0827
co, 0.2552 0.1288
i, 0.2708 0.3760
H, 0.0293 0.3265
H,0 0.0695 0.0858

La relaciodn HZ/CO = 3.94

CORRIENTE Gas metanado

=W

Y40 39

Y40 = 918,687.83 1b/hr
la formacidn de metano a partir de CO y H2 procede de acuerdo-

a la siguiente reaccidn:
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co + 3H, — CH, + Hy0 (1)
Esta reaccidn se lleva a cabo a 700 °F y 285 psig en un 95 Z.
Para reducir al mfnimo el contenido de hidrdgeno entra al reac

tor un exceso de COz, el cual es utilizado para reducir el hidrdgeno a -

bajo contenido. Esto es posible por la siguiente reaccidn:

o, + 4H, CH, + 2H, (2)

En la Tabla VI -~ 3 se presenta el balance de materia en el ---

reactor:

TABLA VI-3

COMPONENTE ENTRADA SALIDA

1b mol 1b 1b mol 1b
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
cH, 22,482.43 359,718.89  24,629.46  394,071.47
H, 19,523.31 39,046 .62 2,143.59 4,287.18
H,0 5,129.65 92,333.84 11,846.10 213,229.95

La composicidn a la salida del reactor es:

COMPONENTE Y
co 0.0051
co, 0.1494

CHA 0.046?
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H 0.5391

H,0 0.2593

El cidlculo del calor de la reaccidn se hace de igual manera --

que en la seccidn de gasificacidn:

Para la reaccidn ( 1)

AH1 = 76,313,990.09

b H

AH3 =+ 67,922,850.97

392,969,865.10

Aﬂt 401,361,004.20 BTU/hr

Para la reaccidon ( 2 )

AH, = - 22,141,642.16
AH, = - 63,013,052.25
AH, = + 19,006.688.23
AH_= - 66,148,006.18 BIU/hr

El calor total generado por la reaccidn es gq 40

40 = 467,509,010.4 BTU/hr

El aumento de temperatura estd dado por:

AT = e Q
p mezcla
g °
¢, mezcla T LGt 0.9275 BTU/1b °F

AT = 548.6 °F
CORRIENTE @ gas metanado a 841.5 °F y 280 psig

Wu = 918,687.83 1b/hr



N
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E1l calor cedido en el intercazbiador:

& ™ ¥n C; :ezclaA:

C. _ = 0.9275 BIU/D> °F
? zezcla

Gy = 346 ,306,228.8 3IU/xr

ic a 700 °F

[N
b4

CORRITNTE @ Mezcla de gas —etanade v gas limp
v 278 psig.

Al mezclarse la corriente que sale del prizer oetanador com -
un 60 7 de la corriente que viene del lavade Xectisol se tiene:

LT el - A

= 1,763,614.24 1b/ar

w
42

w37 €, (BT)=vw, C (BT)

Despejando la temperatura v sustituvendo los datos se tiene:
T = 700.23 °F

La concentracidn de esta corriente es:

COMPONENTE Y, 1573
co ‘ 7.1148 0.0738
co, 0.4517 0.1849
@, 0.2784 0.3134
S 9.0340 0.3079
50 0.1299 9.1210
By /[ @ = 416

CORRIZNIE 43 ) Cas metanado =2 1,203.17 °F v 268 psig
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= 1,763,61%.2% 1b/ar

w

43

En la Tabla VI - % se presentz el tSalance de cateriz en el reac

tor:
TABLA TL=4
COMPONENTE ENTRADA SALIDA
1b mol Is 1b mol 15
Cco ‘ 7,230.81 202,462.91 722,48 20,229.57
CO2 18,105.10 796,62%.55 16,070.33 707,094.68
CH4 30,686.88 490,990.20 39,220,811 627,533.03
H2 29,981.44 59,962.88 2,425.88 4,851.76
HZO 11,845.60 213,220.96 22,409.71 403,374.92

Las reacciones son las siguientes :
CO + 3H, emm=p CH, + H,0 (1)

co, + 4H, — CH, + 28,0 (2)

La composicidn es la siguiente

i
co 0.0089
CO2 0.1988
CH, 0.4581
H, 0.0300
HZO 0.2772

El balance de calor en el segundo metanador es el siguiente:
Para la reaccidn ( 1)

81, =-112,049,874.5 BIU/hr

LB, =- 577,019,612.7 BICU/hr

AHy =+ 99,734,920.6 BIU/hr

AH 589,364,828.4 BIU/hr
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Para la reaccién ( 2 )

AHl = 50,609.467.8 BIU/hr

AH, = - 144,029.833.7 BTU/hr

AHy =+ 43,675,970.7 BTU/hr

A, = - 150,963,330.8 BTU/hr

1

E1l calor que absorbe la corriente es:

d43 = 740,328,159.2 BTU/hr

El incremento de temperatura en la corriente es:

AT = 943
Cp mezcla V43
2 -]
cp — E\ cpi y; = 0.8344 BTU/1b °F
T = 503.17 °F

La temperatura a la salida del reactor
T = 1,203.17 °F

CORRIENTE <i:>> Gas metanado a 400 °F y 264 psig

Va4, T Y43

1,763,614.24 1b/hr

Y4
La carga térmica del intercambiador es:

+w

Qug = Yyq Cp mezcla (aT) H20 A H'ZO

W 403,374.92 1b/hr

H,0
264 psig
Pl 1,0 = 1,202 BTU/1b
a,, = 1,666,768,170 BTU/1b

CORRLENTE <::> agua a 400°F

Wi = 403,374.92 1b/hr
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CORRIENTE @ Gas metanado seco a 400 °F y 260 psig

Y46 a4 Y45

n

V46 1,360,239.32 1b/hr

Con la siguiente composicidn:

COMPONENTE ys
co 0.0124
co, 0.2750
CH,, 0.6712
H, 0.0415

CORRIENTE @ SNG limpio a 360 °F y 230 psig
La absorcidn de €O, se 1lleva a cabo en un 69 % de tal forma que

la concentracién en el domo del absorbedor es:

COMPONENTE 1b mol % VOL.
o 722.48 1.52
co, 4,981. 80 10.52
CH,, 39,220.81 82.83
H, 2,425.88 5.13

47,350.97 100.00

LI 871,813.71 1b/hr

CORRIENTE SNG recirculado a 360 °F y 230 psig

E1 29 % de la corriente @ es recirculado al primer metana

dor, por lo tanto:

vy = (0.29) (wyy)

252,825.97 1b/hr
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CORRIENTE SNG recirculado a 410 °F y 300 psig

Y49 Y48

V49 252,825.97 1b/hr

CORRIENTE Vapor de agua a 310 psig y 421 °F

Voo = 102,577.59 1b/hr

CORRIENTE @ SNG hfimedo a 250 psig y 415 °F

W51 = Wg9 T V5

w 355,403.56 1b/hr

51
Esta corriente pasa por el calentador para elevar su temperatu

ra hasta 945 - 950 °F, el calor que absorbe es:

951 = V51 Cp mezcla (1945 - 410 )

45, = 177,116,252.6
~“
% mezcla e ( Givi )
c = 0.9315
p mezcla

En este cambiador el gas salido del metanador se enfria hasta:

AT = — % - 120.35 °F

Y43 Cp mezcla

T =1,203.17 - 120.35 °F = 1,082.82°F

CORRIENTE @ SNG a torre lavadora a 360 °F y 230 psig

En esta torre se elimina el 002 hasta un 1.16 7 en volumen.

Y52 = Y47 T Vg
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we, = 618,987.74 1b/hr

Con la misma composicidn de la corriente 47
CORRIENTE (:::) SNG a compresor a 360 °F y 200 psig

El solvente usado en esta torre es una solucidn de sosa al 15%

Aqui se absorbe el 90 % de 3,536.73 1b mol.

COMPONENTE 1b mol % VOL. 1b

Co 511.01 1.68 14,308.28

co, 353.67 1.16 15,561.48

cH,, 27,846.77 91.49 445,548, 32

H, 1,724.16 5.66 3,449,32
30,486.11 478,867.4

El peso molecular promedio de este gas es:

R "\
PM = 2 ( PM, y.)= 15.7322 1b/1b mol
C=\ 1 1

La densidad a condiciones estandar ( 68 °F, 1 Kg/cm2 )

@ = (PM/359 ) ( 492/528 ) ( 14.22/ 14.7 ) ( 1/1)

@ = 0.0395 lb/ft3 estandar

E1l volumen del gas producfﬁo es

Q = 12,123,225.32 SCFh

El volumen de produccidn por dia al 100% de capacidad de la —
planta es:

Q = 290 MMSCFD

CORRIENTE DEA de regeneracidn a 265 psig y 300 °F
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Wee = 1,951,581.2 1b/hr

limpia totalmente de 002

CORRIENTE Condensados a 230 psia y 200 °F

A = 1,200.1 BTU/1b

q = € 4 ,(193.7) + 1,200.1 = 1,393.8 BTU/1b
p H,0
A4 ~ 951
Wsg = ——g—— = 1,068,770.2 lb/hr
CORRIENTE Condensados a 600 psia y 200 °F
Afe00 = 1,203.7 BTU/1b
T 7 S Ho(aT) + A =1,471.9 BIU/
weo = 5L )35 978,36 1b/hr
59 7 q - 2 .

CORRLENTE Vapor a 600 psia y 486.20 °F
Y60 = Vs9

Weo = 235,278.36 1lb/hr

CORRIENTE Vapor a 230 psia y 393.7 °F
Ye2 = Vs8

1,068,770.2 1b/hr

Y62
E1l diagrama de flujo para el proceso de la seccidn de metana—

cidn se presenta en la Figura VI - 4.

Al respecto de esta seccidén de sintesis de metano, cabe hacer-
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la aclaracidn de que no ha sido experimentado a escala comercial. Pero-

ya se tienen plantas en etapa de disefio que toman en cuenta esta seccidn.

El poder calorifico del gas producido est? dado por la ecua——-

cién ( 2 - 33 ) que es:

Pc=§‘( Vi ) ( Pci )

En la tabla siguiente se presenta el cilculo del poder calori-

fico neto del gas producido.

3
COMPONENTE s P ; (BTU/ft ) YiPoi
co 0.0168 321.13 5.394
co, 0.0116 = ————- _—
CH, 0.9149 1,009.70 923.774
H, 0.0560 324,13 18.151

947.319 BTU/£t>

El poder calorifico 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 capitu-

1o ITs
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CAPLTULD VII
CONSIDERACIONES ECONOMICAS
Hablar de un estudio econdmico de una planta productora de SNG,
como tal, es imposible en esta &poca 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 inica alternativa, ni siquiera la mis eco

ndmica, de proveer al pais de energéticos en el futuro.

3.- Para la época, en la cual podriamos justificar la planta-
(por mercado {inicamente), no sabemos qué condiciones eco-
nomicas la rijan, es decir: no podemos predecir factores-
como: Desarrollo Tecnoldgico, aumento de costos, etc., —-—

que influyen definitivamente en un estudio econdmico.

En el presente trabajo inicamente vamos a presentar algunas —-—
consideraciones econdmicas, tales como: inversidn requerida, (en el afio-

1975) y una estimacidn de costos de produccidn.

Un estimado de la inversidn en equipo en plantas productoras -
de SNG de alto poder calorifico, en la década 1975-1985 es de 1700 MMP$-
para una planta cuya capacidad es de 250 MMSCFD de gas.

Para otras capacidades la inversidn en equipo puede ser estima

da mediante la siguiente correlacidn.
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Inversidon Planta A e (Capacidad A>0'75

---(7-1)

Inversidén Planta B Capacidad B

Por medio de la ecuacidén ( 7 - 1 ) podemos estimar la inver-—

sidn de la planta de 290 MMSCFD de la manera siguiente:

1700 MMP$

0.7%
290 MMSCFD
Inversion ( 290 MMSCFD ) _—

250 MMSCFD

1900.16 MMP$

Inversidn ( 290 MMSCFD )

La estimacidn de la inversidn puede hacerse de la manera si-—

guiente:
Inversidn en tuberia se considera el 307% del costo del equipo.

La instrumentacidn de la planta se considera el 15% de la in--

versidon en equipo.
Los edificios y estructuras 20% de la inversidn en equipo.

Se considera el 10% de la inversidn en todo lo que respecta a-
las facilidades requeridas por la planta (oficinas administrativas, ba--
fios de personal, calles, espuelas de ferrocarril, bodegas, tanques de al

macenamiento, etc.)

Por lo que se refiere a costos indirectos como son los de inge

nieria b@sica, detallada y construccidn, se considera el 35% de la inver

sidn en capital.
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Los resultados se presentan en la Tabla VII - 1

TABLA VILI=L1

Estimacidon de la Inversidnm.

MMP$
Costo del Equipo Instalado 1,900.16
Costo en Tuberia y accesorios 570.05
Costo Instrumentacidn 285.02
Costo Edificio y Estructuras 880.03
Costo Facilidades 190.00

Subtotal 3,325.26

Costos Indirectos

Ingenieria y Construccidn 1,163.84
Preoperacidén y Arranque ( 3.9% ) 130.00
Contingencia ( 10.0% ) 330.00

Subtotal 1,623.84

*Inversidn Total 4,949, 1

* Pesos de 1975

Por lo que se refiere a los costos de produccidn podemos ha——-—
blar de ellos en base estimativa debido a que actualmente no existe nin-
guna planta a escala comercial, por lo que no se cuenta con datos basa—

dos en operacidn real. Por ello se deben considerar con las debidas re--—

§ervas.
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Los costos de produccidn se dividen en dos basicamente.

1,—~ Costos variables

2.~ Costos ﬁj%.

Los costos variables son aquellos que dependen bdsicamente del

volumen de produccidn y su valor estimado se presenta en la Tabla VII-2.

TABLA VIEI=2

Costos Variables de Produccidn

Unidad Precio Consumo

25/ ynidad Unidad/\pyqcp
Carbdn Tons. 250 1.588
Oxigeno Ft3 0.5 1167.75
Vapor Tons. 25 3.43

Servicios (Se considera global)

Catalizador y Quimicos requeridos

Costo Variable
P \mscr

397.0
583.87
85.76
1,900.00

400.00

Total Costo Variable 3,366.63

Los costos fijos representan todos aquellos conceptos que no -

dependen directamente del volumen de produccidn.

Los conceptos involucrados en este rengldn son los siguientes:

a) Supervisidon.- En este rengldn se considera a todo el personal cali-

ficado del cual depende la produccidn.

A continuacidn se presentan las personas consideradas en super

. e
vislion y su costo.
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PUESTO: _2§1§§§L_
1 Gerente de Planta 15,000.00
1 Superintendente de Produccidn 12,000.00
2  Secretarias 6,000.00
8 Ingenieros de Turmo 60,000.00
4  Supervisores de Area 34,000.00
4  Supervisores 20,000.00

Los beneficios de la Supervisidn se consideran como el 35Z de-

la percepcidn mensual.

b) Mano de Obra.- El personal obrero considerado para los tres

turnos, se muestra en la siguiente tabla.

MANO DE OBRA PLANTA DE SNG

Categoria P$/Dia
16 Operadores A 175.80
20 Operadores B 150.75
8 Operadores C 110.63
5 Operadores A B 150.75

Al igual que en el caso de Supervisidn se considera un 35Z por

concepto de beneficios.

c) Mantenimiento.- Los costos de mantenimiento se consideran

como el 47 de la inversidn en equipo.
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3) Indirectos.— En este rengld siguientes

ountos:

-  Administracidén a nivel de plaata.
- Mano de Obra Indirecta.

- Persenal de Almacén.

- Contabilidad Planta.

-  Comunicaciones

- Enfermeria.

- Servicio de Comedor

- Vigilancia.

- Relaciones Industriales.

- Laboratorio.

Se estima que el costo de los conceptos anteriores representa-

el 107 del costo total de produccidn hasta aqui citados.

e) Depreciacidn.- Los costos de depreciacidon se calcularon -
por el método de la Linea Recta y a 10 —-

anos.

En la Tabla VII - 3 los costos de produccidén, considerados pa-

ra el ano de 1975.
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TABLA

Costos de Produccidn

(Base 1975)

Costos Variables

Materias Primas
Servicios

Catalizador y quimicos

Total Costos Variables

Costos Fijos
Supervisidn
Mano de Obra
Mantenimiento
Indirectos

Depreciacidn

Total Costo Fijo

Costo Total
Costo Unitario ( P$/SCF )
*Costo Unitario ( P$/SCF )

*Sin incluir Depreciacidn

Vyiri-3

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—
cidén por M3 estandar es de 3.22 pesos, considerando la depreciacién y --

sin considerarla es de 1,52 pesos.

El precio de venta de este gas seria tremendamente elevado en-
comparacidon con el gas que actualmente consumimos lo que hace no facti—

ble la inversidn en la &poca actual.



CAPITULO VIII

CONCLUSIONES Y RECOMENDACTONE?S

1) En vista del aumento incontenible de las demandas de energé
ticos que hasta un futuro previsible continuard apoyandose en los combus
tibles suministrados por la industria petrdlera, es necesario diversifi-

car las fuentes de energia.

2) En México a pesar de la gran demanda de gas natural se con-
sidera que no seria factible ni a corto ni a mediano plazo instalar plan
tas de gasificacidn de carbdn, sin embargo tomando en cuenta la futura -
escasez de energéticos, consideramos que debemos iniciar estudios previos
a la instalacidn de plantas productoras de gas natural sintético, lo —-

cual a largo plazo probablemente sea factible y necesario.

3) La utilizacidén del carbdén como energético tendria prioridad
en la generacidn de energia eléctrica ya que implicaria menores inversio

nes con respecto a las necesarias para obtener gas natural sintético.

4) El conocimiento que actualmente tenemos de las reservas de-
carbdn es insuficiente para una planeacidn adecuada de su utilizacién
ya sea en la industria sideriirgica, en la generacidn de energia eléctri-
ca 0 en la gasificacidn de carbdn, por lo que recomendamos intensificar-
los trabajos de exploracidn en las cuencas carboniferas que se conocen -

hasta la fecha con el fin de incrementar las actuales reservas positivas,

asi como el resto del pais para localizar y cuantificar otras reservas -
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de cuencas carboniferas.

5) Consideramos que las reservas cdlculadas de carbdn podrdn -
incrementarse sustancialmente si se logra producir a mayores profundida-
des § si se logra producir con mayor eficacia para evitar grandes desper
dicios de carbdn durante su extraccidn, por el empleo de métodos inade—-
cuados, sobre esto pensamos que la nacidn debe dictar lineamientos de ti

po obligatorio para las compafiias explotadoras en México.

.6) Debemos introducir al pais tecnologfas que permitan el mdxi
mo aprovechamiento de los recursos naturales no renovables y acelerar la

capacitacidn de personal t&cnico en el campo de los energéticos.

7) Consideramos que los precios reducidos de los energéticos no
son el factor determinante para incrementar el desarrollo de una nacidén y
los costos de este insumo representan un porcentaje reducido para la ini-
ciativa privada, ademds sabemos que cada vez es mds dificil la obtencidn-
de energéticos a partir de recursos naturales no renovables ya que cada -
dia se encuentran a mayor profundidad de la tierra, especialmente los —
hidrocarburos, por ello creemos que la gasificacidn de carbdn tendrd posi

bilidad de realizarse en México antes de finalizar el presente siglo.
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