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INTRODUCCION

Uno de los problemas centrales gque enfrenta la conmu-
nidad mundial en la época actual es el eventual agotamiento
de los recursos petroleros, cuya abundancia y bajo costo per
mitieron la consolidacién y el crecimiento wvertiginoso de
las industrias, asf como la concepcién y aplicaciSén de mode-
los de desarrollo en la disponibilidad ilimitada de las fuen

tes tradicionales de energia.

Aun cuando la fecha crftica de escasez pueda variar,
los recursos energlticos hasta ahora utilizados se caracteri
zan por ser esencialmente finitos. Sin embargo, esta eviden
cia no ha logrado disminuir la tasa de crecimiento del consu
mo de petr&leo ni limitar las proyecciones de la demanda mun
dial de energfa, la cual estd experimentando grandes incre-
mentos no sélo por la utilizacién que de ella hacen los paf-
ses industrializados, sino también porque los llamados pal-
ses tercermundistas consideran la energfa como un punto cla-
ve de sus programas de desarrollo.

A esta situaci6n hay que agregar otro factor, consti

tuido especificamente por la baja productividad energé&tica,

es decir, la baja eficiencia con la que la energfa se utili-



za actualmente.

Situados en este marco, el profesional de la Quimica
ocupa un lugar de gran imp rtancia en la industria petrolera
en cuanto se refiere - los procesos de transformacién de las

materias primas, com lo son el petrdéleo y el gas natural.

Hoy en dfa, el c¢reciente consumo de energéticos del
mundo moderno ha estimulado la bGsqueda cada vez mds intensa
de todas las fuentes de energia y, especialmente de aguella
que mis se asemeja al petr6leo por su comodidad de extrac-

cifn y su versatilidad de utilizacién.

El gas natural es recocnocido mundialmente como una
fuente primaria de energia de valor excepcional por sus di-
versas cualidades, entre las que se incluyen la baja contami

nacién.

Durante muchos afnos, en contraste con la demanda es-
t&tica o declinante experimentada por la industria del car-
b6n en muchas ciudades, el gas natural junto con el petréleo
ha tenido la caracterfstica de una rdpida expansién.

De esta manera, el presente estudio tiene el siguien
te alcance:

El capftulo I se ocupa de manera general de la impor
tancia del gas natural como energético y como componente pa-

ra la produccién de petroquimicos; las teorias acerca de =u

creacifn, su composicién y las variaciones que existen en di



ferentes partes del mundo, asi como también los diversos

usos para los que ha sido destinado.

El capitulo II presenta diferentes métodos para la
evaluacién de las propiedades termofisicas y de transporte
del gas natural, las reglas de mezclado necesarias para cuan
tificar la contribucién a la propiedad de cada componente en
la mezcla, en algunos casos se incluyen factores de correc-
cién empiricos, indispensables para ajustar el estimado de
la propiedad y que han sido producto de la experiencia adqui

rida en el manejo del gas natural.

El capftulo III proporciona un ardlisis histGrico de
mercado de acuerdo a las reservas, produccién y consumo de
las diferentes regiones en el mundo, tratando ademds el tema
de las importaciones y exportaciones, de acuerdo a las nece-

sidades de cada pafs.

El capitulo IV presenta lo que se refiere a la obten
ci6én, transportacifn tanto a través del mar como de la tie-
rra, los tres procesos bisicos de licuefaccifn que existen
hasta la fecha y que se utilizan para facilitar la transpor-
tacifén y el almacenamiento del gas natural, para presentar
por Gltimo algunos puntos de seguridad que se deben observar

en el almacenamiento del gas natural licuado.

El capftulo V contempla por un lado, los diferentes
m&todos para estimar el contenido de agua en el gas natural,

lo cual sirve como base para la estimacién de las condicio-



nes de presi6n y temperatura a las cuales se formarin los hi
dratos, presentando ademds los procesos existentes para evi-
tar la formacién de estos s6lidos, finalizando conn un andli-
sis comparativo de las principales variables, las cuales de-
terminar&n la eleccién del proceso gque proporcione el grado
deseado de deshidratacién del gas natural. Por otra parte,
se presentan los diferentes procesos empleados para dismi-
nuir la cantidad de gases dcidos en el gas natural, como lo
son el dcido sulfhidrico y el biéxido de carbone, incluyendo
algunas caracterfisticas sobresalientes de estos procesos y
en algunos casos los problemas de operacién presentados du=~
rante la eliminacién de los mismos; finalizando al igual que
en el punto de deshidrataci®én con un andlisis comparative de

los métodos de endulzamiento de gas natural presentados.



CAPITULO I

GENERALIDADES

1.1 ANTECEDENTES HISTORICOS

Uno de los més grandes descubrimientos del hombre en
el campo de las fuentes de energfa primaria, fue el de cono-
cer el poder de la madera y los combustibles f6siles para
propiciar la combustién. El uso controlado del fuego, descu
bierto en los inicios de la historia, ha contribuido encrme-

mente al progreso y bienestar de la humanidad.

En sus inicios el hombre utilizé madera y mds adelan
te la combustién del carbdén mineral para mantenerse caliente

'y para cocinar sus alimentos.

El fuego fue para el hombre, la principal fuente de
luz artificial, y los combustibles f&siles esté&n envueltos
en la mayor parte de la produccién de las enormes cantidades

de luz artificial generada y utilizada en todo el mundo.

Como ya se menciond, el carbén mineral fue el recur-
so mundial de mé&s importancia para la produccifn de energia,

esto fue hasta el afio de 185G, a partir de entonces lo fue



el petr6leo y posteriormente el gas natural también.

La importancia del gas natural estriba en considerar
lo como una alternativa para produccién de energfa, en lugar
del petr6leo, para usco industrial, asf{ como también de uso
doméstice, fue plenamente reconccido después de la cricis
del petr&6leo en 1973. 8Se han hecho vigorosos esfuerzos, en
todo el mundo para desarrollar extensos mercados para ¢l gas
natural debido a sus excelentes caracteristicas combustibles
Yy su relativo bajo costo. Desafortunadamente por el momento,
esta alternativa encuentra su principal objecifén en los pro-
blemas del traslado desde los centros de obtencién hasta los
centros de consumo. Hoy en dia en el mercado, el gas compi-
te con los productos del petrSleo. Haciendo una comparacién
entre estos dos productos, se ve que es mucho mas costosa la
transportacién de gas, debido a sus caracterfsticas fisicas,
que la transportacién de una cantidad térmica equivalente de

petrdleo a la misma distancia.
1.2 ORIGEN DEL PETROLEO Y DEL GAS NATURAL

Existen muchas teorfas acerca del origen del petré-
leo y del gas natural y aun hoy ha sido imposible determinar

el lugar y los materiales exactos a partir de los cuales se

origina cualguier yacimiento. Las dos teorfas mis ampliamen

te aceptadas son las gue a continuacién se describen:



1.2.1 La Teorfa Inorgdnica

Zstablsce gue el hidr6geno y el carbén se unieron
quimicamente debido a las grandes temperaturas y presiones
existentes debajo de la superficie terrestre y de esta mane-
ra se form6 el petrSleo y el gas natural. Estos hidrocarbu-
ros se escurrieron a través de rocas porosas hasta almacenar

se en trampas subterrineas naturales.

1.2.2 La Teoria Orgédnica

. La mds aceptada, sostiene gque la materia orgdnica
sintetizada por los vegetales, de la cual una pequena parte
es preservada e introducida en los sedimentos, es el origen
comtin de todos los combustibles fésiles (petrSleo, gas natu-
ral, carbén, arena y lutitas bituminosas). Esta teorfa, la
cual se basa en la evidencia de f&siles, supone que las plan
tas y los animales formaron pequenas moradas pantanosas an-
tes de ser grandes formas de vida terrestre. Los mares anti
guos cubrieron varias veces grandes superficies de la tierra,
asi fu« como estos acarrearon enormes cantidades de lodo y
sedimennto de las &reas :terrestres; estos lodos y arenas se
extendieron debido a 1as mareas y corrientes, obteniendo co-
mo resultado cambios en la lfnea costera, formfndose capas
de despojos en el fondo del mar, presiondndose continuamente
por el peso de las capas subsecuentes hasta que se comprimie

ron dentro de rocas sedimentarias.



Por lo tanto, los desechos de organismos vivientes
enterrados en los mares son el origen del petrbleo y del gas
natural. La bfisqueda de estos se enfoca de acuerdo a lo men
c¢ionado anteriormente en las &reas que contienen franjas de

rocas sedimentarias.

Los dep6sitos de hidrocarburos se encuentran atrapa-
dos entre las rocas sedimentarias, como son: piedra, arenis-

ca, dolomita y esquistos.

El petr6leo y el gas emigran de su lugar de forma-
cién a través de poros existentes entre las partfculas arci-
llosas y esquistos en las piedras areniscas o entre los po-
ros y hendiduras en la dolomita y caliza. Estas aberturas
forman los yacimientos en los cuales se acumula el petr6leo

y el gas.

La direccién del movimiento de los hicrocarburos des
de el lugar donde se forman hacia el lugar donde se acumulan
es en forma ascendente, cuando el movimiento se bloquea, el
petrSleoc vy el gas se elevan, desplazando el agua de mar, la
cual llena originalmente los espacios de la roca sedimenta-
ria. El avance ascendente se detiene cuando se alcanza una
barrera de rocas impermeables que atrapan o sellan el yaci-
miento.

Esta escasez relativa de acumulaciones de petr&leo

o de gas explica las dificultades gue surgen en la explora-

cién, una vez que se agotan los yacimientos mas fdciles de



encontrar, se ven los resultados de las investigaciones fun-
damentales sobre el crigen del petr6leo, gque permiten eva-
luar la probabilidad de su formacién, junto con la del gas,
calculando la abundancia, la calidad y el estado de evolu-

ci6n de la materia orgdnica.

Algo muy importante que se debe tcmar en cuenta es
el de cuidar y no desperdiciar esta riqueza que se ha podido
acumular gracias a una sucesidn comoleja de circunstancias
geolbgicas favorables, s6lo renovables en la escala de mi-
llones de afios. El empleo del petr6leo es irreemplazable a
corto plazo, en la mayor parte de sus aplicaciones, mas sin
embargo, a corto plazo se deberd restringir- necesariamente
su utilizaci6n a aquellos usos para los cuales no' puedan en=-
contrarse substitutos satisfactorios y en especial para los

usos nobles, como la petroguimica.
1.3 COMPOSICION DEL GAS NATURAL

El gas natural se encuentra generalmente en el esta-
do gaseoso sometido a altas presiones. Su composici6n varfa
de localizaci6n a localizacién e inclusive, en un mismo cam-

po y hasta en un mismo pozo con diversas terminaciones.

El gas natural es un flufdo homogéneo de baja densi-
dad vy baja viscosidad. Es una mezcla de hidrocarburos, e in
cluye primariamente metano {CH4), el cual es el primer homé-~

logo de la serie de los hidrocarburos paraEInicbs (represen~
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ta del 90 al 99.6% en volumen) con menores cantidades de eta
no (C2H6), propano (C3H8), batano (C4Hlo), vy los siguientes
hom6logos, asf como también componentes gque no son hidrocar-
buros como lo son: el biéxido de carbono (Co,) , hidrégeno
(HZ), nitrégeno (N2), sulfuro de hidr6geno (HZS)’ vapor de
agua en pequehas cantidades y eventualmente trazas de gases

rarcs, especialmente helio (He).

El gas natural también puede encontrarse en solucifn
con el petr6leo crudo.

En la tabla 1.1 se muestran las composiciones tfpi-

cas del gas natural en diferentes partes del mundo.

1.4 USOS DEL GAS NATURAL

Los usos del gas natural se pueden clasificar en dos
grupos:
e Uso domé&stico

® Uso industrial

El primero de estos se refiere al uso que se le da
al gas natural como combustible, con fines como su nombre lo

indica totalmente domésticos.

El segundo se refiere al uso que se le da industrial
mente, ya sea como combustible, componente petrogquimico, etc.
A continuucibn se presentan los principales usos que se le

da al gas natural en la industria.
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1.4.1 El gas natural como un componente petroguimico

1.4.1.1 AMONIACO

El uso mds importante del gas natural como un compo-
nente petroquimico se encuentra en la produccién de amonia-
co. Este es el compuesto b&sico para la industria de los
fertilizantes, utilizdndolo ya sea como amnonfaco liguido o
procesdndolo mds adelante para producir urea, nitrato de amo
nic, sulfato de amonio, fosfato de amonio y un amplio rango
de reactivos. Los derivados del amonfaco son también utili-
zados grandemente en la manufactura de explosivos, resinas y

suplementos de protefna.

Ha habido un crecimiento continuo en la demanda y pro
duccién de amonfaco desde 1950, acelerado por la intgoduc—
cifn de plantas de gran capacidad en la década de los sesen-
ta. Esta nueva tecnologia produjo importante -mbios, como

la reduccién en los costos de produccién en cerca de un 60%.

1.4.1.2 METANOL
El metanol es el que le sigue en importancia al amo-
niaco como elemento consumidor de gas natural. El metanol

es utilizado ya sea como reactivo o como combustible.

En muchos aspectos su desarrollo ha sido similar al
del amonfaco, ya gue en ambos casos han sido diseriadas plan-

tas de gran capacidad, utilizando el proceso de reformacién.
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1.4.2 El gas natural licuado como componente
petroquimico

l.4.2.1 ETILENO
El etileno es el petroquimico mds importante que uti-

liza las reservas de gas natural licuado para su elaboracién.

El etileno es utilizado para producir una amplia va-
riedad de petroquimicos para la producci6én de plédsticos, sol
ventes, resinas, etc. El proceso involucra el cragqueo de

etano, propano, butano, o condensados de las fuentes de gas.

Desde 1960 ha habido un crecimiento constante en la
produccién de etileno, acompanado por incrementos en las ca-
pacidades de las plantas y desarrollo en la tecnologfa de
craqueo. En los Estados Unidos de Norteamérica, cerca de la
mitad de la produccién de etileno estd basada en el etano a

partir del gas natural licuado.

1.4.2.2 PROPILENO

El propileno es producido en parte como un coproducto
juntoe con el etileno por el craqueo del gas natural licuado,
y por otra parte como producto de la refinacién del petro6leo.
El propileno es un componente importante para la produccién

de acrilonitrilo, el cual es utilizado en la industria de

las fibras.
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1.4.2.3 BUTADIENO

El butadieno es producido en parte por la deshidroge-
nizacién del butano del gas natural licuado o del petr6leo
crudo, y en parte como un subproducto del craqueo del etile-
no. Es uno de los componentes mis importantes en la produc-
cién del nylon, elastémeros, pldsticos y resinas.

Los petroquimicos citados son los principales consumi
dores de gas natural y de gas natural licuado, aungque exis-
ten otros.

La tabla 1.2 proporciona un andlisis aproximado del
consumo de estos componentes para la produccién de los prin-
cipales petroquimicos comparado con otros consumidores de
gas natural y gas natural licuado.

En la figura l.1 se muestran los compuestos gque se
pueden obtener a partir de lYos hidrocarburos ligeros del gas

natural.
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CAPITULO II

PROPIEDADES TERMOFISICAS
Y DE TRANSPORTE

En todo proceso gqufmico o manejo de algdn compuesto o
mezcla de estos, se hace necesario el uso de una expresifdn
matemdtica para poder estimar sus diferentes propiedades fi-
sicas y termodinfmicas mds importantes; sin embargo, existe
el problema de que cuando se trata de una mezcla de componen
tes ademls de que la ecuacién proporcione un estimado de la
propiedad, deben proponerse ciertas reglas de'mezclado que
ajusten precisamente la contribucibfn de cada componente a la
mezcla; dependiendo de estas reglas serd el grado de confia-

bilidad qgue pueda aportar la expresifn propuesta.

Por tanto, este capitulo resume las ecuaciones pro-,
puestas para estimar una propiedad en particular, asfi como
las reglas de mezclado que a la fecha son las gue dan un me-
no. porcentaje de error con respecto al valor experimental

reportado.
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2.1 VOLUMETRICAS

2.1.1 Pactor de Compresibilidad

2.1.1.1 CORRELACION DE DOS PARAMETROS
La no idealidad de un gas puede expresarse convenien-
temente por el factor de compresibilidad z, donde:
PV

= RT 2.1-1

donde:

V = volumen molar

P = presidn absoluta

T = temperatura absoluta

R = constante universal de los gases

Para un gas que cumple el modelo ideal z = 1.0, en

tanto para gases reales z es menor que la unidad, excepto a

presiones o temperaturas muy altas.

Por lo general el factor de compresibilidad suele co-—

rrelacionarse con la temperatura reducida Tp Y la presidn re

ducida PR como:

z = £(T PR) 2.1-2

RI

donde Tp = T/T. y Pp = P/P.. La funcidn f(Tg, Pp) se obtuvo

R
de los datos experimentales P-V~T de Nelson y Obert* y las

* »
Aunque existen otros datos experimentales como los de Stand
ing-Katz y Prausnitz, por ejemplo.



16

curvas obtenidas se muestran en las figuras (2-1 a 2-3). E1
uso de estas figuras para obtener z a una dada Tp ¥ Py condu
ce a errores menores del 4 al 6% excepto cerca del punto cri

tico, donde z depende fuertemente de TR y PR.

La ecuacién (2.1-2) es un ejemplo de la ley de los Es
tados correspondientes, gue aungque no es exacta, sugiere que
las propiedades reducidas de todos los flufdos son esencial-

mente iguales si se comparan a una misma temperatura y pre-

sifén reducidas. Para las propiedades P-V-T esta ley propor-
ciona:
v oY (z/z ) (T/T) y 1o3
R =V, (r/P.)

2.1.1.2 CORRELACION DE TRES PARAMETROS

La ecuacién (2.1-2) es una ecuaci6én de estado de dos
pardmetros; los dos pardmetros son Tc Y Pc. Esto es, cono-
ciendo Tc Yy Pc de u; flufdo dado, es posible estimar las pro
piedades volumétricas a varias temperaturas y presiones. E1l
cdlculo involucra el uso de las figuras (2—1 a 2-3) o em-
plear una funcién analitica para f(TR R PR); sin embargo,
ambos métodos son s6lo aproximaciones. A partir de aquf, se
han sugeridc otros métodos con el fin de incrementar la pre-
cisién y aplicabilidad. En general, las modificaciones més

acertadas han involucrado la inclusién de un tercer parfme-

tro adicional dentro de la funciébn f(TR, PR). Este factor,
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denominado factor acéntrico de Pitzer es un indicador de la
no-esfericidad del campo de fuerza de la mol&cula: un valor
de w= 0 denota una molécula esférica simétrica. Resulta
evidente la desviacién del comportamiento de un fluido cuan-
do w * 0. Dentro del contexto de esta discusién, se conside
ra que todas las molé&culas con igual factor acéntrico tienen
funciones iguales de 2z = f/TR, PR). Sin embargo, puede em-
plearse una expansién lineal en lugar de preparaxr tablas de

z, T para diferentes valores de w, en la forma siguiente:

R* PR

z = z°(T PR) + w Z'(TR, PR) 2.1-4

RI

La funci6n z° aplicard para moléculas esféricas y la
funcién z' serd una funcién de desviaciébn. Ambas funciones
R PO¥ varios investi-

gadores entre los cuales figuran Pitzer, Edmister, Lee-Kes-

han sido tabuladas en funci6n de Tg Y P

ler. Los datos de estos Gltimos se enlistan en las tablas

(2-1 y 2-2). Aunqﬁe estas tablas no se han aplicado a fluf-
dos altamente polares, ofrecen una sorprendente exactitud ex
cepto a bajas temperaturas, cercanas a la regién de vapor sa

turado. El w de mezcla se calcula por:

n
. = 'Z . o, .1_5
Wpix T i=1 Yi i 2
donde:
wy = factor acéntrico del componente i

Yi = fraccién mol del componente i



2.1.1.3 ECUACION DE ESTADC (CARNAHAN-STARLING) 39x

Después de tres décadas de existencia, todavia se uti
liza ampliamente la grdfica del factor z de Standing-Katz,
haciendo necesario el uso de una ecuacidén de estado que la
represente de una forma simple y exacta. Por otro lado, se
requiere un método para calcular exactamente los factores de
compresibilidad para gases amargos y para gases a presiones

~superiores que las de la gréafica (PR = 15).

Para obtener esta ecuacién de estado se utilizdé el
concefto de esfera-rigida, ya que se aproxima al comporta-
miento real del flufdo a presiones elevadas con el lfimite m&
ximo de temperatura (T, = 3.0). Por esta razdn una ecuacidén
aumentada de la ecuacién que considera el concepto anterior
debe proveer una extrapolacién confiable por encima del 11-

mite de presidn de los datos empleados para su desarrollo.

La ecuacidén de esfera-rfigida fue aumentada por una
funcién de desviacién del fluldo real; generalizdndola final
mente para ajustar la grdfica de Standing-Katz. Esta ecua-
cidn describe un flufido compuesto de esferas rigidas e ine-
l4dsticas. Se han propuesto varias ecuaciones gue involucran
el concepto de esfera-rigida; sin embargo, la ecuacidén de
Carnahan-Starling es la mds simple y la que se usard en este

desarrollo. Adicionalmente, Harr-Shenker notaron que la

*De aqui en adelante el superindice denotard la referencia
bibliogrdfica.
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ecuacidn de estado Virial tiene un fundamento tedrico preci-
so y por tanto se eligi6 para aumentar la ecnacidn de esfe-

ra-rfigida.

La ecuacidn de estado Virial es simplemente una serie
infinita en la densidad y puzde escribirse considerando la

funcién de desviacién del flufdo real como:

z= 2o = 1 BQS M (B, - Bﬁs) Pkl 516
- K=1 K=1
donde el superindice hs denota "esfera-rfgida" (hard-sphere).

Incluyendo la ecuacidén de Carnahan-—-Starling el factor

de compresibilidad z puede expresarse de la siguiente mane-

ra:
14y +y° +y> 2 3
= > S 4 T~ - (14.76t - 9.76t° + 4.58t7)y +
(1 - y)
(90.7t - 242.2¢% + 42.4¢3)y(L-18 + 2.828) 2.1-7
donde: y = 922 es la densidad reducida 2.1-8
P b ) .2
C = 0.245 e[ 1.2(1 t) ] 2.1-9
R T,

Para calcular el factor z se resuelve la ecuacitn
(2.1-9) para b, se sustituye en la ecuacifbn (2.1-B), se re-
suelve para la densidad y sustituyendo finalmente en la ecua

cién (2.1-6) se llega a la siguiente expresién en términos
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de "y" (densidad reducida) y dependiente del inverso de la

temperatura reducida (t = TC/T).

2 3 4
2, y+ySeylay
. [~1.2 (1-t) 2]
0.06125 P t e + 1 - )3
- (14.76t - 9.76t% + 4.58t°)y?
+ (90.7t - 242.2t% + 42.4t3)y(?-18 + 2.82¢) _ 4
2.1-10

Esta @Gltima ecuacién es no-lineal y debe resolverse
por un método de convergencia como lo es el de Newton-

Raphson.

La figura (2-4) presenta la comparacién detallada de
la ecuacibn 2.1~7 con los datos del factor z lefdo de la grd
fica de Standing-Katz. La figura (2-5) ilustra la naturale-
za dudosa de los valores originales de z para TR = l.05,
1.10 y 1.15. La ecuacién 2.1-7 reproduce los valores origi-
nales con una desviaci6n promedio de 0.3% excluyeﬁdo las iso

termas 1.05, 1.10 y 1.15.

La figura (2-4) presenta la grdfica normal de z ver-
sus PR' Las lfneas continuas representan la ecuacién 2.1-7,
en tanto los puntos son los valores de Standing-Katz. Las
lineas discontinuas representan extrapolaciones para cbtener
una isoterma Tp = 1.0 y valores por encima de Pp = 15 para
las isotermas restantes. Es importante notar que los valo-

res originales muestran fisicamente inflexiones no-reales pa
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ra TR = 3.0 en el rango de 1 <.PR < 2.

La figura (2-6) ilustra por gqué la mayecrfia de las
ecuaciqnes de estado, incluyendo la ecuaci6n 2.1-7, son ex-
plicitas en la densidad en lugar de serlo en la presién.

Hay gque notar gque la forma de las curvas es mucho m&s simple
Yy la principal ventaja es la pendiente finita de z vs. y en
el punto critico comparado con la pendiente infinita de =z
Vs. Pp; adicionalmente, el hecho de que cada una de las iso-

termas no se cruce representa otra ventaja.

Las figuras 2-7 y 2~-8 y la tabla 2-3 presentan compa-
raciones de la ecuaci6n 2.1-7 con sistemas de gas natural.
Las temperaturas y presiones seudocrfticas fueron calculadas
usando un promedio ponderado (regla de Kay), siendo corregi-
das para el contenido de CO, y H,5 utilizando el método desa

rrollado por Wichert-Aziz.

Se llevaron a cabo comparaciones con los datos medi-
dos en doce yacimientos de gas,* los cuales cubren las si-

guientes condiciones y composiciones.

Temperatura 100 a 307°F
Presidn 2000 a 13,683 psia
N, » 33.4% mol

co, 8.5 nmol

¥*Este trabajo lo llevaron a cabo Halil-Yarborough
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H,S 40.00 mol

2
Heptanos (+)} 10.8 mol
ecuacién 2.1-7 produjo un error promedio global ab

1.21%.

aproximacién presentada por Wichert—Aziz56 emplea
de la temperatura y presidén criticas encontradas a

la regla de Kay para un gas natural por medio de

un parémetro de correccidn €3 {fig. 2-9). Los valores ajus-

tados, son

utilizados después para encontrar la presifn y tem

peratura reducida del gas.

Las ecuaciones presentadas para llevar a cabo el ajug

te son las siguientes:

donde:
[t}
Ic

PI

Té =T - E 2.1-11

P_T/
v c”C _
P = 5T B ey 2.1-12

=
"

= temperatura seudocrftica ajustada

presidn seudocritica ajustada

It

ft

fraccién mol del H_,S en el gas

2

2

2.1.1.4 REFRACCION MOLECULAR DE EYKMAN® (EMR)

Todas las correlaciones del factor de compresibilidad

como funcién de la presién y temperatura reducidas, padecen

la inherente debilidad de la ley de los estados correspon-
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dientes. Algunos autores han recurrido a un tercer paréme-
tro para perfeccionar las mencionadas correlaciones, es de-
cir, se han propuesto reglas de combinacifén m&s complejas.

La mayorfa de &stas presentan ventajas en casos especificos,

pero son dificiles de manejar.

Parece ser que la refraccién molecular ofrece la ven-
taja de ser una propiedad medible y puede estimarse cuantita
tivamente para cualquisr componente en el gas natural. La
tabla 2-4 resume los valores de EMR para todos los constitu-

yentes comunes del gas natural.

Cuando se utiliza EMR para predecir el factor de com-~
presibilidad, es posible emplear los valores criticos en lu-
gar de los seudocriticos. La figura (2-10) muestra la rela-
cién de EMR vs. Tc/Pc’ De aqui se observa que las moléculas
del gas pueden dividirse en dos grupos; esta agrupacién es
la base del método sugerido a continuacién utilizando la Re-

fracci6n Mcoclecular de Eykman.
Mé&todo

1. Dpividir la mezcla en dos grupos; si se encuentran HZS’
COo,, N, y H,.
Grupo 1. Metano, coz, HZS' N2 1% H2
Grupo 2. Etano, propano, etc.

2. Para cada grupo calcular EMR seudobinario:
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- *
EMR, i x¥ (EMR;)

EMR2

|
[ e

b

*

(EMRi)

donde xi es la fraccidén mol del componénte i en cada gru
po.

Con EMRl obtener (ATC/PC)l para el grupo 1 de la figura

{2-10) con la curva 1 y con EMR2 obtener (ATC/PC)2 para

el grupo 2 de la figura (2-10) con la curva 2.

Calcular:

BTC

-P;;- = [xj (TC/PC)]l + [xj (Tc/}?c)]2 2.1-13
donde: x. = la sumatoria de las fracciones mol X5 del

grupo 3 (j = 1.2)
Obtener (EMR)mix
n
(EMR)mix = iil xi (EMR)i 2.1-14

Con el valor de (EMR)nix leer en la figura (2-11).
—
BTC/\Pc
Con los valores de BTc/Pc Y BTC/JPc resolver para Tc y
Pc.
Calcular PR = P/Pc Yy Tp = T/Tc
Leer el valor de z a PR y Tg de la grdfica del factor de

compresibilidad generalizada (fig. 2-12).
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2,1.1.5 APROXIMACION PARA GASES RICOS EN C022

Las aproximaciones para gas amargo descritas anterior
mente se desarrollaron para gases conteniendo tanto st como
CO,. Estas correlaciones nov iian sideo satisfactorias para ga
ses conteniendo grandes cantidades de CO2 (yCO2 > 0.1); por
lo gue BuxtonCampbell desarrollaron un método para este tipo
especifico de gas. Este método es una versién modificada

del mé&todo propuesto por Stewart, Buokhardt y Voo; esta modi

ficaci6én incluye un factor de correccién multipolo.
£l c8lculo bdsico emplea la ecuacidén:

z = 2° + wz'

z° y z' pueden encontrarse de las figuras 2-13 y 2-14.

La T de la mezcla de gases utilizadas en las

R ¥ Fr
grdficas se calculan de Tc y Pc calculadas de las siguientes

reglas de combinacién.

2 T
7, = K P, = = 2.1-15
n .
X = iil yl (Tci/Pci) 2.1-16
n n 0.5
2.1-17

El procedimiento propuesto utiliza una correccién T,
la cual se obtiene de la figura 2-15; llamado el factor mul-

tipolo, el gue corrige T Y P, debido al efecto del CO,.
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Los valores reducidos de F y T empleados en las figuras 2-13

Yy 2-14 se estiman a partir de las siguientes ecuaciones:

TI
[ I - I ' = < -
T, =T, - % P! = P (Tc) 2.1-18
T
Tp = mr PR=§ 2.1-19
C C

drnde A = 1.8 cuando T estd en °K; A 1.0 cuando T estd en

°R.

La correccifn T es mdxima cuando el porcentaje de co,
estd entre 40 y 70%; concentraciones menores y mayores pue-

den tener el mismo factor de correccién.

El factor acéntrico usado en la figura 2-15 se encuen

tra por medio de la siguiente ecuacién:

n
w, = { Z

Y. w )/ (L - v ) 2.1-29
h h h 'h CO2 .

1

donde el subfindice h se refiere a todos los componentes ex-
cepto del bib6xido de carbono.

2.1.1.6 CORRELACIONES HECHAS PARA DESCRIBIR

EL FACTOR z

Por Gltimo, se presentardn algunos métodos gue se han
desarrollado para evaluar el factor de compresibilidad "“z"
de la grdfica de Standing-Katz Unicamente, por medio de co-
rrelaciones analfticas necesarias en cualquier cdlculo que

se lleve a cabo por computadora; incluyendo ademds algunas

caracterfisticas y consideraciones relacionadas con la progra
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macibén en las mismas.

a) Gray—sims.34 BEste método involucra almacenar una
matriz compuesta de valores de z tomados de la gr&fica a va-
lores fijos de los pardmetros Pp ¥ Tp, usando ademds un es-—
quema de interpolacién. En consecuencia, se requiere una
matriz de 20 % 20 para representar la grifica total y dos
vectores de 20 elementos, haciendo restrictivo el empleo de
la mayorfa de las calculadoras programables por su pequefia

capacidad de memoria. Su rango de validez es:

1.05 < 7, < 2.95

R

0.0 <P, <15.0

b} Sarem.34 Este investigador hizo un ajuste por mf
nimos cuadrados de z en funcién de TR ¥ Py empleando un poli
monio de quinto grado, dando como resultado la necesidad de
almacenar 36 coeficientes para calcular el factor z; hacien-
do posible el uso de minicomputadoras de pequefia capacidad.

Su rango de validez es:

1.05 £ Tr < 2.95

34 Estos investigadores indican

c) Carlile-Gillet.
que las isotermas Ty de la gr&fica del factor z pueden des-
cribirse por pclinomios de la presién seudorreducida, soste-

niendo que estos polinomios son de diferente grado dependien
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do de la temperatura seudorreducida, pero que no excederd a
un grado 8. Por lo consiguiente, la ecuacién b&dsica propues
ta tiene la forma:

_ 2 n
z = aj + alPR + azPR +...+ anPR 2.1-21

para Tp = constante y n < 8.

Se determinaron los coeficientes a; para 17 isotermas
diferentes, dando 17 ecuaciones que reproducen la grdfica to
tal. Esto origina almacenar en la memoria de la computadora
un total de mds de 100 coeficientes; y en algunos casos se
incrementa considerablemente por tener dos ecuaciones dife-
rentes para cada isoterma, haciendo imprédctico e imposible

el uso de microcomputadoras. Su rango de validez es:

1.2 £ 7y £ 3.0

0.0 2 P, £15.0

R

34

d) Papay. La f£6rmula propuesta por este autoxr pa-

ra el cdlculo del factor z es:

3.52Pp 0.274 P

z =1 - +
100-9813¢ 0.8157

R

2
R
T 2.1-22

10 R

Esta ecuacién es ficil de manejar y los requerimientos

de memoria en computadora son mfnimos.

34

e} Dranchuck. Este cllculo es el resultado de .

ajustar la ecnaci6n de estado de Benedict Web Rubin a z en
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funcién de TR Y Pgp, asegurando. la exactitud del ajuste por
el uso de 1500 puntos de la carta original. Esta ecuacidn
no-lineal se resuelve para z empleando un método iterativo
como Newton-Raphson, implicandlo con esto que la capacidad de

memoria en una computadora no sea una limitante. Su rango

de validez es:

£) Dranchuck—Kassem.34 La aportacif6n de estos auto-
res fue aesarrollar un método gue calcule adecuadamente el
factor z a temperaturas seudorreducidas menores a 1.0. Su
tratamiento es similar al punto 2.1.1.3 de este capitulo.

Su rango de validez es:

y para Pp < 1.0; 0.7 < To < 1.0.

Finalmente, se anexa la figura 2-16, la que contiene
los resultados condensados para cada método. En esta tabla
se dan los errores absolutos para los diferentes modelos,

tiempos de midgquina y errores promedic para cada isoterma e

isobara.

2.1.2 Densidad de mezc¢la

Un procedimiento aceptado universalmente para prede-
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predecir el comportamientc termodindmico de cualquier mezcla
se basa en el uso de los datos estdndar de compuestos puros

en combinacién con una ecuacién de estado generalizada. Sin
embargo, estos métodes han sido de uso limitado cuando exis-—
ten grandes cantidades de compuestos no-hidrocarburos o com-
puestos mds pesados gue el n-hexano en la mezcla y cuando és
ta se encuentra a temperaturas muy bajas (temperaturas crio-

génicas).

Bstas limitaciones se han superado usando una ecua-
cién de estado generalizada propuesta recientemente (1973)
por Han—Starling,ll la cual se presenta a continuacién en

funcibn de la presifn, temperatura y densidad molar:

c D E
P = ORT + (BORT—AO——§+-—%--——2—) p?
T 7 T
d, 3 a, 6
+ (bRT - a - T) p” + a (a + f) p
3
+ S0+ v0?) EXP (- yp2) 2.1-23
Py

Los 11 pardmetros de mezcla (B , A,, etc.) en la ecua

(o]
ci6én anterior pueden calcularse usando las siguientes rela-
cicnes, las que son andlogas a las reglas de mezclado desa-

rrolladas por Bishnoi y Robinson para la ecuacién de Bene-

dict Webb Rubin.

n
Bo = 'Z xiBoi 2.1-24
i=1l
noa & 5
- < . . s - Y. e .1-2
A ‘; L xiAjAoi Aog (1 kl]) 2 25
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c, = igl:ﬁﬂgixjcgi cﬁj (2 -k p° 2.1-26
Yy = [igl x5 Y?]Z 2.1~27
n
b = [iil x;a;’/?13 2.1-28
a = [igl x;ar/313 2.1-29
a = [igl iai/3]3 2.1.30
c = [igl x;e1/?13 2.1-31
D, = 121 jgl xiijgi Dzj (1 - k13)4 2.1-32
a = [igl xidi/3]3 ' 2.1-33
E, = igl jgl xiijgi Ezj (1 - kij)s 2.1-34

En las ecuaciones 2.1-24 a 2.1-34, i v j son subindi-
ces para los componentes y el rango de la sumatoria de i=l
hasta i=n y j=1 hasta j=n, donde n es el nlmero total de com

ponentes, Boi’ Aoi' etc. son los pardametros de la ecuacién

de estado para el iésimo componente puro y x; es la fracci6n

mol del iésimo componente. El pardmetro de interaccién kij

es una medida de la desviacidén del comportamiento de solu-



32

cién ideal para la interaccifn entre el iésimo componente y

el jésimo componente. Entonces, k es igual a cero cuando

ij
iy j son iguales (interacci6n del componente puro) y kij
tiende a cerc para pares de componentes gue forman solucio-
nes aproximadamente ideales (poxr ejemplo, pares de hidrocar-
buros parafinicos mds pesados que el propano). El valor numé
rico de kij difiere considerablemente de cero cuando el par
de componentes forma soluclones no-ideales; por lo tanto, se
requieren valores exactos de kij cuando i o j son hidrocarbu
ros ligeros o no-hidrocarburos. Por tanto, este pardmetro

de interaccién kis se ha determinado a partir de datos de

3
equilibrio vapor-lfquido de mezclzs binarias va que tiene
gran efecto sobre estas predicciones, no asfi sobre las pre-
dicciones de las propiedades globales {(densidad, entalpfa,
entropia, etc.). Los valores resultantes de kij para pares

de componentes encontrados en la industria de procesamiento

de hidrocarburos se presentan en la tabla 2-5.

Los pardmetros para el componente purc en las ecuacio
nes (2.1-24 a 2.1-34) pueden expresarse por medio de las si
guientes ecuaciones en funcién del factor acéntrico Wy la

temperatura critica Toi ¥ la densidad critica Pei del compo

nente puro.

0oiBoi = AL * By o 2.1-35
cifoi
B‘ﬁ-T'—— = Az + Bz(Ui 2.1-36

cl
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.C .
pci ol _
3 _-A3 + 53 mi 2.1-37
R T2,
cl
;)2. Yy, = A, + B, w 2.1-3
ci 'i 4 4 i -1-38
p2. b. = A, + B, w 2.1-39
ci Pi 5 5 “i .
2
pci 2i
R T = A6 + B6 wi 2.1-40
Cl
p3 = A, + B, ® 2 ]
ci %3 =Py 7 %3 -1-4d
02 ¢, = A, + B, w 2.1-42
ci i T “s 8 i el
PCl o1 _ Ag + B, W, 2.1-43
R T4. 9 i
cl
pgidi
w2 P T Bro Y 2.1-44
T<.
[o R
Pcifoi
*;"—;"5—' = All -+ Bll (.Ui EXP (- 3.8 (JJi) 2.1-45

ci

Los paréametros Aj

fueron determinados usando datos de hidrocarburos de presién

y By (3 =1,2,...11) (tabla 2-6)

de vapor, entalpfa y valores de temperatura crftica Tci’ den

sidad critica Paj ¥ factor acéntrico Wy (tabla 2-7).
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Una vez obtenidos los pardmetros de mezcla (BO, Ao,
etc.) se prosigue a calcular la densidad de mezcla con la
ecuacién 2.1-23. Johnson-Colver?? proponen un método de re-
solucién por ensayo y error; se utiliza para calcular la den
sidad de mezcla en fase vapor, una densidad estimada inicial
de cero, sumando incrementos iguales (por ejemplo, el incre-
mento m&s pequeno entre 0.1 P/RT vy 0.0l lb-mol/cu.ft.) a la
densidad anterior hasta gue la presifn calculada excede la
presidén actual. Se reduce entonces el valor de la densidad
por el incremento final, y el incremento se disminuye en un
10% y se suma este nuevo incremento a la densidad, iterativa
mente hasta que la presifn calculada excede otra vez a la
presién actual. Este procedimiento se continGa hasta que la
presitn calculada y la actual se encuentren dentro de una to

lerancia especificada o el incremento alcance un valor sufi-

cientemente pequefio. .

Para calcular la densidad de la fase lfquida, el pro-
cedimiento de resolucifn es similar, excepto que el estimado
inicial de la densidad se elige tan grande como nunca se ha
encontrado y los incrementos se restan en lugar de sumarse
en el procedimiento iterativo. Este estimado inicial puede
fijarse en 2.5 lb-mol/cu.ft. en tanto que el incremento pue-

de ser 0.05 lb-mol/cu.ft.

Esta vcuacifn de estado propuesta es capaz de prede-
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cir las propiedades a temperaturas reducidas Tp = 3.0 y den-
sidades reducidas DR = 3.0; haciendoc posible el uso de é&sta
para hidrocarburos ligeros en la regifn de liquido criogéni-
co ¥y regiones de temperatura muy elevada. La tabla (2-8) re
sume los resultados obtenidos por el uso de la ecuacidn de
estado generalizada para la prediccifn de la densidad para
mezclas a temperaturas de -283 a 460°F y presiones de 14.7

a 5000 psia. La desviacién promedio absocluta de la densidad
calculada de la densidad experimental es de 1.1l6%. Esta des
viacifn se encuentra dentro de dos veces la incertidumbre ex
perimentada para la mayorfa de las mezclas estudiadas, indi-
cando con esto que la ecuacién propuesta puede predecir ade-
cuadamente las densidades de mezclas industriales, incluyen-

do el gas natural licuado (LNG).

2.2 VISCOSIDAD

2.2.1 Calculo de viscosidades para componentes puros

2.2.1.1 METODO A PARTIR DE LA TEORIA CINETICA
MOLECULARY

Tomando en cuenta la teorfa cinética elemental, es po
sible obtener una relacidn general entre la viscosidad, tem-
peratura, presién y tamafio molecular de la forma:

_ 26.69 YNT 2. 2-1

U =
62
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donde:

viscosidad en uP

=
Il

M = peso molecular

temperatura °K

H
n

didmetro de esfera rigida °A

it

a

Si las moléculas se atraen o repelen en virtud de sus
fuerzas moleculares, puede emplearse la teorfa de Chapman-
Enskog. Esta teorfa considera en su desarrollo: a) el gas
es suficientemente diluido para que s&lo ocurran chogques bi-
nariog; b) el movimiento de las mol&culas durante la coli-
siotn puede describirse por la mecdnica cl&sica; c) sé6lo ocu-
rren chocgues elisticos y por la meclnica clésica; ¢) s6lo
ocurren chogques elﬁsticos, y d) las fuerzas intermoleculares

actfan sé6lo en los centros de las moléculas.

Zn términos generales, la ecuacién que describe 1la
viscosidad considera una energfa potencial ¥ (r) entre las

mol&culas que chocan llegando a la forma:

_ 26.69 MT . 9-2

u
02 iv

La cual es idéntica a la ecuacién (2.2-1), excepto
por la inclusiﬁn de la integral de c¢olisién QV, la que es
unitaria si las moléculas no se atraen. QV se obtuvo como
una funci6n de la temperatura adimensional T*; la que depen-

de del potencial intermolecular escogido. Utilizando el po-



37

tencial de Lennard-Jones, varios investigadores han determi-
nado esta funcionalidad, una de ellas propuesta por Neufeld9

para gases no-polares:

A ¢ E 2.2-3

Q =
B T Exp (pT*) Y BEXP (FTH)

donde:

r* = KT 1.16145 2.2-4
0.14874
= 0.52487
0.77320
2.16178
2.43787

4 00w >
4 i

3
]

Esta ecuacidén es aplicable a 0.3 £ T* £ 100 con una
desviacifén promedio de 0.064%. Adicionalmente, con los valo
res de &, en funcién de T*, otros investigadores han utiliza
do la ecuacién (2.2-2), ajustando datos de viscosidad-tempe-—
ratura para encontrar los mejores valores de e/k y ¢ para va
rias substancias (tabla 2-8). En caso de no encontrarse los
valores propios de € y o , pueden calcularse con las siguien
tes ecuaciones derivadas también a partir del potencial de

Lennard-Jones para relacionarlos a Tc’ Pc' Vc y we

_ 2.3551 - 0i937 w 5.0-5
(PL/T_)
%’= (0.7915 + 0.1693 w) T, 2.2-6
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donde:

v = factor acéntrico

o = didmetro de colisién
P, = presifn critica atm
T, = temperatura critica °K

i = cocrente de energfa potencial, ergs

16

k = cociente de Boltzman = 1.3805 x 10 ergs/°K

Para moléculas polares, Stockmayer9 sugirifé una fun-
cién para el potencial mé&s apropiada. En esencia, esta fun-
cibén és idéntica a la de Lennard-Jdones, exceptoc por un té&rmi
no que cuantifica la interaccién dipolo-dipolo permanente en
tre las moléculas. Si no existen dipolos permanentes la re-
lacif6n de Stockmayer se simplifica a la de Lennard-Jones.
Brokaw sugiri6 que f,, puede aproximarse por la siguiente

ecuacién:
0.2 &2

QStockmayer = QLer'.nard-Jones T* 2.2-7

Donde § es el pardmetro polar. En la tabla 2-9 se
listan valores de e/k, ¢ v § para las moléculas polares méds
representativas. En caso de no existir el componente de in-
terés en esta tabla, Brokaw recomienda las siguientes ecua-

ciones:

e/k = 1.18 (1 + 1.3 &%) 1, 2.2-9
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3 2

1.94 x 10™ u
§ = T P 2.2-10
b b
donde : estd en angstroms, £€/k y la temperatura de ebulli-

cibn normal estdn en °K, up momento dipolar est& en debyes y
el volumen molar del lfiquido a la temperatura de ebullicién

normal estd en cm3/g—mol.

Se definen normalmente como gases polares a agquellos
que tienen un ¢ (pardmetro polar) > 0.1l. Encontrando erro-
res menores del 2%. Aungue algunos investigadores prefierxen

ineluir compuestos con & > 0.05.

2.2.1.2 METODO DE LOS ESTADOS CORRESPONDIENTE59

Varios de los mE&todos de ectimacidn de la viscosidad
de gases parten de 1la ecuacafn (2.2-1), la cual es la forma

m&s simple para la teorfa de esfera rigida:

B ok
B o= cte. T M7 2.2-11
02
a) Golubev9 propone las siguientes ecuaciones:
0.965
* -
uk Tp Ty < 1 2.2-12
b 71
0.
k 4 -
ug TR + 0.29/'1‘R 2.2-13
donde u;'es la viscosidad a las condiciones criticas:
. 3.5 ME pGZ/3
X = 2=
¥e Tl/6 2.2-14
c

donde:
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M = peso molecular

P, = presidn critica atm
T. = temperatura crftica °K
Ué = viscosidad crftica WP

9

b} Thodos y colaboradores” propusieron relaciones si

milares:
Gases no-polares

0.618

° e—0.449 T -4.058 TR + 0.1

ME = 4.610 T 2.04 R+ 1.94 e
'2.2—15
Gases polares {(enlaces tipo hidrégeno) Ty < 2.0

ug = (0.755 7, - 0.055) 2z >/4 2.2-16

Gases polares (enlaces no del tipo hidré&geno) TR‘<2.5

5o = (1.90 Ty - 0.29)1/% z72/3 2.2-17
c
donde:
£ = /6 y7¥ pm2/3 2.2-18
? c c '
z_. = factor de compresibilidad en el punto critico

C

c) Reichenberg9 sugiere una relacién de estados co-

rrespondientes diferente:

a* 7T
R 2.2-19

1/6
[1 + 0.36 Ty (TR -1)]

u (pP) =

En muchos casos a* es numéricamente igual a ué. Sin
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embargo, para compuestos orgdnicos, Reichenberg recomienda

usar:
i
M TC
a* (uP) = —————imn 2.2-20
z
i=1 nicl
donde:
M = peso molecular
Tc = temperatura critica °K
n; = nimero de grupos atSmicos del tipo i

La contribucién de grupos para C; se muestra en la ta

bla 2-10, s8lo para compuestos orgénicos.

2.2.2 Viscosidad de mezcla a baja presién

Desafortunadamente, la viscosidad de una mezcla de ga
ses no es frecuente gue sea lineal en func¢ibdn de la'composi—
cidn. Puede haber incluso un valor madximo donde la viscosi-
dad de la mezcla excede el valor de cualquier componente pu-
ro. Esta téndencia ocurre en la mayoria de las mezclas po-
lar~no polar, donde las viscosidades de las componentes pu-
ros no son muy diferentes. Y se pronuncia mds conforme la

relacién de pesos moleculares difiere de la unidad.

La teorfia cinética de Chapman~Enskog9 puede extender-
se para determinar la viscosidad de una mezcla de gas multi-

componente por la solucién aproximada en series por la si~

guiente ecuacidn:



n i
[ T 2.2-21

Dea manera que a continuacidén se presentardn diferen-

tes métodos para estimar los pardmetros ¢ij Y ¢ji'

2.2.2.1 APROXIMACION DE WILKE9

Wilke utilizé el modelo tebrico-cinético de Suther-

land para 11egar.a:

5 k)2
[L+ (uy/u)? (/M) ")

¢4 = 2.2-22
J %
[8(L + Mi/Mj)]
¢ji puede encontrarse intercambiando los subirndices o
por:
H. Mj
¢ji = i%_ﬁg ¢ij 2.2-23

La aproximacién de Wilke ha probado ser confiable con
una desviacién promedio menor del 1%; sin embargo, en casos
donde el sistema inclufa hidr6genoc, se noté un aumento en la
desviacidén promedio. En general, la principal incurrencia
en la fazlta de precisi6n es en los casos donde Mi >> Mj y

>>

2.2.2.2 APROXIMACION DE HERNING—ZIPPERER9

Estos investigadores proponen la siguiente expres.én

ara ...
P “ij
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b = (gi)k S 2.2-24
i ¢3i

En la figura 2-17 se grafica (Mj/Mi)% vs. los valores
de ¢ij determinados por la aproximacién de Wilke. Aungue la
lfnea punteada indica que la expresién para ¢ij propuesta
por Herning-Zipperer es pobre en funcién del resultado obte-
nido de la expresifn de Wilke, existe una tendencia bien mar
cada si uno examina la lfnea continua; pudiéndose expresar

de la siguiente forma:
1 — - -
¢ij(W1lke) = 1.45 (Mj/M.)5 0.505 2.2~-25

Esta relacifn no es aplicable a sistemas conteniendo
hidrSgeno, por ejemplo, H,=NH,, Hy-N,.

2.2.2.3 APROXIMACION DE BROKAW9

De acuerdo a un estudio completo de las viscosidades

de mezcla para gas hecho por Brokaw, sugirid:

(Lll/}_lj)35 S.. A.. 2.2-26

®ij ij 7ij

¢ji puede determinarse intercambiando los subfindices.

El término Si es igual a la unidad si i y j son no-polares.

3
Para gases polares, la determinacién de Sij se discutird pos

teriormente. Aij es una funcién de la relacifn de pesos mo-
leculares solamente:
13 7 M3 Mig |t Y (2+m2:45) m7E
2 (144 4) + (1?1 m“jlj 2.2-27

1]
’
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donde:
miy = | e} 4 j 0-25 2.2-28
(L + Mij) (L + Mij)
Mij = Mi/Mj 2.2-29
Aij puede graficarse como funcidén de Mi/Mj resul tando
las figuras 2-18 y 2-19. De las antericres, AiJ puede apro-
Ximarse cono:
A= /M09 37 55 0.4 < M /M, < 1.33 2.2-30
ij R By ’ i3 - .

Obtenié&ndose un error menor ai 1%

Para mezclas conteniendo gases polares se requiere in
cluir los par&metros & y T*. - fue definida en la ecuacién
{(2.2-10} y los valores pueden encontrarse quLa tabla 2-9.
T* = kT/e y + sSe muestran para varios compuestos polares en

la tabla 2-9 o puede calcularse por la ecuaci6n (2.2-9).

L+ (T3 T+ (6 6,/4)

S..:S.. =
N R o L R R 2T

2.2-31

La ecuacién anterior debe usarse s6lo si éi 6 6j >

0.1. 8i son menores que 0.1 sij = sji = 0.0.

El método de Brokaw es superior a los anteriores, en
general se han encontrado errores menores al 2% para una am-

plia variedad de mezclas polares y no-polares.
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Por otro lado, si se desea emplear algfin método de
los estados correspondientes, puede utilizarse cualguiera de
los m&todos descritos anteriormente para estimar la viscosi-
dad de los gases puros para la estimacidén de la viscosidad
de una mezcla de gases. Sin embargo, deben establecerse re-
glas de mezclado para encontrar el peso molecular M, presién

critica P. y temperatura critica T, de la mezcla.

Dean-—Stiel9 sugleren una relacidn del tipo:

_8/9 - _
3.40 78/ reil.5  2.2-32

po 6 =
m m (16.68) (0.1338 TR—O.0932)5/9TR>1.5 2.2-33

donde by ©8 la viscosidad de la mezcla en uP y:

L/6
T
E’m =z cm 2.2-34
n
p2/d x ymp)”
i=1
Tem = T/Tcm v 2.2-35
Tom Y Pcm pueden encontrarse por reglas de mezclado

de Prausnitz-Gunn como sigue:

n
T = I y.T_. 2.2-36
cm j=1 “1c1
( n
R .2 vy.z_.) T ,
p - i=1 “i7c1 cm 2.9-37
cm n
i1 Yy Ve

De manera aniloga pueden usarse otros métodos de esta



dos correspondientes para predecir las viscosidades de mez-
cla; pot ejemplo, Bothyoon y Thodos han sugerido otras Ffun-
ciones para calcular Cm tanto para mezclas no-polares como
polares y ninguna es tan precisa como la ecuacién (2.2-21)

con una estimacidén confiable de ¢ij'

2.2.3 Efecto de la presi6n sobre la viscosidad
de mezclas de gas

La viscosidad de mezclas de gas es funci6n de la pre-
sidén s6lo en ciertas regiones de presifn y temperatura. En
la figura 2-20 puede observarse la tendencia de la viscosi-
dad tanto con la temperatura como con la presién. A bajas
presiones reducidas existe poco efecto sobre la viscosidad;
a presiones reducidas elevadas existe un amplio rango de tem
peraturas donde decrece con la temperatura. Finalmente, a
temperaturas reducidas muy elevadas, resulta una condicién
donde hay poco efecto de lapresién sobre la viscosidad y
du/3T > 0, indicando con esto un aumento en la viscosidad

‘

conforme se eleva la temperatura.

Childs—Hanley9 han deducido criterios que indican si
el efecto de la presién sobre la viscosidad es significativo.
Sus resultados se resumen en la figura 2-21. Para cualquier
presidn y temperatura reducida, uno puede determinar si el
gas es diluido (de manera que las ecuaciones vistas anterior

mente pueden aplicarse) o es denso (de manera que debe apli-
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carse una correccifn por presidn). La lfnea divisoria se lo
caliza en una regif6n donde no es necesario hacer correccio~

nes obteniendos un error menor al 1%.

Por lo tanto, para estimar la visocidad de una mezcla
de gas denso, el método mlds exacto actualmente es el sugeri-

do por Dean-—Stiel,9 gquienes proponen:

(b -ue) € = 1.08 [EXP (1.439 o - EXP (-1.111 py’°%%)]
2.2-38
donde:
My = viscosidad de la mezcla a presién elevada pP
u; = viscosidad de la mezcla a baja presifn uP
pRm = densidad de la mezcla seudorreducida pm/pcm
O = densidad de la mezcla g—mol/cm3
P = densidad de la mezcla seudocritica g-—mol/cm3
siendo igual a: Pcm/zcmRTcm
o = TSI R

El pesc molecular de la mezcla M, es un promedio pon-
derado. Los pardmetros de mezcla seudocriticos Zom’ Tem Y
Pcm deben calcularse a partir de alguna regla, como puede
ser la de Prausnitz-Gunn:

n
Tcm = £ YT . .2.2—39

2.2-40



n
V. = § y.V 2.2-4]
cm j=l 1 C1
z R T
_ “em cm
Pop = —v—— 2.2-42
cm

Los valores seudocrfiticos se usan para calcular Pem ¥

m

£ El uso de la ecuacidn (2.2-38) produjo un error prome-

e
dio del 3.7% cuando se probS con nueve mezclas de gases a va
rias densidades. En la figura 2-22 puede observarse la mane
ra en gque la correlacién precpuesta se ajusta a varios datos

experimentales.

Cabe senalar que cuando se estiman viscosidades de
mezcla incluyendo gases no-~polares de elevado peso molecular
O componentes polares la estimacién dada por la ecuacién pue

den obtenerse errores mayores del 10%.

2.2.4 Teorfa de la Viscosidad basada en la presifn
cin€ética y en una ecuacifn de estadol4

Las propiedades fisicas de gases y mezclas de gases
estdn fntimamente relacionadas a las leyes de las fuerzas in
termoleculares. Una ecuaci6n de estado que represente preci
samente los datos P-V-T puede emplearse anidlogamente para

predecir otra propiedad molecular como lo es la viscosidad.

Esta teorfa se desarrolla de la siguiente manera: se
considera que la presién total P de un gas puede escribirse

como la suma de dos componentes de la presién como:
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P = Pk - Pc 2.2-43
donde:
Pk = presién cinética
\ PC = presién cohesiva

Si consideramos que la presi6n cinética y la viscosi-
dad se encuentran relacionadas a la misma temperatura y pre-
sién, entonces los valores ideales también se relacionan di-
rectamente. La presién cinética ideal es igual a la presidn
total ideal y la viscosidad ideal del gas Hi se considera
por conveniencia como la viscosidad del gas a la presidén at-
mosférica; entonces, a la misma presién y temperatura se tie

ne la siguiente relacifn:

P -
k _ U _
P OC W 2.2-44
. 1 1
donde :
P. = presién del gas ideal = pRT

1

La ecuacifn de estado generalizada propuesta por Han-
Starlingll puede arreglarse en sus componentes; la presibn
cinética y la presién cohesiva. Todos los términos depen-
dientes de la temperatura constituyen la presifn cinética,
en tanto que los términos dependientes s6lo de la densidad
constituirdn la presifén cohesiva, obteniendo finalmente la

siguiente ecuacién:



c D E
_‘_=l+Bp—Og+02—og+bpz
Hy BT RT RT
2 5 2
_ dp2 + adg + C g (1 + YDz) e( yr) 9.2-45
RT RT RT

Este m&todo proporciona la relacifn de viscosidades
de una mezcla de gases como funcidn de la densidad y la te--
peratura sin la necesidad de otros datos mds que las constan
tes de la ecuacién de estado. La viscosidad a la temperatu-~
ra v presi6n de interés puede calcularse a partir de la rela
cidn de viscosidades obtenida, si se conoce la viscosidad a

la misma temperatura peroc a presifn atmosférica.
2.3 ENTALPIA DE MEZCLA

La desviaci6n de la entalpfa de mezcla (H - H®) se de
fine como la diferencia en la entalpfa de la mezcla a las
condiciones de presién y temperatura de interés y la ental-
pia de la mezcla a la condici6n de estado de gas "ideal" a
la misina temperatura. Esta desviaci6n de la entalpfa puede
relacionarse con una ecuacién de estado de acuerdo con la si

guiente expresibn:

¢ (H - H®°) =

Si se utiliza la ecuacifn propuesta por Han-Star-

ling11 se obtiene la siguiente expresifn para la desviacién



de la entalpfa:

5 0
o(H - H°) = (B,RT - 2A_ - 4c20 + JDB" - 6E4°)p
T T T
+% (20RT - 3a - 2402 4 L g(6a + 18),5
+ YCTZ (3 - (3 + % Y02 - Y2 ol BxP (- vp?)]
2.3-2
donde:
Bys Agre.. etc. = pardmetros de mezcla obtenidos para
la ecuacifn de estado
¢ = factor de conversit6n (cambia de

Btu/lb a psia ££3/1b mol)

el valor de la densidad de mezcla

©
il

La tabla 2-11 resume los resultades obtenidos para
predecir las desviaciones de la entalpia para varias mezclas
a temﬁeraturas de -250 a 680°F y presiones de 50 a 2500 psia.
La desviaciftn absoluta promedio de la desviaci6n de entalpfia,
de su valor experimental es de 2.20 Btu/lb, la cual se en-
cuentra dentro de tres veces la incertidumbre experimentada
para la mayoria de las mezclas estudiadas; indicando con es-
to gque la ecuacién puede predecir las desviaciones de la en-

talpfa del gas natural adecuadamente.



2.4 ENTROPIA DE MEZCLA

La desviacidén de la entropfa (S - S°) se define como
la diferencia en la entropfa de la mezcla a las condiciones
de presifén y temperatura de interé&és y la entropfia de la mez-
cla a la condicién de estado de gas ideal a la misma tempera
tura. Esta desviacidn de la entropifia puede relacionarse con
una ecuacion de estado de acuerdo con la siguiente expresidn:

9}

6(S ~ S°) = -R 1n (p RT) + J [pR = (%%)p] 4o 5.4-1
0 p
Si se utiliza la ecuacién propuesta por Han—Starlingll
se obtiene la siguiente expresifn para la desviacién de la
entropia: .
2CO 3Do 4Eo
¢(s = s°) = ~R 1n (P RT) = (B_R + —3= - —F + —=)p
T T T
5
~ % (bR + 5%) p2 + 2 g
T 57
+ 25 (1 - (1 + % vo?) EXP (- vod)] 2.4-2
YT3
donde:
B, A, ..etc. = pardmetros de mezcla obtenidos para

la ecuacidn de estado

factor de conversién (cambia de Btu/

h=d
it

1b a psia £t3/1b mol)

el valor de la densidad de mezcla.

°
It



53

La capacidad de la ecuacif6n de estado generalizada pa
ra predecir la entropfa de mezcla se prob6 utilizando los va
lores de entropfa presentados por Bhirud y Powers para una
mezcla metano-propano (94.8% mol metano, 5.2% mol propano).
Se cgmpararon 62 puntos cubriendo un range de temperatura de
~250 a 300°F y un rango de presién de 250 a 2000 psia. La
desviaci6n absoluta promedio de la desviacién de la entropfa
de su valor experimental reportado fue de 0.0052 Btu/lb°F,
indicando con esto que la ecuacidén de estado generalizada
puede usarse confiablemente para predecir la entropfa de una

mezcla gaseosa como lo es el gas natural.



CAPITULO IIX

ANALISIS HISTORICO DE MERCADO

Desde 1900 hasta fines de la década de los sesenta,
las empresas petroleras s6lo se interesaron en el tema de
las reservas de petrfleo y c6mo estimarlas, por ser dicha
estimacién uno de los factores principales que influyen en
las decisiones de explotacifn, junto con otras consideracio-

nes técnicas, econdmicas y politicas.

A raiz de los acontecimientos en el Medio Oriente a
principios de la década de los setenta, las organizaciones
internacionales relacionadas con los asuntos energéticos y
los gobiernos (tanto de los pafses productores como de los
consumidores) se percataron de gque, en vista de la disponibi
lidad mundial de hidrocarburos era finita, la estimaci6n de
las reservas tanto a nivel nacional como mundial representa-
ba una importancia polftica y econfmica de primer orden. To
dos los productores de hidrocarburos se han preocupado desde
entonces por hacer el inventario de las reservas de petréleo

crudo y en fecha méds reciente de gas natural.
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El presente capftulo proporciona un panorama de lo
que son las reservas tanto probadas como probables, importa-~
clones y exportaciones, consumos y produccién del gas natu-
tal, asf como también las consideraciones gque se deberdn to-
mar en cuenta al estimar el precio de este importante energg

tico.

3.1 RESERVAS DE GAS ASOCIADAS CON RESERVAS
DE PETROLEO

Las reservas de gas frecuentemente se encuentran en
asociacién con las reservas de petr6lec. El gas puede estar
disuelto en el petrfleo crudo o localizado en una capa por
encimna de éste, encontréndosé el petréleo completamente satu

rado con el gas.

Ya que tanto el gas como el petr6leo se producen en
forma conjunta, la decisién de extraer las reservas de petré
leo es también una decisién para extraer las reservas de gas.
Las reservas de gas asociadas deben por lo tanto ser extrali-
das sin hacer caso de los factores que normalmente determina

rfan la extraccidn de las reservas de gas no asociadas.

Debido a que los productores tienen un interés finan-
ciero en expleotar las reservas de petrélec tan pronto como

sea posible, el gas asociado resulta un estorbo, debido a
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gue no es utilizado. En algunos casos el gas puede ser rein
yectado para la produccién adicional de petrdleo. Sin embar
go, esto no siempre es posible y en tal caso el gas deberd

ser quemado.

La figura 3.1 nos muestra la produccibn de gas estima
da en el Medio Oriente en 1980. De 4.8 trillones de pies cd
bicos producidos, el 58% fue quemado, aproximadamente el 4%
fue reinyectado y solamente un 38% fue utilizado ya sea do-
mésticamente o en mercados de exportacién. Otras &reas de
produccidén tienen problemas similares; Nigeria, por ejemplo,

en la actualidad guema mds del 96% de tode el gas precducido.

La consulta de las distintas fuentes de informacitn
que publican cifras estadf{sticas sobre reservas de gas natu-
ral suscita muchos problemas. Esto es debido a que la infor
macién sobre la magnitud de las reservas de gas por descu-
brir es mds escasa que la informacidén diéponible relativa al
petrSleo crudo. Por consiguiente, los supuestos que se mane
jan en las estimaciones sobre gas natural tienen un fundamen
to real muy limitado. Ademds, no ha surgido todavia un ver-
dadero debate entre los expertos acerca de la magnitud de
las reservas recuperables de gas porque se trata de una in-
dustria apenas incipiente fuera de los pafses industrializa-

dos. Existen grandes ambigiiedades e incertidumbres en la in

clusién de algunas reservas de gas natural en la categorfa
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de reservas probadas, por los lfimites tante f{sicos como eco
némicos que se aplican a la parte recuperable del depSsito y
también por el retraso en la incorporacidén de los recursos

provenientes de campos pequefios que hasta hace poco ni se te
nian en cuenta cuando se formulaban las estadfisticas naciona

les sobre energéticos.

La tabla 3.1 proporciona datos tomados de diferentes
fuentes, de reservas probadas de gas natural gue confirman

lo expuesto anteriormente.

3.1.1 Proximidad de reservas al mercado

81 las reservas del gas son del tipo de las no asocia
das, uno de los factores is importantes que determina si és
tas deberdn ser explotadas, sin tener reservas de petréfleo,
es la proximidad de las reservas a las dreas donde el gas
puede ser consumido. Desde el punto de vista energético,
hoy en dfa el gas compite contra los productos del petréleo,
por otro lado, es mucho m&s caro transportar gas, debido a
sus caracteristicas fisicas, que transportar la cantidad tér
mica eguivalente de petr6leo a la misma distancia. De esta

manera, la distancia al drea de consumo incrementa la ganan-

cia del productor de gas, mientras Esta sea mAs corta. Con-

secuentemente, las reservas de gas son desarrolladas si exis

ten mercados donde el gas puede ser consumido compitiendo



con otras fuentes de energyfa.

Las reservas de gas mds grandes representan para las
&reas de consumo, al menos, un incentivo econfmico para cox-

traer esas reservas.

3.1.2 El nivel de los precios de la energia

Las reservas de gas serdn desarrolladas si el valor
en el mercado del gas es suficiente para soportar: el desa-
rrollo de un proyecto comercial de gas {(una cadena integrada
de actividades para recoleccién, tratamiento y transporta-
cién de gas del drea de produccién al mercado), impuestos qu
bernamentales y regalfas y una ganancia razonable para el
productor o productores, ya que el costo de transportacién
es un factor importante en el costo del proyecto y es una
funci6n de la distancia entre las &reas de produccién y de
mercado, si todos los otros factores permanecen relativamen-
te inalterables; cualquier incremento real de los precios
del gas en el mercado soportard grandes distancias entre el
drea de produccibén y el mercado o en otras palabras, un gran
mercado real de precios de gas resultari en un incremento en

la zona econdmica de la fuente de gas.

Antes de que sobreviniera el incremento en los pre-
cios del petrSleoc de 1973, el nivel de precios de la energia

fue demasiado bajo para pernitir el desarrollo de las reser-
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vas del gas del Medio Oriente para su consumo en Europa Oc-
widental y la ganancia aceptada por el embargue del gas natu
ral licuado a Japdn desde la isla de Das, el desarrollo del
gas del Mcdio Oriente para su consumo en Europa Occidental

ahora aparece mds rcalista en términos econémicos.

3.2 PRODUCCION

3.2.1 Produccién acumulada

La produccién mundial de gas acumulada hasta 1980, in
cluyendo el gas quemado y el reinyectado fue alrededor de
1,100 trillones de pies cGbicos. Los Estados Unidos de Nor-
teamérica cuentan con un 52% de esta cantidad, siguiendo a

a los Estados Unidos estd la Unién Soviética con un 18%.

3.2.2 Produccidén comin del mercado

La produccifn mundial del MercomGn en 14%80 se estima
en 53.9 trillones de pies cibicos. La distribucién de la

produccién de acuerdo a la regibén estd dada en el mapa 3.1.

Aun cuando el paf{s dominante produce un 36% del total,
de hecho la participacién de los Estados Unidos en la produc
cién mundial de gas estd declinando. La Unién Sovié&tica,
por otro lado, estd incrementando su participacién, la cual

ahora asciende a un 32%.
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3.2.3 Relaciones de reservas/produccién

Si las reservas estimadas dadas en los mapas 3.1 y
3.2 son comparadas con la produccifn de gas dada en el mapa
3.3 se obtiene un amplio rango de relaciones reservas/produc
cién. Esto se muestra en la tabla 3.2. Dos de los producto
res dominantes de gas cuentan con las mds bajas relaciones
de reservas probadas; los Estados Unidos de Norteamérica tie
nen una relaci6n de 10 afos y Europa Occidental tiene una re
lacién de 24 anos. Por otro lado, las relaciones de reser-
vas /produccién para Africa y el Medio Oriente son de 209 y
418 anos respectivamente. En el caso de Africa, donde las
reservas probadas restantes son ligeramente mds grandes que
en los Estados Unidos, las oportunidades para la utilizacifn
de gas localmente son hoy en dfa limitadas ya gue los merca-
dos domésticos no estén totalmente desarrollados. En cierto
modo, lo mismo est& pasando en el Medio Oriente afin cuando
las reservas de éste sean mayores en promedio, la vida de
las reservas probadas mundiales a la velocidad de produccién

normal es alrededor de 49 arnos.

Si se toman en cuenta las reservas potenciales, la vi
da de las reservas probadas mundiales a la velocidad de pro-
ducci6n com@n se incrementa a alrededor de unos 169 aiios,
Los Estados Unidos de Norteamérica y Europa afin tienen las
relaciones més bajas de reservas/producci6n de 61 y 53 anos

respectivamente. La vida de las reservas en el Medio Crien-
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te se incrementa a l.247 anos.

3.2.4 Produccién futura de gas

Basados en estas relaciones de reserva/produccién y
ciertas consideraciones polfiticas y econdémicas, se ha hecho
la proyeccib6n de gas en la tabla 3.3, la cual muestra la pro
duccién de 1980 y el crecimiento esperado de la produccibn

entre 1980 y 1985 y entre 1985 y 1990.

La posicifn de la reserva corriente en los Estados
Unidos de MNorteamé€rica tendr& la primacfa, en promedio, con

una reduccién en la produccién entre 1980 y 1985,

De cualquier manera, el incentivo para los producto-
res gue resulta de la regulacién de precios deberd mantener
el declive en la produccién para que entre 1985 y 1990 el ni

vel de la producciSn total de gas sea factible de mantener.

En Eurocpa Occidental la produccién decrecerd debido a
la decisi6én del gobierno holandé€s de limitar la produccién
para conservar los abastos para uso dom&@stice. Parte del de
clive en los abastos holandeses serd cubierto por incremen-

tos significativos en la produccién de Noruega.

Aparte del gas de los mares del norte y del holandés,
existe una cantidad significativa de gas en Europa, de cual-

guier manera, la produccifn en estas dreas se prev€ gue sea



62

constante durante la década de los ochenta.

Ademds de los Estados Unidos de Norteamérica y Europa
Occidental el drea de mayor produccibén de gas en el mundo,
es la Unién Sovié&tica donde ocurrir& el mds grande incremen-
to de gas. Para 1990 se estima gue la URSS estard producien
do alrededor de 27 trillones de ples cdbicos por ano. Esto
representa el 37% de la produccitn mundial de gas estimada;
como comparacifn, los Estados Unidos de Norteamérica repre-
senta;én alrededor del 26% de la produccién mundial de gas

para ese entonces.

La atencién de la produccidén de gas en la URSS, as£
como en el caso del petrSleo y el carb6n mineral, estd diri-
giéndose hacia el este de Siberia. La produccién de los cam
pos ucranianos estd ahora declinando; en tanto que Siberia
estd produciendo el incremento que se estd observando en los
abastecimientos de la URSS. No existe una fuente de gas que
sea limitante en la produccién de gas ruso, mas gue los pro-
blemas de equipo, tecnologia, posibilidades de produccién y
la transmisién a lo largo de grandes distancias a los cen-
tros de consumo.

De cualgquier manera, los rusos estdn preparados para
producir gas en grandes cantidades, debido a que los nuevos

descubrimientos de petrSleoc se han visto frustrados y la ne-
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cesidad de usar algln energético cotidiano continfia. El1 de-
sarrollo de una adecuada red de transmisi6n requerird profun
das investigaciones en relacién al equipo utilizado. Pero,

alin si el dinero estuviera disponible, estarfa dudoso que la
industria rusa del acero pudiera elevar su produccifén lo su-

ficiente como para satisfacer la demanda que esto requiere.

Consecuentemente, la capacidad de los equipos del oes
te de Rusia, particularmente el gran didmetro de la tuberfa
de transmisi6n y los compresores son necesarios. Para pagar
este equipo la URSS espera exportar 1.4 trillones de pies cgd
bicos por afo de gas a Europa Occidental durante 20 aios.
Originalmente se intentd que el campo de Yamburg serfa desa-
rrollado para este propSsito, pero, por razones técnicas, la
produccibén no esti apta para empezar sino hasta finales de
los ochenta. En cambio, el gas del campo Urengoi ya estable-

cido, esti apto para ser el substituto.

La exportacién de gas natural dard a Rusia las divisas
extranjeras que necesita para comprar tecnologia occidental.
Estas divisas extranjeras fueron obtenidas previamente de las

exportaciones de petrdleo.

En todas las otras regiones, excepto en los Estados
Unidos de Norteamérica, la produccién de gas se incrementard.
La produccién mundial de gas estd apta para incrementar de

53.9 trillones de pies cfibicos en 1980 a 63.3 trillones de
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pies cdbicos en 1985 a 73.8 trillones de pies cfibicos en

1990.
3.3 CONSUMO

Mientras que el crecimiento acelerado del consumo de
gas natural empez6 en los Estados Unidos de Norteamérica des
pués de la segunda guerra mundial, en Europa Occidental se
dio hasta los ahos setenta, con el descubrimiento de impor-
tantes yacimientos de gas natural en Italia, Francia y sobre

todo Holanda.

A partir de entonces el desarrollo de los recursos de
gas natural ha sido notable al punto de que en los pafses in
dustrializados el gas cubre ahora la parte del consumo de
energéticos que supuestamente debfa cubrir la energfa nu-
clear, segfin los pron&sticos que hicieron algunos expertos
en la postguerra. Por otra parte, muchos de los pafses en
desarrollo que antes quemaban casi toda su produccién de gas
natural esté&n considerando seriamente la posibilidad de apro
vecharlo en la industria petroqufmica y la exportacién. Al-
gunos pafses del Medio Oriente han puesto en marcha ya, ambi
ciosos programas de desarrollo de la industria petroqufimica

basada en el gas natural.
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3.3.1 Consumo de acuerdo a la regi6n

El consumo mundial de gas se muestra en el mapa 3.4.
Debido a que el gas tiende a ser consumido lo md&s cerca posi
ble de las &4reas de consumc, el patrén de consumo de acuerdo
a la regidSn, con ciertas excepciones notables, es muy simi-
lar al patrén de producci6n. El consumidor mds grande de
gas natural son los Estados Unidos de Norteam&rica, el cual
cuenta con el 38% de la produccifén mundial de gas; la produc
cibn de este pais cubre el 96% de su consumo. El segundo
gran consumidor es Europa Oriental, llevando en primer lugar
a la Unidén Soviética, con el 31% del consumo mundial. La
produccibSn de Europa Oriental excede al consumo en un 43%.
Europa Oriental cuenta con un 14% del consumo mundial, 86%
del cual es producido naturalmente. El Japfn también consu-
me una cantidad importante de gas, alrededor del 2% del to-
tal, pero a comparacifn de otras dreas de consumo, virtual-

mente todo éste es importado.

3.3.2 Consume futuro de gas

En todas las dreas, el consumo de gas natural es ca-
paz de incrementarse durante la década de los ochenta. Ve-
locidades proyectadas de crecimiento se muestran en la ta-
bla 3.4. El crecimiento del consumo de gas en los Estados

Unidos es relativamente pequefio debido a la disminucién de
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la producci6n. En el Medio Oriente y México, donde el consu
mo de gas en el presente es relativamente pequenn, Se espera
que haya incrementos significativos. De c¢ualquier manera,
el incremento méds significativeo, en términos absoclutos, ocu-
rrird en Europa Oriental donde el consumo de gas se espera
que alcance 26.4 trillones de pies cibicos o el 36% del to-

tal mundial para 1990.
3.4 IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES DE GAS

Con el incremento en la produccién mundial de gas el
cual serd, en la mayoria de los casos, alejado de las 4reas
de consumo, habrd un incremento internacional de comercio de
gas. ia tabla 3.4 muestra los importes netos de acuerdo a
la regibn. Cerca dé ciertas regiones, el gas también es ne-

gociado, pero esto no se contempla en la tabla 3.5.

El comercio de gas entre las regiones se incrementard

de un 3.9% del consumo total de gas en 1980 a 7.3% en 1990.

Cuando el comercio interregional es tomado en cuenta,
el comercio se incrementa de un 13% del consumo mundial en
1980 a un 22% en 1990. Esto representa un incremento de al-
rededor de 9 trillones de pies clibicos sobre el nivel total

presente, presentado en el mapa 3.1l.
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3.5 DEMANDA DE COMPONENTES PETROQUIMICOS

Como se puede apreciar en la tabla 1.2, la industria
petroquimica es un consumidor relativamente pequeno de gas
natural, pero es importante desde el punto de vista del pro-

ducto que origina.

En comparacién, una parte mucho mayor del total de la
produccibn de gas natural licuado es utilizada como componen
te petroguimico. Los componentes petroquimicos repartidos
entre el gas natural y el gas natural licuado son faciles de
incrementar, ya que la demanda de petrnoquimicos se ha incre-
mentado y las presiones también se incrementan para hacer un
mejor uso de estos hidrocarburcs primarios. Sin embargo, de
bido a su contribucién relativamente pequefia al mercado del
gas natural en las ciudades, los petrogqufimicos no alcanzan a
influir en el precia del gas natural. En dreas tales como
el Medio Oriente, sin embarqgo, donde la decisién radica en
gquemar o procesar grandes volUmenes dé gas asociado al petré
leo, un incremento en ia demanda de componentes petrogqufimi-

cos puede tener un importante efecto en el precio.

Es de hacer notar que aproximadamente el 70% del con-
sumo de gas natural en los Estados Unidos de Norteamérica es
para prop6sitos industriales y comerciales, mientras que en

el Reino Unido el porcentaje correspondiente es del 54%. EsS
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ta es una medida del alcance gue ha tenido la industria en
Estados Unidos al utilizar el suministro barato del gas natu
ral. Las tendencias futuras en el Reino Unido muestran un
incremento en los porcentajes usados por la industria, pero
probablemente no con el mismo alcance con el cue son aplica-

dos en los Estados Unidos de Norteamérica.

3.6 SITUACION ACTUAL Y PERSPECTIVAS DEL GAS
NATURAL EN MEXICO

El incremento substancial de los niveles de produc-
cién de gas asociado en los campos costa afuera localizados
en la Sonda de Campeche; la reduccién apreciable de los nive
les de desperdicio de esta fuente de energfa tanto en tierra
como costa afuera gracias a la instalacién de unidades de
compresién y ductos para su distribucién hasta los centros
de consumo; los é€xitos logrados en materia de ampliacidén e
interconexifén de la red nacional de gasoductos y el incremen
to de :xasi 100% en el periodo 1977-1%80 en la capacidad ins-
talada de procesamiento; y, finalmente, el avance muy signi-
ficativo del proceso de conversién de la planta industrial
nacional del combustfleo al gas natural como resultado tanto
de la mayor disponibilidad en el mercado como de su bajo pre
cio, provocaron la modificacién un tanto negativa gue muchos

observadores nacionales y extranjeros se habfan formado acer
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ca de la industria del gas natural en México. Ademds de que
todas estas razones permitieron que, como ha venido sucedien
do en varios pafses en vias de desarrollo, el gas natural pa

sara a desempenar un papel de socio igualitario del crudo.

En los (Gltimos dos afnos, el uso del gas natural en ME
xico como combustible y como materia prima crecié a un paso
muy acelerado, convirtiéndose en una fuente de energfa mds
importante en la industria que la gasolina, el combustSleo y
el carb&n. En 1980 el gas natural llegs a representar el
20% de la produccifn energética total y el 19% del consumo

final.

El grueso del consumo de gas se concentraba en el pro
plo sector petrolero y en el sector industria: PEMEX consu-
mié alrededor de 1250 millones de pies clbicos de gas natu-
ral mientras gque las ventas a la industria fueron del orden
de 1000 millones de pies clbicos, cantidades gue representa-
ron aproximadamente el 75% de la oferta total disponible. A
principios de la década de los ochenta, el gas cubrfa casi

un 45% del consumo de energfa final de la industria.

La disponibilidad de vollmenes importantes de gas na-
tural impone rasgos particulares a la industria petrnlera me
xicana, primero, porgue dado gque el grueso de las reservas

del hidrocarburo en cuestifn son de gas asociado, existe una



70

estrecha vinculacién entre las decisiones de inversién en
plantas de procesamiento y las de produccidn de crudo y gas
natural. Segundo, la oferta de gas natural influye sobre el
nivel y la estructura de la demanda de hidrccarburos liqui-
dos, ademds de aue el procesamiento de los lfquidos obteni-
dos del gas incide sobre la configuracién de las refinerfias.
Tercero, la importancia del gas natural en Mé&xico como fuen-
te de energfa va més alld de su valor calorffico, debido a
que es diffcil de substituir como fuente de energia en una
serie de procescs industriales y, como ya se ha citado, cons
tituye la materia prima bdsica de ciertas ramas industriales
estratégicas. Por Gltimo, en vista de la cercanfa de un am-
rlio mercado externo, las exportaciones de gas constituyen

una fuente de divisas posibles para financiar la expansién

del sector de hidrocarburos en su conjunto.

El sistema de gas natural ha demostrado ser tan flexi
ble como en otros paises, del lado de la demanda, por el man
tenimiento de un bajo nivel de los precios internos y la am-
pliacién de la infraestructura de transperte y distribucién;
del lado de la oferta por los niveles discrecionales de pro-
duccién que pueden establecerse en los campos de gas no aso-
ciado y la posibilidad de variar>la produccién de gas asocia
do en las zonas productoras del sureste por las diferencias
en las relaciones gas-aceite de los campos en tierra con res

pecto a los canmnpos costa afuera localizados en la Sonda de
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Campeche.

Ademds, en los dltimos anos ocurrieron una serie de
cambios de gran trascendencia en la percepcién, tanto dentro
como fuera de M&xico, sobre la disponibilidad de excedentes
exportables y el papel que deberfa desempefiar el gas natural
en el balance energético nacional. Por increible que pudie-
ra parecer a un observador externo, a mediados de la década
de los setenta se tenfia la visién de gue las exportaciones
masivas eran la (Gnica alternativa a la quema masiva de gas

en la atmésfera.

A finales de 1977 las ftinicas alternativas para el gas
natural en México efa; venderlo a BEE.UU. o quemarlo, en
aquel entonces PEMEX defendif el plan de exportacién del gas,
argumentando que el pafs contaba con un suministro interno
suficiente para cubrir sus necesidades; que el mercado de
amoniaco estaba bien cubierto y no debfa sobreabastecerse y
que'la reinyeccién del gas era costosa y no generaba ingre-

50s.

Las enormes inversiones de capital requeridas para
la produccién de gas natural licuado, limitaban muy conside-
fablemente los ingresos gque México podrié derivar de las ex-
portaciones. El gas natural licuado entregado en Rotterdam

se cotizaba a principios de 1978 en 27 centavos de dSlar el
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millar de pies clibicos, comparado econ un precio inicial del
gas enftregado por tuberfa en la frontera con Texas de 2.60

el millar de pies cGbicos.

Se considerd gque la exportacién de los excedentes de
gas scco era la alternativa mds conveniente ya que permitia
obtencr ingresos inmediatos recuperando a corto plazo la in-

versibn requerida para el gasoducto troncal.

En marzo de 1978 se dio a conocer un cambio de gran
trascendencia para la politica energética cuando el Secreta-
rio de Patrimonio y Fomento Industrial anuncié que las expor
taciones de gas debfan desempefiar s6lo un papel marginal y
gue debfa hacerse hincapi& en el aprovechamiento interno de
este hidrocarburo para substituir el consumo indugtrial de
crudo a travé&s del Sistema Nacional de Gas y liberar més pe-
tr6leo para exportacién, ya que su precio en el mercado in-
ternacional en esas fechas era ocho veces superior al del
gas natural. Segin esta nueva perspectiva, el gas natural
excedente debfa almacenarse mientras que los pozos secos lo-
calizados =2n el norte del pais debfan taparse y mantenerse
como una reserva eneryética para la industria nacional. Con
esta visién, PEMEX terminé la construccifn del gasoducto Cac
tus-San Fernando-Monterrey y avanz6 en la ampliacién e inter
conexién de la red nacional de gasoductos, inici6é la instru-

mentacién de programas para reducir la quema de gas en los
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pozos en tierra y aceler6 el proceso de substitucidn de pe-
tr8leo por gas en la generacién de energia y su empleo en la
petroguimica asf como la utilizacién del gas natural en la
industria siderdrgica substituyendo al carbén en los hornos
de fundicidén. Esta nueva polfitica se reforzd a partir de
1980 con la idea de gue no se podfan aumentar las exportacio
nes de gas natural al mercado norteamericano mds alld de los
300 millones de pies cibicos. Si llegara a rebasarse este
lfmite se postergarfan las modificaciones introducidas con
anterioridad en la estructura del consumo interno de energé-
ticos en México. De entonces a la fecha las opciones para
el aprovechamientb del gas no han sido ya exportar o quemar
el gas hatural sino m&s bien exportar, consumir internamente

o guardar el gas.

La evidencia disponible muestra que, no obstante el
crecimiento sumamente rdpido de la produccién de gas natural
en México en los filtimos afios y la aparente posibilidad de
que el pais podrfa duplicar sin grandes esfuerzos el monto
de sus exportaciones a Estados Unidos en un futuro préximo,
dada la capacidad del gasoducto Cactus-Monterrey de 2000 mi-
llones de pies cGbicos diarios utilizando compresoras y 800
millones sin compresoras, la industria petrolera no contaréd
~antes de fines de 1983 con un volumen muy significativo de

gas natural para exportacién. Las razones tienen que ver,
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por una parte, con el crecimiento exponencial de la demanda
interna y, por la otra, con el retraso previsible en la am-
pliacidén de la capacilad de procesamiento en vista de la crf
tica situaci6n econfmica por la que atraviesa el pafis. La
demanda interna estd absorbiendo los aumentos en la produc-
cibn por el énfasis que se dio al uso de gas natural para
apoyar el desarrollo industrial a través del mantenimiento
de un nivel sumamente bajo de precios internos. En cuanto a
las inversiones en plantas de procesamiento, no obstante el
gran évance logrado en los (ltimos afos en materia de aprove
chamiento del gas natural, no se han logrado coordinar toda-
via las inversiones en las dreas de explotacién del petrdleo
crudo y de recuperacifn y procesamiento del gas natural aso-

ciado.

Como las dificultades de esta fndole se suman al re-
traso en las instalaciones necesarias del lad norteamericano
para llevar el gas mexicano hasta los centros de consumo, es
probable que la decisién de aumentar las exportaciones de
gas natural a Estados Unidos se aplace hasta que en el ini-
cio de la nueva administracidén, se revisen los limites esta-
blecidos por el Plan Nacional de Energfa a las exportaciones
de gas natural y mejore la competitividad del mismo en el

mexrcado norteamericano, tanto por consideraciones internas

como externas.
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1. SITUACION ACTUAL DE LA INDUSTRIA DE GAS
NATURAL EN MEXICO

Reservas

En 1981, Mé&xico contaba con reservas probadas da gas
natural de 75.5 millones de millones de pies clbicos (ver
cuadro 1), que lo situaban entre los nueve paises con mayor
potencial gasero en el mundo. El cuadro muestra el incre-
mento de las reservas probadas de gas natural en el perfodo
1976-1981. Este (ltino se explica por el enorme aumento de
las reservas de petrSleo con una alta proporcidn de gas asi
como del descubrimiento de yacimientos importantes de gas no
asociado en la cuenca de Sabinas ubicada en la parte centro

del Estado de Coahuila y noroeste del Estado de Nuevo Leén.

Cuadro 1

RESERVAS DE GAS NATURAL

ARO
CONCEPTC 1976 1977 1978 1979 1980 1981

Monto

{(Millones de
millones de 19,500 28,000 59,000 61,000 63,500 75,500

pies clbicos)

Relacién re-

Servas pro- 55 2 37.5 63.1 57.3 48.9 50.9
duccién
(afios)




En 1980 las reservas probadas de gas natural represen
taban alrededor del 219% de las reservas totales de hidrocar-
buros en México. La relacidn reservas/produccién cra de 51
anos y de 42 anos si se excluyen las reservas del drea de
Chicontepec, razén que es inferior sdlo a la que se registra
en la Unién Soviética, Irdn, Estados Unidos, Argelia, Arabia
Saudita y Canadd. Excluyendo a los paises miembros de la
OPEP y a la Unién Soviética, las reservas probadas de gas na
tural de México representaban por esas fechas el 19.2% de

las reservas de hidrocarburos de los pafses exportadores ne-~

tos.

86lo en el ano de 1981, las reservas probadas de gas
natural aumentaron en 12 millones de millones de pies c(Obi-~
cos, es decir en’l7% con respecto al ano anterior, gracias a
los descubrimientos costa afuera en el golfo de Campeche.

En términos absolutos, éste fue el incremento anual mds nota
ble en la historia petrolera del sureste de México. Las acu
mulaciones de gas natural tanto descubiertas como ya desarro
llad;s o en desarrollo, se encuentran localizadas en la por-
cién norte de los Estados de Tamaulipas, Nuevo Ledn, Ccahui-
la, Veracruz, Tabasco y Campeche. Las labores de explota-

cién en todas estas &reas tradicionales han registrado avan-

ces muy acelerados en los Gltimos afos. También se han lo-

grado adelantos en zonas no tradiciocnales. En Baja Califor-
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nia, por ejemplo, el pozo Extremeho I localizado en el mar
ce Cortés a 200 kilSmetros de Mexicali, reviste una importan
cia particular por constituir el primer descubrimiento co-
rmercial en la costa del Pacifico. Otra de las zonas nuevas
es el golfo de Sabinas donde se¢ han encontrado nuevos yaci-
nientos y se explora la posibilidad de abrir pozos con gas

isociado que alimenten la produccién.
Produccién

L.a historia de la producci6én de gas natural en México
es distinta a la del petrfleo. Hasta mediados de los cin-
cuenta la produccién de gas natural no super6 los 100 mil mi
llones de pies cGbicos al afio. Como se ilustra en la grafi-
ca 3.2, la producci6n anual empez6 a aumentar hasta llegar a
los 500 mil millones de pies c@Gbicos en 1965 y 1.3 billones

en 1980.

La produccién diaria de gas natural en México aumentd
en 18% en promedio al ano, desde 1977 a casi 4,068.8 millo-
nes de pies cUGbicos en 1981l gracias a la instalacién de equi
pos de compresi&n en los campos en tierra gue permitieron lo
grar un aprovechamiento casi total del gas producido y la re
ducci6n de los niveles de desperdicio en la Sonda de Campe-

che.

En el perfodo 1977-198L, todo el aumento de la produc
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ci6én de gas ascociado provino de la zone de Reforma en Chia-
pas y Tabasco y de los campos costa afuera en la Sonda de

Campeche.

En la primera de estas dos dreas, los aumentos recien
tes en la produccidn se deben a una relacidén gas-—-aceite mds
elevada mientras que en la bahia de Campeche se explican bd-
sicamente por el aumento de la produccién de petréleo crudo.
Se espera que para fines de 1982 la produccién aumente a
4 mil 900 millones con la integracién del gas de Campeche,
del que 3,165.2 (8l1.2%) serd gas asociado comparado con

70.6% en 1981.

En cuanto a la distribucién regional de la produccién
nacional de gas natural, se ha registrado en el dltimo dece-
nio un cambio en la participacién relativa de las distintas
zonas productoras del pais a la produccifn total nacional.
Mientras que la zona norte, la zona Poza Rica y la zona sur
tenfan participaciones de 38, 17, y 45% respectivamente a fi
nes de los sesenta, su aportaci6én pas6 al 23, 7 y 70% respec
tivamente para 1979. El golfo de Campeche particié en 1980
con el 18.6% del total, el mezozoico Chiapas-Tabasco con el
49.2%, el Distrito Noroeste con el 13.4% y el distrito Ciu-
dad Pemex con el 8.1l%; el resto qued6 a cargo de las otras
zonas productoras. Estas modificaciones se deben desde lue-

go al agotamiento gradual de las viejas estructuras producti
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vas y el hallazgo de yacimientos sumamente prolfficos de gas
nacvural, sobre todo asociado, en la zona del sureste. Tam-

biZn ha influido el cierre de pozos para evitar la gquema en

la atmésfera toda vez gue no han estado disponibles las ins-
talaciones de procesamiento. Por ejemplo, el gas recuperado
en 1979 satur6 la capacidad de proceso de las plantas de Cac
tus y el restante tuvo que enviarse a Ciudad Pemex, en donde
se tuvieron gue cerrar en los Gltimos afios varios pozos pro-

ductores de gas no asociado.

En la medida en gue se aliente la explotacidn de los
campos de crudo ligero, es previsible que la produccién de
gas asociado aumente en los pr6ximos afios a un ritmo mis r4-
pido que la de petrSleo crudo. Sin embargo, de acuerdo con
las previsiones del Plan Nacional de Energfa, el gas natural
habrad de ampliar su participacién a la oferta de energia pri
maria s6loc del 29.5% en 1979 al 30.9% en la proyeccién base
y al 239.9% segfin la proyeccién del programa para 1990. Es-
tas proyecciones parecen conservadoras a la luz del acelera-
miento de la explotacidén de campos petroleros con relaciones
gas-aceite muy altas, como es el caso de las estructuras de
Copané, Giraldas y Mundo Nuevo en el drea de Reforma que tie
nen una relacién de 7700 pies cﬁbicos de gas por barril de
condensado a las de Agave, también en Reforma, con una rela-

cidén gas~aceite de 2300 pies cGbicos por barril.
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El gas asociado al crudo producido en los yacimientos
del mezozoico en la Zona Sur, corresponde en gran parte al
tipo conocido como "gas himedo" empleado comunmente en la in
dustria petroguimica pero que requiere de un procesamiento
para extraer los liquidos y aprovecharse como "gas seco".

La ausencia o atraso de sistemas de procesamiento, recolec-

cién y distribucién suficientes hizo gue durante mucho tiem-
po se quemara o desperdiciara la casi totalidad de la produc
cidén de gas natural asociado. En los cincuenta y sesenta se
regis£raron en México niveles de desperdicio o quema superio

res al 60% de la producci6n neta total.

El alto nivel de gquema de gas en fechas recientes cbe
deci6 a cuatro razones principales: deficiencias técnicas,
para limpiar el gas de dcido sulfdrico y de impurezas para
poderlo transportar; falta de sistemas de recoleccibn en los
campos; insuficiencia de capacidad de procesamiento y, final
mente, inexistencia de una infraestructura de transporte has
ta los centros de consumo. Hay una guinta causa, citada en
el Programa de Energifa, que se refiere al hecho de que el vo
lumen de gas asociado producido ha llegado a exceder la de-
manda interna md&s las exportaciones planeadas. El rezago en
la terminacién de las instalaciones para procesar el gas na-
tural fue una consecuencia.directa de la alta prioridad gque

se dio en México en la sequnda mitad de los setenta a la ex-



81

pansidn acelerada de la capacidad instalada para exportar

crudo, a la falta de interé&s de PEMEX por promover las ven-
tas internas del combustible, dado el bajfsimo nivel de los
precios internos y la inexistencia de una estrategia energé-

tica que impulsara el aprovechamiento integral de los hidro-

carburos.

En junio de 1981, se registr6 un nivel de quema de
gas de 800 millones de pies clbicos diarios, monto equiva-
lente al 19% de la produccidén bruta de gas natural total y
al 22% del monto total de gas asociado producido. Este alto
nivel de desperdicio fue consecuencia, ademds de las causas
senaladas arriba, de la existencia de un sistema de contabi-
lidad que en la pr&ctica no imputaba ningln valor al gas na-
tural utilizado o gquemado por PEMEX. Si se excluye el yoclfo
de Campeche, se ha registrado de entonces a la fecha una dis
minucién muy apreciable, tanto en términos absolutos como re
lativos, de la gquema de gas en el sureste de México gracias
a los avances en la infraestructura nacional de transporte;
de- 440 millones de pies cibicos diarios en 1976, la quema se
redujo a 120 millones de pies clibicos a fines de 1981, es de
cir del 53 al 5% de la produccién total de gas asociado. A
fines de 1981 se quemaban en la atmfsfera 742 millones de

pies cfibicos diarios que representaban el 17.5% de la produc

cibn.
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En el Programa Nacional de Energfa, se sefala que la
via a seguir por parte de PEMEX para reducir la quema de gas
debfa consistir en el incremento del consumo de gas del pro-
pio sector de energfia. Para 1980, los procesocs de refina-
cifn y de generacién eléctrica deberian absorber mds de una
cuarta parte del consumo nacional, conjunto de gas natural y
combustSleo, medido en unidades calbricas. El Programa supu
so, a grandes rasgos, que el esfuerzo de absorcién de gas ex
cedente se harfa en una tercera parte por uso del sector pe-~
trolero y el resto por la generaci6n de electricidad. En am
bos subsectores se consideraba que las posibilidades de subs
titucibén eran bastante amplias y préacticamente inmediatas da
da la naturaleza dual de sus equipos. Se estimaba que alre-
dedor de cinco éextas partes de su consumo podrifian consistir

indistintamente de uno u otro combustible.

Otras medidas encaminadas a evitar el desperdicio de
gas consistirfan en la instalacién de equipos de compresién,
ductos para llevar el gas hasta los centros de consumo y
plantas de tratamiento. De 1977 a 1981, se instalaron com-
presoras en los campos petroleros, con una potencia 98% ma-
yor a la capacidad instalada durante los 30 afios anteriores,
con lo cual se logr6 aprovechar el 98% del gas producido por

los pozos situados en tierra firme.

En cuanto a los prcgramas de explotacion de crudo en
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la sonda de Campeche, se dio la mds alta prioridad a la dis-
minucibn de la quema de gas estimada en 1981 en unos 550 mi-
llones de pies ctbicos diarios mediante la construccién de
un sistema de recoleccién de gas y una red de gasoductos des
de los pozos a 50 millas o mds costa afuera hasta las insta-
laciones de procesamiento en tierra. A fines de 1981, PEMEX
anuncié que se instalarfan slete plataformas de compresién
de gas costa afuera con un costo estimado de 500 millones de
dSlares para aprovechar el 100% del producto y no seguir que
mando el gas natural a la atmésfera y dejar s6lo los guemado
res piloto que sirven de desfogue cuando se registra alta
presién. En dicie@bre de ese ano, la empresa recibid los
primeros cuatro de 11 médulos de compresién‘para procesar y
distribuir el gas natural producido a través del sistema
troncal. Cada m6dulo serd capaz de enviar 100 millones de
pies cGbicos al dfa de gas a tierra mediante un gasoducto
submarino. El programa prevé que para fines de 1982 se ten-
dr4 en el mar una capacidad instalada de compresifn de gas
de 1,800 millones de pies ciibicos y gue se aumentari la ofer

ta disponible de gas natural en la zona en un 50%.

Consumo

Después del fracaso de las negociaciones para la ven-
ta de gas a Estados Unidos en 1977 y aprovechando el tamafio

de su mercado interno, PEMEX anuncié que los 2000 millones
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de pies clbicos de gas que habfa planeado entregar al merca-
do norteamericanc se utilizarfan internamente. La construc-
cibén de la red nacional de gasoductos se detuvo en San Fer-
nando, 75 millas al sur de Reynosa, y el ducto se conectd a
la red existente en los alrededores de la ciudad de Monte-—
rrey. Asimismo, se lanzd un programa para convertir a los
usuvarios mis importantes del pafs, del petrSleo al gas como
fuente principal de energfa. La Comisién Federal de Electri
cidad inicié los trabajos de conversién de siete de sus esta
ciones generadoras mds importantes en los Estados de Durango,
Jalisco, Nuevo Le6Sn, Hidalgo, México y dos en Veracruz.
Otras industrias, sobre todo en la zona de Monterrey, tam-
bién iniciaron los procesos para substitucién del crudo por
gas. Finalmente, se instrumentaron diversos programas para
emplear gas natural en las nuevas industrias localizadas en
los dos puertos de desarrollo m&s importantes de la costa
del golfo de México, Tampico y Coatzacoalcos y PEMEX anuncié
que construirfa gasoductos hacia estos dos puntos focales

del pais.

Con estas medidas, las ventas internas de gas aumenta
ron substancialmente desde 1977. La demanda interna del
pafis incluido el propio PEMEX pasé de 1514 a 2612 millones
de pies cGbicos diarios en el perfodo 1976-1981. De haber

registrado una tasa media de crecimiento de apenas 1.6% en
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17.8% al ano siguiente 23.2% en 1979 y 15.8% en 1980. Los
principales consumidores de gas en este dltimo ano eran el
propioc sector petrolero, el sector eléctrico y el sector in-
dustrial. De acuerdo con los planes de PEMEX, existen &dreas
del pafs donde el gas es prioritario pordue es urgente la
prevencién de la contaminacién del medio ambiente, como es
la zona industrial del valle de México, de Guadalajara y Mon
terrey. También son zonas que deben ser abastecidas con gas
natural aquellas donde se localizan industrias que s6lc pue-
den emplear como combustible o como materia prima al gas na-
tural, como es el caso de la sidertrgia, la industria de vi-
drio, etc. Pero en los casos de industria$ cercanas a los
centros de -refinacién asf como en los centros de operacién
de la industria petrolera, se planea depender del consumo de

combust&leo.

A mediano plazo la polftica oficial consiste en mante
ner el esqrema de orientacidén de la produccién de gas primg&
dialmente para consumo interno promoviendo al méximo su uti:
lizaci6n dentro del territorio nacional. Se tratard, por
una parte, de alentar su uso en aquellos procescs que aprove
chen las caracterfisticas propias y ventajas de este hidrocar
buro por la via de modificaciones en el sistema de precios

de forma tal que este dltimo refleje efectivamente su costo
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de oportunidad. Por la otra, se llevaré&n adelante los pro-
gramas de ampliacifn e interconexif6n de la red nacional de
gasoductos con el fin de lograr un mas amplio aprovechamien-

to de la mayor produccidn de gas natural.
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CAPITULO IV

OBTENCION, TRANSPORTACION, LICUEFACCION
Y ALMACENAMIENTO DE GAS NATURAL

Algunas de las reservas mundiales mds grandes de gas
natural se encuentran localizadas en &reas consideradas in-
h6spitas, tales como desiertos y mares profundos, o que algu
nas veces se encuentran separados por considerables extensio
nes de mar o terrenos muy agrestes, de los centros de consu-

mo.

En principio, el primer problema que se presenta al
encontrar un pozo ¢on gas natural, es su obtencifn, poste-
riormente su tratamientc de acuerdo al andlisis de su compo-
sicién, para podexr transportarlo, ya sea a través de ductos
o de bugques-tanque , a los centros de consumo o al lugar de

almacenamientc.

El presente capfitulo contempla todos estos puntos,

ademds de hacer un andlisis de los puntos de seguridad al ma

nejar el gas natural.
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4.1 OBTENCION DE GAS NATURAL

Confucio, alrededor del afic 600 a. C., sefald que el
primer descubrimiento de gas natural en China se produjo en
pozos perforados con bambGG. La primera perforacifn sistemd-
tica de deplsitos de yas comercial se remonta cuando menos
al ano 211 a. C., cuando se descubrié el yacimiento Chi-lui~
ching, en la provincia china de Sechuan. El gas se utiliza-
ba como combustible para evaporar el agua y obtener la sal,
asi cbmo el condensado asociado del gas se empleaba en la

elaboracién de bombas de fuego para operaciones de guerra.

Durante la primera mitad del presente siglo, el inte=-
rés por los recursos de gas natural fue mucho menos mafcado
que por los recursos petroleros. El hallazgo de un campo de
gas en una zona petrolera llegS a ser considerado por los ex
ploradores como una catdstrofe por su escasc valor comercial.
La ausencia de una poblacién numerosa y una industria local
en los paises subdesarrollados productores de petréleo, la
casi autosuficiencia de los pafses industrializados consumi-
dores de gas natural y.la falta de una infraestructura y un
mercado mundial establecido para el hidrocarburo, explican
en parte el poco aprecio gue se ha tenido por el combustible

en cuestidén.

El descubrimiento de nuevos recursos de gas natural
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ha sido relacionado histSricamente con la blsqueda de petr&-—
leo. Hasta la segunda postguerra, el descubrimientoc de nue-
vos depbSsitos de gas no era més que el resultado de la bds-
gueda de petrbleo, no de gas natural, por parte de las gran-
des empresas petroleras internacionales. La postguerra au-
mentS el valor del gas y alenté la bdsqueda del recurso en

dreas gaseras conocidas, pero aftin asf, mientras el petréleo
siga siendo la fuente energética mds importante es de supo-
ner que una gran parte de los descubrimientos de gas serén

un subproducto de los esfuerzos por descubrir mds petrdéleo.

La recuperacién del gas natural depende de una serie
de factores como lo son las caracterfisticas del crudo y gra-
do de solubilidad del gas, las propieéades de la roca en los
yacimientos, el espacio o las dimensiones del pozo y la re-

serva, el mecanismo de conduccién de la reserva, etc.

La té&cnica de recuperacién del gas natural mas comln
es la primaria, la cual consiste en extraer el crudo y el
gas aprovechando la diferencia de presifin entre la reserva y

la atm&sfera.

La recuperacién del gas natural en campos de gas es
muy sencilla. De manera semejante al caso del crudo, si el
gas es dulce y seco puede ser transportado fdcilmente por me

dio de ductos del pozo hasta el mercado final. Sin embargo,
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el gas agrio y himedo puede ser procesado para eliminar las

substancias contaminantes.

En los campos convencionales de crudo, la recupera-
ci6n de gas nainral asociado es mas dificil que en los cam-
pos de gas. Esto se debe a que en un pozo de crudo con gas
natural asociado se busca por lo general una recuperacién 6p
tima del crudo y el gas se considera como un producto secun-

dario.

En un principio no habfa manera de recuperar el gas
asociado y é&ste se guemaba. En la actualidad, cuando no hay
posibilidad de distribuirlo o almacenarlo, el gas se reinyec
ta en el pozo para mantener la presién necesaria y facilitar
la extracci6tn del crudo. Por lo tanto, las decisiones acer-
ca de si resulta o no conveniente quemar o no el gas depen-
den tanto del volumen de las reservas como de los aspectos

econfmicos de distribucién o reinyeccién.

La figura 4.1 muestra los criterios generales de dise

fio Jara la instalacién vy procesamiento del gas natural.

La figura 4.2 presenta un cuadro sinéptico de los ma-
teriales y servicios necesarios para las diferentes ramas de

la industria del gas.
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4.2 TRANSPORTACION DE GAS NATURAL

Existen varias categorfas de gas natural, que deberin

tomarse en cuenta al considerar su transportacién:

1. Gas natural (fase gaseosa)
2. Gas natural licuado (GNL)
3. Gas natural substituido (GNS) y

4. Gas licuado del petréleo

El gas que es vendido comoc gas natural es principal-

mente metano, con pequenas cantidades de etano.

El gas natural licuado se obtiene a una temperatura
de aproximadamente -258°F (-161°C) para facilitar su manejo

Y almacenamiento durante su transportacidn.

El gas natural substituido es gas hecho sintéticamen-
te a partir del petr6leo ligquido, tal como nafta y metanol,
0 carbf6n, y consiste en su mayorfa de metano con peguefias
cantidades de etano y biéxido de carbono.

El gas licuado del petré6leoc es etano, propano, butano,
o una mezcla de estos gases. EI gas licuado del petrSleoc es
obtenido primariamente mediante la extraccién del gas natu-
ral, o como un subproducto del proceso de refinacidn.

La manera de seleccionar c6mo deber& transportarse el

gas depende principalmente de:
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La distancia a la que deberd transportarse el gas.
Las caracteristicas geogrdficas y geolGgicas del
terreno, tomando en consideracidn tanto las de
tierra como las de mar (en las profundidades del
mar) a través del cual el gas deberd transportar-
se.

La complejidad del sistema de distribucién para
el cual el sistema de transportacién de gas es di
senado (pocos o muchos puntos de origen, pocas o
muchas terminales de consumo).

Factores ambientales directamente asociados con
la forma de transportacidn del gas.
Caracteristicas ffsicas del gas a transportar, en
especial la fase (si es gaseosa o liquida), y

Los costos proyéctados de construccifn y opera-
cibén del sistema de transportacién, basados en
las ventajas y limitaciones del comercio a distan
cia y su flexibilidad sobre la cual deberd presen
tarse la seleccibn. Ademds de los factores econd
micos, un sistema puede ser disenado para trans-
portarse ya sea en fase lfgquida o gaseosa, dejan~-
do una considerable flexibilidad para cualquier

situacién que pudiera presentarse.



93

4.2.1 Transportacifén por mar

En 1964 se inicié la primera transportacién regular
de gas natural licuvado con la puesta de servicio de tres bu-
gques~tangues de metano, dos barcos ingleses de 26,500 m3, el
"METHANE PRINCESS" y el "METHANE PROGRESS" por la ruta Arzew
isla de Canvey y un barco francés de 25,000 m3, el "JULES

VERNE" por la ruta Arsew-La Havre.

El gas natural licuado transportado por estos barcos
fue producido por la planta de l;;uefaccidn de Arzew de gas
natural proveniénte del campo de Algeria de Hassi R'mel.
Los primeros estudios concernientes a la transportacién por
mar de gas natural licuado"fueron iniciados a principios de

la década de los cincuenta en los Estados Unidos de Norteamé

rica v en Francia.

En aquel tiempo, el gas natural era ya utilizado en

gran escala en los Estados Unidos de Norteamérica y en Rusia,

pero los-campos trabajados estaban situados cerca de las re-
giones de consume o al menos estaban conectados a estos me-
diante gasoductos terrestres cuyas instalaciones no presen-

tan problemas té&cnicos.

Durante la década de los cincuenta, el descubrimiento
de campds de gas natural en el Sahara fue una de las razones

que condujeron a estudios sistemdticos, los cuales fueron in
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mediatamente aciivados para probar las técnicas de construc-
cién de barcos capaces de transportar el gas natural en for-

ma liquida, es decir, licuado.

Los estudios iniciados en los Estados Unidos de Norte
américa dieron como resultado el mejoramiento de una técnica
a la que se le llamarfa "TECNICA DE CONCHA". Los tanqgues de
los buques-tanque de metano construidos de acuerdo a esta
técnica fueron de forma paralelepipédica y hechos de alumi-
nio.

En 1959, un barco experimental, el "METHANE PIONEER",
fue equipado con tangues concha. Este barco fue usado por
varios meses para hacer pruebas de transportacidén de gas na-
tural licuado entre el golfo de M&xico (lago Charles) e In-
glaterra (terminal isla de Canvey). Los estudios iniciados
en Francia dieron como resultado el desarrollo en patios

franceses navales de tres té&cnicas autosoportadas.

Un grupo de disefio (METHANE TRANSPORT), creado a fi-
nales de 1259, tom6é el barco "BEAUVAIS" como barco experimen
tal, éste comprendia tres tangues, cada uno construido de
acuerdo a una de las té€cnicas desarrolladas por los patios
de la compafifa naval antes mencionada. E1 "BEAUVAIS" llevés,
durante los primeros meses de 1960, un ndmero de pruebas al
mar con cargamentos de gas natural licuado dirigidos a Ro-

che~-Maurice (en la Loire, corriente akajo de Nantes), donde
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Gaz de France tenfa instalada una planta piloto de licuefac-

cién, suministrada con gas de Lacq.

Las pruebas de los dos barcos experimentales "METHANE
PIONEER" y "BEAUVAIS" mostraron que el transporte marino de
gas natural licuado era posible y la construccién de barcos
capaces de proporcicnar este transporte provocarian no muy
grandes dificultades. Por lo tanto, fueron ordenados a co-
mienzos de los sesenta, los primeros tres bugues-tangque de

metano de tamano comercial:

® ILos dos barcos ingleses de 26,500 m3 de capacidad ("ME-
THANE PRINCESS" y "METHANE PROGRESS") construidos por dos
patios ingleses (Vickers Armstrong y Harland & wOlf), de
acuerdo a la técnica de concha autosoportada experimenta-

da en el "METHANE PIONEER".

® El barco francés de 25,000 m3 ("JULES VERNE") construido
por un patio franc&s (Ateliers et Chantiers de la Seine
Maritime), de acuerdo con una de las técnicas experimenta
das en el "BEAUVAIS" tanques cilfndricos hechos de 9% de
acero niquelado. Estos tres tangues han permanecido, des
de cue se terminaron de construir a finales de 1964/prin-
cipios de 1965, asignados al transporte de gas natural 1i
cuado entre Algeria (Arzew) por un lado, Francia (La Ha-

vre), e Inglaterra {isla de Canvey) por el otro lado,

Debe hacerse notar que las té&cnicas experimentadas no



s6lo en el "METHANE FIONEER" sino tambi&n en el "BEAUVAIS"
fueron del tipo autosoportado; el uso de técnicas de este ti
po de hecho estd basado en la tecnologfa usada por los pa-

tios navales.

De las dos técnicas autosoportadas usadas para la
construccidén de los tres primeros bugques~tangque, solamente
la técnica de concha continfia us&ndose para la construccién
de barcos de este tipo. La técnica autosoportada utilizada
en el barco francés "JULES VERNE" fue desechada debido al de
sarrollo en los principios de la década de los sesenta de

dos té&cnicas llamadas de "“MEMBRANA INTEGRADA".

Posteriormente, fueron desarrolladas cinco nuevas téc

nicas del tipo autosoportado:

e ESSO utilizé una técnica de autosoporte para la construc-
cién consistente en barcos paralelepipédicos de doble pa-
red hechos de aluminio, con el objeto de transportar gas
natural licuado de los campos de gas natural de Libia a
Espania e Italia. Esta técnica s6lo fue utilizada para la
construccién de cuatro barcos.

® Una técnica autosoportada comprendiendo tanques esféricos
hechos de aluminio al 9% de acero niquelado, desarrollada
en Norway (t&cnica Moss), utilizada por primera vez a fi-
nes de 1969 para la construccidn de dos bugues—tanque de

metano de 87,000 m> "NORMAN LADY' y el "LGN CHALLENGER".
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La técnica Moss fue seleccionada posteriormente para la
construccién de un gran nmero de bugques-tanque de meta-
no.

®# Una técnica de autosoporte con tanques esféricos desarro-
llada por la firma de ingenieria espafiola SENER; esta té&c
nica s6lo fue utilizada para la construcci6én de un barco
pequeno de 5,000 ms.

@ Una técnica de autosoporte con tangques esféricos desarro-
llada conjuntamente por la compafifa japonesa Hitachi y la
firma americana Chicago Bridge; esta té&cnica fue usada so
lamente para la construccién de un pequeiic barco experi-

mental de cexrca de 2,000 m3.

Como ya se mencioné, fueron desarrolladas dos téecni-
cas francesas de acuerdo al sistema de membrana metdlica in-

tegrada; una por Technigaz y la otra por Gaz-Transport.

Aungue basadas en el mismo principio, la té&cnica de
Technigaz (membrana corrugada hecha de 18/8 acero) y la téc-
nica de Gaz-Transport {(dos membranas planas hechas de 36% de

acero niquelado - Invar) son enteramente diferentes en dise-

no.
La técnica de Technigaz fue usada por primera vez pa-

3 de capacidad, el

ra la construccién de un barco de 1000 m
"PITHAGORE", puesto en servicio a finales de 1964. El1 pri-

mer barco de tamafo comercial construido de acuerdo con esta
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3 "DESCAR~-

técnica fue el buque-tanque de metano de 50,000 m
TES" construido por la Chantiers de la Atlantique y puestoc
en scrvicio en 1970. Los primeros barcos construidos de v
acuerdo a ta té&cnica de Gaz-Transport fueron inos buques-tan-
que de metano de 71,500 m’ “"POLAR ALASKA" y "ARCTIC TOKYO",
ordenades a principlos de 1967 por las compahfas Phillips

Petroleum y la Marathon 0Oil.

Posteriormente, estas dos té&cnicas fueron elegidas pa

ra la construccidn de gran ntGmero de buques—tangque de metano.

A principios de 1975, la firma americana McDonnell
Douglas y la francesa Gaz-Transport (GT-MDC). se unieron na-
ra realizar ura var.acién de la técnica de membrana desarrc-
iiada por esta Gltima, mediante la combinac¢i6n de la membra-
na de Invar y un sistema de aislamientc del tipo de pared hd
meda; esta (ltima desarrollada por McDonnell Douglas y la
NASA para un programa espacial. Esta variacién GT/MDC fue
elegida a finales de 1976 para la construccién de dos buques
tanque de metano de 125,000 m> ordenados por la firma Paci-
fic Lighting.

Por ahora, la técnica de Technigaz (TGZ) y la técnica
de Gaz~Transport (GT) con sus variaciones GT/MDC, son las
dnicas técnicas de membranas metdlicas gque han sido desarro-

lladas.
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Ahora bien, existen algunas otras técnicas que no in-
volucran al tipo de membrana metflica integrada, pero las
cuales tienen en com@n con las tdcnicas de este tipo el he-
cho de que la resistencia de la westructura de los tanques es
td formada por la propia estructura del casco del barco. En
tre estas té&cnicas, especialmente se puede hacer mencidn a
dos té&cnicas japonesas de semi-membrana y a una técnica in-
glesa de pared himeda, la cual ha sido ya usada para la

construccién de bugques-tangue de propano.

De hecho, se puede decir que las seis técnicas presen
tadas han sido las elegidas para la construcciSn de buques-
tangque de metano de tamaio comercid. regularmente usados pa-

ra la transportacién de gas natural licuado.

De estas seils técnicas, s6lo cuatré son afin utiliza-
das por los patins navales: las técnicas de membrana de Tech
nigaz y Gaz-Transport (esta dltima también con su variacién
GT/MDC), las técnicas autosoportadas de Moss y la de "con-

cha".

besde el punto de vista técnico, nada puede impedir
la construcci6én de barcos con una capacidad de méds de
130,000 mj. De hecho, las razones del tipo operativo son
las que ponen un freno en la capacidad unitaria de los bu-

ques—-tanque de metano. Las principales razones son:
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El relativamente alto precio de los buques-tangue de meta
no podria conducir a los propietarios a evitar correr
riesgos.

La regularidad del abastecimiento de una estacién de re-
cepcidén de gas natural licuado se verfa afectada muy se-
riamente en caso de un paro imprevisto en uno de los bar-
cos abastecgdores, debido a que el nimero de estaciones
es mayoxr qgue el de los barcos.

La situacién geogr&fica de algunas terminales de recep~

cién podrfa imponer una limitaci6n en el calado de los bu
ques-tangque.

Aheora bien, hasta el momento s6lo se ha mencionado la

transportacitn del gas natural por medio de bugues-tanque,

sin embargo, debe recordarse que tambi&n existen gasoductos

marinos para el transporte de esta importante fuente de ener

gfa.

En los siguientes pdrrafos se discute brevemente las

diferentes etapas involucradas en el proceso de disefo de

tuberfas costa afuera.

4.2.1.1 PROCESO DE DISERO DE TUBERIAS COSTA AFUERA

Consideraciones operacionales: localizacién geogrédfica,

requerimientos de flujo, localizacisn de vAalvulas, inter-

conexiones submarinas, etc.
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Consideraciones del medio ambiente natural: informacién
preliminar de: tirantes de agua, oleaje y corrientes, con
diciones de suelo, sismicidad en el &rea, etc.
Consideraciones de instalacién: posibles patios de fabri-
cacidn, capacidad y disponibilidad de barcaza de tendido,
calificacién y capacidad de soldadores.

Consideraciones de diseno: mano de obra y tiempo disponi-~
ble, gufas de disenc y c6digos locales, certificados y
permisos.

Estudios de campo. Una vez determinada la seleccidn pre-
liminar de una posible ruta, el siguiente paso consiste
de un reconccimiento geoffsico, geotécnico y oceanogrdfi-
co del &rea general que seri cruzada por la lfnea. Esto
proporcionard al disefiador un entendimiento mds preciso
de los riesgos potenciales que existen a lo largo de la
ruta de tdberia ya sean estos originados por oleaje y co-
rrientes, por suelo de fondos marinos o por fuentes origi
nadas por el hombre mismo.

La mejor estrategia contra estos riesgos es aquella que
trata de evitarlos definiendo la ruta de manera de rodear
las &reas peligrosas. Es sobre esta base que el disena-
dor deberd elegir la mejor ruta.

Caracterizacién de riesgos. Algunas veces, sin embargo,

no es posible evitar todos los riesgos encontrados, debi-
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do a que pedrfan resultar excesivamente largas las posi-
bles rutas o simplemente gque el riesgo no se puede loca-
lizar con precisién o puede ocurrir en cualguler lugar a
lo largo de la tuberia.

Andlisis de la linea. La tuberfia v su medic circundante
(suelo y agua) debe ser idealizada a través de un modelo
estructural tanto para tramos especificos como para la 1f
nea completa.

Funcionamiento y confiabilidad de la linea. Si los es-
fuérzos en la linea se encuentran abajo del nivel permisi
ble (resistencia Gltima para cargas extremas, fatiga cri-
tica para cargas nominales) la seccién elegida (didmetro,
espesor, material) es una solucibn adecuada. Si los es-
fuerzos son demasiado altos, es necesario repetir el and-

lisis estructural con una nueva propuesta de seccién de

‘tuberfa y posiblemente una nueva ruta. Esto podrfa resul

tar inclusoc en el cambio de una sola linea de conduccidn
a varias mds peguenas. El procesto serd repetido hasta
guz se obtenga un diseno satisfactorio.

Determinacién de costos. E1 disefiador podrd ahora eva-
luar los coséos de fabricaci6n, instalacién y operacibn
(que deber8n incluir costos de reparacién y pérdida de
produccidn si ocurre alguna falla), para la seccién y lon

gitud corregpondisnte a la ruta seleccionada. El costo
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estimado debe incluir tanto. costos tangibles como intangi
bles tales como danos al medio ambiente y posibles pérdi-
das de vidas humanas. Posteriormente se efect(a una eva-
luacién o balance entre los conceptos de costos y riesgos.
Si este balance resulta inadecuado, el diseho completo

puede ser repetido hasta alcanzar un disefio satisfactorio.

De hecho, el tendido de tuberias marinas estd estre-
chamente ligadc a la produccién de gas en el mar, por lo que
también se debe hablar acerca de las plataformas marinas, te

ma que a continuacidén se trata.

4.2.1.2 TIPOS DE PLATAFORMAS MARINAS

Las primeras plataformas para perforaciones marinas
se efectuaron a través de islas'artificiales, estructuras fa
bricadas con madera o acero, o desde bancos de arena levanta
dos en aguas de poca profundidad. Sin embargo, las instala-
ciones de este tipo resultaban demasiado costosas, para efec
tuar perforaciones de explotacién, cuyo futuro es siempre in
cierto, por lo que se emplean para este tipo de perforacio-
nes las instalaciones flotantes, totalmente integradas (to-
rre, equipo de perforacidn, generacién eléctrica, etc.) vy,
por lo tanto, mSviles. De esta manera se racionalizd consi-
derablemente el trabajo de perforacién. Es por esto gue las
plataformas estacionarias s6lo son empleadas para efectuar

perforaciones en campos va comprobados, y en los gque e¢s nece
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sario instalar equipos de procesamiento y campamentos defini
tivos.
De esta manera, actualmente podemos identificar dos

grandes grupos de plataformas marinas:

®* Plataformas marinas flotantes

Son instalaciones que no se fijan permanentemente al
lecho marino, sino que solamente se colocan temporalmente me
diante anclas, en el lugar en el que se va a realizar la per
foracién, éstas son las mds indicadas cuando existe premura
para iniciar los trabajos y cuando los-vollmenes de explota-

cién son bajos y se clasifican en:

* Platafcrmas semisumergibles

Durante los Gltimos anos, ha sido é&ste el tipo favori
to de construccifn para ser operado en condiciones especial-
mente adversas. El objetivo que se persiguié6 en el disefio
de las unidades semisumergibles fue el de reducir a un mini-
mo posible los efectos de oleaje en los--trabajos de perfora-

cién.

Las grandes unidades pueden trabajar ain en presencia
de olas hasta de 10 m de altura al ser operadas en el Mar
del Norte, pudieron en algunos casos reducir a un 5% las in-
terrupciones por el mal tiempo. Asimismo, existe tendencia

a emplear cada vez mis unidades de este tipo en z2onas con pe
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ligro de mal tiempo, ya sea para el tendido de tuberfas, co-
mo grGas flotantes, o bien como plataformas de perforacién y
produccibn. Las unidades flotantes modernas se encuentran

equipadas con motores diesel eléctricos para su autopropul-

sifn, haci&ndose asf innecesario su remolque por otro medio.

° Plataformas o buques flotantes

Los primeros barcos de perforacién resultaron de la
adaptacibn de barcos mercantes de casco plano de la marina
de guerra de los Estados Unidos. A pesar de gue su gran su-
perficie de contacto con el agua hacia estos barcos sumamen-
te sensibles al oleaié, resultaban aprovechables y baratos

en adgquisicidén. Algunos de estos eguipos siguen operédndose

hasta la fecha.

La variedad de barcos de perforacifn es muy grande,
pero todos presentan las lineas cléisicas e instalaciones pro
pias de un barco. BAhora gue, la mayor desventaja de los bar
cos de perforacién sigue siendo su inmediata reaccién ante
el viento y el oleaje, a pesar de gue se introdujo un siste-
ma de anclaje que pe;miteual bugque colocarse en el dngulo
mis favorable con respecto al viento y al oleaje, es decir,
rotar alrededor del eée de barrenacién. Y alGn asf no les es
posible efectuar trabajos de perfaoracidén en presencia de
olas con alturas superiores a 4 & 5 m, porque no ha sido po-

sible reducir apreciablemente los desplazamientos verticales
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del barco.

®* Plataformas autoelevables

La unidad m6vil autoelevable es un tipo de instala-
ci6én cuya utilizacifin se encuentra muy extendida; las prime-
ras fueron construidas en 1954. Entre tanto, las construc-—
ciones originales se han modificado apreciablemente a fin de
que puedan operar a profundidades mayores y bajo condiciones
mas diffciles de trabajo. Hoy en dfa, de las instalaciones
méviles de perforacién el mayor nGmero corresponde a las uni

dades autoelevables.

La plataforma sobre la gue se encuentra montado el
equipo, es construida en forma de balsa y contiene varias cu
biertas, dispuestas una encima de la otra y sobre ellas el
equipoc necesario para la perforacién, equipo de procesoc, etc.
Las patas sobre las que se apoya la unidad y cuyo nfimero lle

ga a ser hasta de 12, estédn dispuestas en su perfmetro.

Estas patas estdn hechas a base de cilindros huecos o
armaduras de acero. Su longitud depende de la profundidad
de operacifn prevista. Cuando la unidad se encuentra sobre
el punto de operacién, las patas son bajadas al fondo marino.
Inmediatamente despufs, la plataforma es levantada sobre sus
patas hasta una altura suficiente sobre el nivel del mar, pa

ra quiz el oleaje no pueda alcanzar la superestructura.
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Las unidades autoelevables trabajan actualmente a pro
fundidades de alrededor de 100 m, sin embargo, se estd tra-
tando de adaptarlas para que puedan operar a profundidades
mayores. Aqui, el disefic de las patas cobra mucha mayor im-—
portancia, ya que cuanto mayor sea su longitud, tanto mayor
serfn las dificultades técnicas y por consecuencia el costo

de construccioén.

Una vez que la unidad autoelevable ha sido apoyada,
puede ser operada con bastante independencia de las condicio
nes climatcldgicas que imperan en el sitio, como es el caso
de las plataformas marinas fijas. No se tienen, como en el
caso de las unidades semisumergibles y de los barcos, los

problemas de emplazamiento y estabilizacidn.

* Plataformas marinas fiijas

Estas son instalaciones que se fijan al fondo del mar
vy son las indicadas cuando los volmenes de explotacién son

importantes y la profundidad del agua no es muy dgrande.
Las plataformas marinas fijas se clasifican en:

* Plataforma marina tipo torre arriostrada
0 atirantada con cables

Este tipo de plataforma estd indicada para usarse a
profundidades de agua entre 305 y 584 m, ya que la cantidad
de aceroc yue se reguerirfa si se utilizara una plataforma ti

po convencional, cae fuera de una factihilidad econfmica.
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° Plataforma marina tipo flotante con
piliernas a tensiodn

Esta plataforma estd indicada para aplicaciones entre
584 y 914 m de profundidad, debido a que la torre atirantada

se convierte en demasiado masiva para usos précticos.

° Plataforma marina de concreto tipo gravedad

Debido al enorme peso de estas estructuras es por si
solo suficiente para resistir al atague de los elementos.
Las fuerzas ascensionales producidas por su volumen son redu
cidas mediante lastrado.

Sin embargo, la escasez de sitios para la construc-
cibn de plataformas de gravedad a base de concreto, que se
encuentren en lugares protegidos y que ademds tengan la pro-

fundidad necesaria para la construccién, representa una gra-—
ve desventaja.

* plataforma de acero tipo convencional

Este tipo de plataforma consta principalmente de tres
partes:
e Subestructura
® Superestructura

e Pilotes

La configuraci6én de la subestructura es la de una to-
rre triangulada dende las piernas estdn unidas con miembros

tubulares colocados horizontalmente y diagonalmente entre
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las piernas, arreglados en forma triangular con la finalidad
de obtener un mejor comportamiento estructural. La subes-

tructura se protege con &nodos de sacrificio fijados en los

miembros tubulares, y asimismo descansa en el fondo marino y
se fija mediante el hincado de pilotes de tuberia, cuya fun-~
cién es la de soportar y transmitir las cargas préducidas so
bre la sup¢ -estructura por carga muerta, carga viva, viento,

oleaje, corriente, marea, sismo, etc. al subsuelo marino.

La superestructura es donde se encuentran todas las

instalaciones de proceso, servicios y habitacién.

Es recomendable que en la seleccién del tipo de plata
formas marinas se consideren exhaustivamente los siguientes

elementos de decisién:

a) Tamafio y potencialidad de la reserva.

b) Estudios geofisicos y geotécnicos.

¢) Condiciones climatol6gicas del lugar.

d) Posibilidad de conversién futura de la instala-
cién.

e) Tiempo de disefio y fabricacibn.

f) Facilidades financieras.

Asimismo, se puede concluir gque profundidades de hasta
152 m la plataforma tipo convencional eg la aplicacifn mids

econémica (caso de M&xico, en el sureste del golfo de Méxi-

co) .
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® Tipos de plataformas marinas en Mé&xico

México estd iniciando su mds ambiciosa campana explo-
ratoria y de explotacidén desde los descubrimientos petrole-—
ros de la Sonda de Campeche, en el golfo de Campeche. Asi-
mismo, en torno a esa zona productora, PEMEX desarrolls rdpi
damente una considerable infraestructura de procesamiento,

conduccidn y embarque de crudo y gas.

Actualmente se trabaja en los campos Abkatun, Akal
"Cc", Akal "J", Nohoch, Ku y Pol; y la forma de explotacibn
se re;liza mediante un arreglo tipo para estos campos, el
cual se muestra en la figura 4.6, en donde se instala una se
rie de plataformas periféricas que convergen al nticleo cen-
tral de plataformas, llevando o trayendo flujo, sgéﬁn el sis
tema de ductos establecidos y los diversos tipos de platafor

mas primarias que estdn instaladas y gue son:

* Plataformas de perforacién

* Plataformas de produccién temporal
* Plataformas de enlace

®* Plataformas de compresién

* pPlataformas habitacionales

Y como plataformas secundarias, o sea, las que servi-

xr&n para un respaldo secundario, estdn:

* Plataformas de inyeccidn de agua
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* Plataformas de tratamiento de agua

. Plataformas de rebombeo

A continuacifén se describen brevemente las funciones

principales de cada uno de estos tipos de plataformas:

PLATAFORMA DE PERFORACION. Su funcién es la de perfo
rar y extraer el crudo de los pozos productores para enviar-
lo a la plataforma de produccién. En esta plataforma se lo-

calizan los cabezales de los pozos.

PLATAFORMA DE PRODUCCION TEMPORAL. Tiene la finali-
dad de separar el crudo, el gas y el agua, mediante una bate
rfia de separadores trifdsicos. El crudo separado se bombea
a la costa; el gas se envia a la plataforma de compresién, y
el agua se somete a un tratamiento para poder enviarla al

mar.

PLATAFORMA DE ENLACE. Tiene las funciones de recibir
Y reunir las corrientes de crudo y de gas de los diferentes
campos periféricos, para enviarlas a la costa para su aprove
chamiento.

PLATAFORMA HABITACIONAL. Su funcifén es la de dar los
servicios de apoyo al personal gue labora en las plataformas
del complejo, y cuenta con los servicios de comedor, dormito

rios, bahos, cocina, biblioteca, helipuerto, etc.

PLATAFORMA DE COMPRESION. £l objetivo principal de
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esta plataforma consiste en comprimir y acondicionar el gas
a fin de enviarlo a las instalaciones en tierra para su apro

vechamiento.

PLATAFORMAS DE TRATAMIENTO E INYECCION DE AGUA. Tie-
nen la funcién de acondicionar y bombear a alta presién el
agua de mar que se inyectard a los yacimientos, con el fin
de aumentar la recuperacién de hidrocarburos y mantener una

alta productividad en los pozos.

PLATAFORMAS DE REBOMBEO. Tienen la funcidén de aumen-
tar la capacidad de transmisién de crudo de un oleoducto ya -

instalado.

4.2.2 Transportacién del gas natural por tierra

Si pensamos en la transmisifén de gas, inmediatamente
nos imaginamos una tuberfa gue conecta a una fuente de gas y
el punto de suministro. Adn cuando se piense que es algo
1
simple, representa desde el punto de vista técnico, el tener
una gerantfa de seguridad y suministro continuo. La tuberia

deberd ser segura con respecto a los alrededores, y confia-

ble con respecto a la continuidad del suministro.

Esto sflo se podrid lograr si existe una gran demanda
que asegure la construccifn, operacifn y mantenimientc de la

tuberia y sus accesorios.
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A continuacién se presentan algunos lineamientos gene
rales para la planeacién, disefio, construccién, operacién y

mantenimiento de una tuberfa.

4.2.2.1 PLANEACION

En la fase de planeacién deberdn utilizarse como he-
rramientas para una seleccién preliminar, los mapas, tanto
de los caminos como del terreno por el cual va a pasar la tu
berfa, para inmediatamente despu&s hacer estudios m&s profun
dos en el terreno. Al hacerlo se deberdn considerar los si-

guientes puntos:

* Posicitn de la tuberfa con relacidn a otras cons-

trucciones.

* Profundidad a la que se encuentra el recubrimiento
de la tuberia.

* El uso gue se le va a dar a la tierra en un futu-
ro.

®* Tipo de suelo.

®* Evitar las 4reas pobladas.

* Minimizar dafios a la ecologia lccal.

Ademds de todos estos puntos, por supuesto, no debe

perderse de vista la economfa del proyecto.

Otro elemento esencial en la fase de planeaci6bn es la

consideracién de las propiedades del gas, las cuales influ-
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yen directamente en la localizacidén y en la construccitn.

Importante, al respecto, es la composicifbn quimica, en parti
cular:

* El punto de rocfo,
* Contenido de hidrocarburos pesados, y
* Contenido de materias corrosivas tales como HZS Y
C02.
Es importante conservar al gas libre de 1lfquido en
los rangos de temperatura y presifn a los que debe operar la
linea.

La presiﬁn es un punto importante, ya gue influye en
el diseno y determina el difmetro de acuerdo a los valores
miaximos y minimos. En particular, si el gas es suministrado
como uno de los componentes para un proceso-quimico gue se
realiza a alta presién, el suministrar €sta (30 - 40 barias)
seri ventajoso. Las ventajas para el proceso tienen gue ser
consideradas junto con las desventajas de la alta presién su
ministrada a la lfnea de transporte. Una vez que la presién
de entrada ha sido fijada, habr& gque mantenerla constante,
es decir, con variaciones muy pequefias, ya gue e€s un regueri
miento muy necesario que deberd ser observado muy estricta-
Debido a que la presifn en diferentes puntos de la

mente.

lfnea de transmisi6n estd sujeto a variaciones diarias y de
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acuerdo a la estaci6n, por lo que se recomienda se instale

un controlador de presién en el destino final de consumo.

Una vez que la ruta de la tuberfa est§ definida, que
la composicién quimica del gas est8 bien determinada y el vo
lumen del gas a transportar es conocido, los ingenieros pue-

den empezar el diseno de la tuberia y sus accesorios.

4.2.2.2 DISERO

La tuberia es el principal elemento del sistema a di-
sefiar. La mayor parte depende de la calidad de la tuberfa.
Por lo tanto, existen estdndares, en los cuales han sido pro
puestas las calidades del acero asf como también los coefi-

cientes de seguridad.

Aungue no oficialmente, estos estédndares son usados
en casi todas las ciudades del mundco. Dependiendo de la po-
sicién m&s o menos favorable de la tuberfa con relaciﬁn a
los alrededores se aplica un factor de seguridad extra en el

espesor de las paredes.

Adem&s de una correcta eleccién y una buena especifi-
cacién, es necesaria la revisién de la tuberfa nueva para ga
rantizar la calidad de ééta. Esta incluye adem&s de la re-
visi6én de la calidad de la tuberfa, la revisifn de las solda
duras de la costura, el espesor de la pared, ovalidad y ter-

minado de los bisclados. Cada tuberfa es probada hidrostdti
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mente con agua a alta presidn durante un periodo muy corto.

Existen tambi&n especificaciones para el recubrimien-
to interno y externo de la tuberfa. Un espray epéxico es
aplicado internamente para disminuir la rugosidad de la pa-
red, la cual impide la eficiencia del flujo; externamente se
aplica un recubrimiento de pldstico, bituminoso o de alqui-
tridn de hulla para prevenir la corrosifn. El espesor de re-
cubrimiento interno es, por regla general, de no mis de 0.0S
m. Para el recubrimiento externo existe una amplia variedad
en espesores para los diferentes tipos:

* De 2-4 mm para alguitrdn de hulla
®* De 4-7 mm para bituminoso

* De 1-3 mm para pldstico

Estrictos requerimientos son necesarios para la tube-
rfa asf como también péfa los otros elementos de &sta, tales
como vd&lvulas y accesorios. En lo que respecta a las vdlvu-
las no s6lo la hermeticidad es importante, sino también la

rigidez del cuerpo y la magnitud de la torca cuando la vilvu

la estd abierta y cerrada bajo condiciones extremas.

4.2.2.3 CONSTRUCCION
La mayoria de las compafifas de gas hacen usc de con-
tratistas para el tendido de tuberfas, En esta fase la revi

si6n es la tarea mAs importante del futuro administrador.
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Por lo general, &ésta es hecha por el mismo personal de la
companfa. Por ejemplco, el procedimiento de soldadura re-
quiere de una atencidn especial, el procedimientc a usar de-~
berd ser aprobado y los soldadores deberdn ser calificados
para asegurar que las soldaduras se apeguen a lo que dictan

los esténdares.

La soldadura del tipo de acero aplicado (bajo conteni
do de carb€n) en general, es de las que no presentan proble-

mas.

Para la revisién de las soldaduras los métodos mds co
munmente utilizados son el de raygsbx y el de ultrasonido,
con los cuales generalmente son probadas casi el 100% de las

soldaduras.

Para soldaduras defectuosas existe un método de repa~
racién gue consiste en una soldadura ductil s6lida. Sin em-
bargo, el tipo de reparacién depende del tipo de defecto,
existe una preferencia de cortar las soldaduras completamen-—

te y resoldar la tuberfia.

Una vez gque la tuberia ha sido secldada, aislada, colo
cada en la zanja y tapada, el siguiente paso consiste en pro
bar la tuberfa a presifn. Pruebas para resistencia y herme-
ticidad son generalmente hechas con agua, la presidn max ima
corresponde a valores entre 90 y 100% de la resistencia mini

ma especificada.
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Es frecuente que sea necesario hacer diferentes prue-
bas de presién para secciones de tuberfa que tienen diferen-

tes espesores o para construcciones especiales.

4.2.2.4 OPERACION Y MANTENIMIENTO

Una vez hechas las pruebas, puede comenzar el suminis
tro de gas en la tuberfa. Para evitar problemas (formacién
de hidratos) en el perfodo inicial de suministro de gas, fre
cuentemente se deben tomar medidas especiales para remover
los restos de agua gue pudieran haber quedado en la tuberia
después de la prueba hidrostd&tica. El lavado con metanol es
un método muy usado para esto. Para manteneX un buen sumi-
nistro de gas, es necesario tener a la tuberfa en Sptimas
condiciones. Las revisiones periddicas asi como también un

'mantenimiento regular son necesarias para una buena opera-
cién de la tuberfa. El grado de inspeccién dependerd princi
palmente de la densidad de las construcciones y de si estén
habitadas o no.

Para limitar las consecuencias hacia los alrededores
de posibles dafios, los actuadores automdticos de las valvu-
las son frecuentemente usados para inutilizar la seccibén de
la tuberia afectada.

El control de la corrosifn es un elemento esencial.

Para el control de la corrosién externa la proteccifn ‘catfdi
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ca es de importancia primaria. Si el gas a transportar es
corrosivo es posible monitorear la velocidad de corrosi6n al

insertar pruebas en la linea.

4.3 GAS NATURAL LICUADO

La licuefaccitn del gas natural provee la concentra-
cifn necesaria de este medio de energfa para una transporta-
cibn prédctica, principalmente a través de los mares, y para
una pronta disponibilidad, almacenamiento conveniente, parti
cularmente en &reas de grandes demandas en épocas determina-
das, por estar localizadas a considerables distancias de las
fuentes naturales. La transmisidén del gas natural a través
de la tuberfa, ya sea en fase liquida o gaseosa resulta para
un gran nmero de naciones consumidoras muy importante, debi
do a la utilidad que E&ste tiene tante para uso doméstico, co

mo para uso industrial.

4.3.1 Procesos de licuefaccidn

Una de las consideraciones mé&s importantes en el dise
Ao de una planta de gas natural licuado es la seleccifén del
proceso de licuefaccifén. Afin cuando existen muchos ciclos
de refrigeracién que pueden ser utilizados, los tres tipos

m&s comunmente usados en las plantas de gas natural licuado
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hoy en dfa son:

* Cascada
* Refrigerante mixto

¢ Propano - Mezcla refrigerante

Actualmente, la mayoria de los procesos de licuefac-
cidén de gas natural son variacicnes o modificaciones de es-
tos tres tipos bisicos. Las plantas de licuefacci6n son
grandes y diffciles de instalar, ya que se encuentran supedi
tadas a limitaciones impuestas por la fabricacién y las faci
lidades de transporte del equipo, como por ejemplo los consi
derados como principales, tales como intercambiadores de ca-
lor y compresores para refrigeracibn. Los proyectos para la
produccién de gas natural licuado en gran escala requieren
la subdivisién y el ensamblamiento en paralelo de varias uni

dades conocidas como médulos de licuefaccién.

A continuacién se describen los ties procesos basicos

de licuefaccién.

4.3.1.1 CASCADA

Un ciclo tfpico de cascada es una combinacifn de eta-
pas de compresién de vapor-refrigeracién, las cuales en su
mayoria utilizan tres refrigerantes: metano, etileno y propa
no, circulando todos ellos en subciclos cerrados, tal como

se muestra en la figura 4.3. Este ciclo requiere tres com-
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presores separados para los refrigerantes mencionados. Con
objeto de economizar, cada subciclo deberd dividirse en va-
rias etapas. El propano es comprimido alrededor de 15 &6 20
psia en dos etapas y condensado con aire o agua. Bl etilenc
es comprimido en dos etapas y condensado en el evaporador de
baja presi6n de propano. El propano y el etileno son usados

para preenfriar y condensar la corriente de gas natural.

El metano es utilizado para subenfriar el gas natural
licuado. Este refrigerante se condensa con etileno. El me-
tano y el propano se pueden obtener del gas natural de entra
da. El hecho de que el etileno no se encuentre disponible
en una planta como flufdo de produccién, no representa una
desventaja, va que la experiencia ha demostrado que con un
buen control de p&rdidas minimas de refrigerante, se podria

sostener un reemplazo poco frecuente.

Un ciclo de cascada es por lo general, el mids eficien
te termodindmicamente, esto es, el de menor consumo de ener-
gfa. Sin embargo, esto no significa que sea el mejor, O que
requiera la menor inversién de capital o que tenga el menor

costo de operacibn.

4.3.1.2 REFRIGERANTE MIXTO
A principios de la década de los sesenta, fue desarrp

llado el proceso de refrigeraci6n mixta con el propésito de
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perfeccionar el de cascada. Este proceso es también del ti-
po de compresifén de vapor, que utiliza aire o agua para con-
densar el refrigerante. Este proceso toma ventaja del hecho
de que es posible obtener una temperatura baja con un refri-
gerante mixto; por lo tanto, gqueda eliminada la necesidad de
muchos compresores y evaporadores. La simplicidad de este

ciclo disminuye la cantidad de controles, tuberfa y equipo

mecdnico requerido y por lo tanto disminuye el costo de in-

versifén y de mantenimiento.

El proceso de refrigerante mixto en cascada se encuen
tra en operacidén en algunas plantas, tal y como lo muestra
el diagrama de la figura 4.4. Este proceso hace uso de una
mezcla de hidrocarburo con nitrégeno de un rango bastante am
plio de ebullicién (N2 con Cs) como refrigerante. Todos los
componentes pueden ser obtenidos en equipos separadores a

partir del gas natural de entrada.

Los ciclos de refrigeracifn mixta son por lo general
menos eficientes termodin&micamente que los ciclos de casca-

da.

4.3.1.3 PROPANO - MEZCLA REFRIGERANTE
Un tercer proceso hace usc de propano y una mezcla re
frigerante en un ciclo combinado, como se muestra en el dia-

grama de la figura 4.5. En este proceso, la carga refrige-—
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rante se divide horizontalmente a cerca de -30°F en una por-
cién superior absorbida por propano y una porcidn inferior
absorbida por la mezcla refrigerante. Asf{ como en el proce-
so de refrigeraci6n mixta, esta divisidén da como resultado

una reduccilén en el tamafio del equipo de licuefaccibn.

El disefio del proceso de propano-mezcla refrigerante
no puede ser clasificado como el proceso de mezcla refrige-
rante citado anteriormente, debido a que este representa un
ciclo dual refrigerante en cascada, en el cual el flufdo de
menor punto de ebullicifn es una mezcla refrigerante, ya que
la combinacifén en cascada con propano hace posible reducir
substancialmente el rango de temperatura de ebullicién de la
mezcla refrigerante, lo cual mejora la eficiencia termodind-
mica sobre la del proceso de refrigerante mixto en cascada.
El ciclo de propano enfria el gas natural a -30°F y lo deso-
brecalienta pasdndolo directamente al agua de enfriamiento,
la cual condensa parcialmente la mezcla refrigerante. El Gl
timo cuida las necesidades de enfriamiento de -30°F a -262°F
sin un paso de condensacién parcial adicional (comoc se con-
templa en el proceso directo de refrigerante mixto en casca-
da), la cual mejora grandemente la conveniencia operacional
y el control. En conclusién, el disefiador tiene tres ciclos
b4isicos a elegir. Con ligeras variaciones o combinaciones

de estos ciclos, tendrd una multitud de posibles ciclos a

elegir.
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De hecho, se puede decir gue para la eleccién del pro
ceso de licuefaccidn a utilizar, no s6lo se debe tomar en
cuenta la eficiencia termodingdmica de éste, sino que también
deberdn tomarse en cuenta factores tales como la disponibili
dad del equipo de proceso en la regifn en donde se va a ins-
talar la planta, la de los refrigerantes a utilizar, la cer-

canfa de las reservas del gas natural, etc.

Un buen anélisis de todos estos puntos dard como re-
sultado la eleccién del proceso que mids se adapte a las ne-
cesidades del disefador. Cabe mencionar, que débido al enor
me costo que representa la construccidén de los bugques-tanque
de metano, el cual se incrementa diariamente, ha dade lugar
a estudios y proyectos para la transportacidn de gas natural
en forma de metanol (o de combustible qufmico lfiquido)} en
barcos comunes. Hasta la fecha, ninguno de estos proyectos
ha dado resultados satisfactorios, y por 1o tantoc no es posi
ble plantear en detalle los problemas y costo de tales opera
ciones. 8Sin embargo, existen tres puntos que merecen gue se

les preste especial atencién:

* FEl metanol se produce hasta el momento en pequefias
cantidades como un quimico bdsico. Las cantidades
requeridas para utilizar metanol como combustible
quimico ligquido son muy grandes, ya gue una planta

tfpica tendrfa las dimensiones de al menos 25,000
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ton/dia correspondientes a una planta de licuefac-
ci6n de 5 billones de m>/afo.

* El metanol es un producto extremadamente t&xico y
su manejo reguiere cuidadosas precauciones.

® La conversidn de gas natural a metanol presenta
pérdidas en la energlia del proceso de un 40% compa

radas con las de 25% para el gas natural licuado.

Los expertos que han realizado estudios al respecto,
han concluido que existe una ligera ventaja con respecto al
costo, al utilizar combustible gqufimico liquido gue al utili-
zar gas natural licuado, cuando la distancia a la que se va

a transportar excede a las 7000 millas marinas (13,000 Km).

4.4 ALMACENAMIENTO EN TIERRA

Los primeros tanques de doble pared puestos sobre la
tierra fueron reemplazados por algln tiempo por el uso de
grandes "hoyos congelados" o almacenamiento "en tierra”.
£l més exitoso de estos fue construido en tierra relativamen
te suave, la cual fue recongelada mediante la circulacién
del refrigerante en tuberfas sumidas verticalmente a una preo
fundidad de cerca de 35 m, en un cfirculo de difmetro cercano
a los 40 m. Con este anillo de hielo la tierra puede enton-

ces ser excavada a una profundidad de cerca de 30 m, y la bo
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cg del hoyo resultante sellada con un domo preconstruido y
aislado. Después de purgarlo con nitréSgeno, el gas natural
licuado fue rociado directamente en el hoyo. Después de dos
o |[tres semanas el piso del hoyo ha sido enfriado suficiente-
mente para empezar a almacenar gas natural licuado, entonces
éste es progresivamente llenado durante un perfodo de varios
mﬁses. El uso de refrigeracifn mecé&nica para refrigerar la
tierra para ese entonces puede ya ser suspendida, ya que la
baja temperatura del gas natural licuado crea una pared de
hiel; impermeable que se desarrolla alrededor del hoyo hasta
gue despué€s de un perfodo de cerca de dos afios se estabiliza
a un espesor del orden de 15 m. En esta etapa la tasa de
evaporacién se estabiliza en un valor de cerca del 1 al 2 %

dell contenido del tangque por dia.

Otros hoyos fueron intentados en rocas, y era de espe
rarse gque serfan f&ciles de construir (ya gque las paredes
son mds s6lidas) y tendrian bajas tasas de evaporacién, debi
do|a que la conductividad de la roca es generalmente mis ba-
ja{que la del suelo congelado. En la prdctica estoc no fue
posible debido a que al llenarlo con gas natural licuado se
fueron haciendo fisuras propagédr? ': contin-.amente al exters
rior, y la tasa de evaporacién nunca decayS$ a un valor acep-

tahle.

Los hoyos congelados son atractivos en tierras esta-
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bles y ademds presentan la ventaja de no obstruir, pero la

tasa de evaporacifn aln para el mejor de ellos tiene un or-
den de magnitud m&s alto que para los tangues aislados con-
vencionales, Yy su mantenimiento se dificulta debido a la ca-
pa de hielo en el suelo que lo rodea, por esta causa ha de-

cafdo su preferencia.

Recientemente se han construido tanques lejos de las
dreas urbanas, los cuales estdn hechos de doble pared e ins~
talados sobre la tierra, siendo el tanque interior de 9% de
acero niquelado. Existe un riesgo de aplastamiento de las
paredes del tangue interior debido a la compactacién del ais
lamiento de perlita pulverizada como resultado de la baja
temperatura. Como medida de precaucién se inserta una s&ba-
na de lana con mineral entre la pared del tanque y el aisla-
miento pulverizado. El techo del tangue interior no estéd |
unido a las paredes, pero comprime la mayor parte del mate-

rial aislante suspendido del techo del tangue exterior.

Para los tanques grandes (mayores de 70 m de didmetro
y mayores de 20 m de altura), se recomiendan paredes de con-
creto pretensionadas, siendo el aislamiento interno sellado

por una membrana meté&lica.

4.4.1 Puntos de seguridad en el almacenamiento
del gas natural

El récord de seguridad de la mayor parte de las gran-
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des instalaciones para almacenamiento de gas natural licuado
construidas en los Gltimos 10 afios ha sido muy bueno; debido
a gque el Gnico accidente serio que ocurrid en 1944, permitid
visualizar las consecuencias de una deficiente seguridad, es
te accidente cobré 135 vidas y varios cientos de lesionados.
En aquel tiempo un tangque cilfndrico con una capacidad de
4248 m3 de gas natural licuadeo, se ftacturd y escaps el 1{-
gquido, parte del cual inundé un 8rea cerrada y entré a las
coladeras de los lugares circunvecinos donde habfia numerosas
fuentes de ignicién. Las flamas alcanzaron una altura de
cerca de 800 m. Subsecuentes fuegos danaron un Srea de mis
de un cuarto de milla desde el lugar donde se encontraba el
tanque. En las cercanfas estaban tres tanques esféricos de
gas natural licuado, cerca de iﬁwminutos después del colapso
del tanque cilindriéo, el calor de la conflagracién ocasioné

qgue unc de los tangues esféricos fallara.

Anos despuss ocurrid otro tipo de accidente, con el
cual se descubrif el fenSmeno conocido como "rolado", gque
ahora se previene cuidadosamente. Este aparece cuando el
tanque ha sido colocado parcialmente llenoc durante ur perfo-
do considerable de tiempo, lo gue provoca un ascense en la
temperatura en el volumen del liguido, debido al enriqueci-
mianto en los hidrocarburos ligeros. Cuando una carga adi-

cional de gas natural licuado fue bombeada a la base del tan
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que, &ste se acumuls bajo la carna original en una capa esg-
tratificada. En este punto su densidad era mds grande que
la de la carga original, debido a su gran contenido en meta-
no, por lo que la temperatura de la Gltima carga era m&s ba-
ja. La conduccién progresiva de calor entre las capas, oca-
sioné que las temperaturas se igualaran, y las densidades re
lativas de las capas se invirtieran. El1 lfguido resultante
‘rolado" causé un mezclado rdpido y una agitacién de la gene
" racién de vapor. Afortunadamente el sistema de alivio de
presién permitié que el vapor escapara antes de que el tan-
que estallara, perd el aumento de presién fue considerable.

En la actualidad, los tanques se llenan completamente para
evitar este riesgo.

De hecho se puede decir gue el manejé del gas natural

presenta cuatro peligros principalmente:

* El gas natural bajo presifn es una causa poten-—
cial de exploéidn: )

* El gas natural puede provocar muerte por asfixia, -
es decir, la suspensifn del suministro de oxfgeno.

* El gas natural por contener elementos téxicos pue-
de provocar muerte por enveénenamiento.

* El gas natural es altamente combustible y puede

causar incendios facilmente.
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CAPITULO V

PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

Para lograr el aprovechamiento del gas natural, es ne
cesario transportarlo a los centros de procesamiento, lo que
hace- indispensable su acondicionamiento con el fin de evitar
problemas en su transportacifn como son el taponamiento de
lineas por la formacién de hidratos y el alto grado de corro
si6n gue ocasionan algunos de los elementos constituyentes

del gas.

Desde este punto de vista, este capfitulo trata de en-
marcar por un lado lo que se refiere a los métodos para esti
mar el contenido de agua y los diferentes medios para evitar
la formacién de hidratos sdlidos y por otro lade dar una
idea general dé los diferentes procesos existentes actualmen
te de eliminacién de compuestos indeseables como son el sul-
furo de hidrdégeno, biéxido de carbono, sulfuro de carbenilo,
cianuro de hidrégeno, etc., constituyendo con esto lo que se
conoce en el panorama industrial como endulzamiento del gas‘

natural.
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5.1 DESHIDRATACION

Como se dijo anteriormente, el petr6leo y el gas natu
ral se formaron a partir de sedimentos marinos, quedando
atrapados a grandes presiones y temperaturas; coexistiendo
en algunas ocasiones en una sola fase. 8in embargo, al ex-
traerlos y exponerlos a las condiciones atmosféricas, se se-
paran quedando en su estado mas cstable; es decir, en gas na
tural, crudo y agua lfiquida. Pero quedardn trazas en cada
una de estas fases de los elementos mencionados, ya sea por-
gue a las condiciones de presién y temperatura coexistan en
alguna de las fases o porque al salir, la velocidad del flui

d¢ arrastr6 cierta cantidad.

En consecuencia, prdcticamente todo el gas natural ex
trafdo de los yacimientos, proveniente de los cabezales de
produccién regquerird la eliminaci6n de agua y/o vapor de
agua contenido en el gas, para evitar la formacién de hidra-
tos én las lineas de transmisidn y prevenir también la corro
sifn en el flujo de gas &4cido para asi poder enviar el gas
a plantas procesadoras del mismo por un sistema adecuado de
tuberfas.

Para lograr el objetivo de la eliminacién del agua

por algfin proceso, es de suma importancia determinar, por un

lado, la cantidad de agwa contenida en el gas natural; para
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esto es necesario tener en cuenta algunos aspectos referen-
tes al comportamiento del sistema agua-hidrocarburos y a par
tir de esto, establecer los métodos por los cuales se logra-
ri estimar dicho contenido de agua. Por otro lado, deben co
nocerse las caracteristicas bédsicas de los hidratos, para po
der predecir las condiciones a las cuales se formardn; y lo
cual servird para establecer los rangos de operacidn del ma-
nejo del gas natural para evitar que la formacién de dichos

hidratos cause problemas en su transporte y/o procesamiento.

Inicialmente se eliminaba el agua del flujo de gas,
haciendo pasar este flujo por recipientes cerrados llamados
separadores, los cuales eliminaban el gas deal crudo y del
agua vy el aqua del crudo. En su forma mds simple un separa-
dor de gas-crudo-agua es un tangue cerrado en el cual la
fuerza de gravedad separa el gas del crudo. Bisicamente,
tanto el gas como el agua se separan del crudo debido a su
diferencia de densidades; sin embargo, conforme el flujo de
gaé pasaba a través de otros equipos para su transporte, su
temperatura iba disminuyendo, ocasionando la condensacifn de
agua que existfa en el gas en forma de vapor. En consecuen-
cia, la importancia de eliminar el agua a un mfnimo permisi-
ble iba aumentando y esto daba la pauta para que se desarro-
llaran nuevos métodos entre los cuales se pueden citar: colo

car calentadores a intervalos de distancia, inyectar un inhi
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bidor o algln proceso de deshidratacién.

Actualmente se han aprovechado los avances logrados
en absorcidn, adsorcibn y refrigeracién mecdnica para llevar
a cabo la deshidratacién; es decir que el avance radica en
encontrar materiales utilizados en cada una de las operacio=-
nes unitarias que permitan la obtencién de mejores condicio-
nes de operacifn, mayor disminucién de la cantidad de agua
en el flujo de gas, mayor facilidad para regenerarlos o en

su defecto que el costo de reemplazo del material sea mfnimo.

5.1.1 Determinacifn del contenido de agua

La presencia de agua en el gas natural tiene poco
efecto en el comportamiento de la fase de hidrocarburos ga-
5e0s0S, pero iﬁvolucra varios factores importantes; por lo
que en cualquier condicifn del sistema gaseoso debe tomarse

en cuenta la prevencitn de la formacién de hidrateos y, por

consiguiente, la eliminacién de agua.

El agua es esencialmente insoluble en los hidrocarbu-
ros como se observa en la figura 5-1. En consecuencia, el
equilibrio se establece cuando la presién del agua en la fa-
se gaseosa es igual a la presién de vapor del agua a la tem-
peratura del sistema. En condiciones de gas ideal la ecua-
ci6n 5.1.1 expresa la relacifn de eguilibrio. Si la fase 1;

quida es agua la ecuacién anterior se reduce a la ecuacién



134

5.1.2.
Py; =py % 5.1-1
= © -
P Y pagua 5.1-2
donde:
P = presidén absoluta del sistema
Yy = fraccién mol del agua en la fase gaseosa
P¢ = presibén de vapcr del agua a la temperatura del

sistema

Para una temperatura y presidn del sistema dados, se
resuelve la ecuacién 5.1-2 para Y. Dado que el agua es un
compuesto polar, el uso de la ecuacién 5.1-2 se limita a pre

siones por debajo de 50 psia.

Por otra parte, el contenido de agua de saturacién es
una funcidén de la composicién del gas, pero se ha encontrado
gque los gases dulces tienen un contenide de agua gque es fun-
cién de la presif6n y temperatura principalmente. En este ca
so se utilizan las figuras 5-2 y 5-3 para predecir el conte-

nido ¢e agua de saturacidn.

El error en el uso de las figuras anteriores puede
ser considerable cuando se manejan gases conteniendo cantida
des significativos (mayores de 5% mol) de hidrocarburos pesa
dos, Co, y{o HZS' Las figuras &5-4 y 5-5 muestran gue el st

y el €O, poseen mayor capacidad pare retener el agua gque el
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gas natural pobre en estos compuestos. En consecuencia, un

estimado muy aproximado para encontrar el contenido de agua

en un gas natural amargo puede calcularse de la ecuacidn

(5.1-3),

donde:

la cual predecir&d un valor mé@&ximo.

W=y Wie * Yy Wy + Yy Wy 5.1-3

contenido de agua en el gas

contenido de agua de parte de hidrocarburos del
gas {(figs. 5-2 y 5-3)

contenido de agua del co, (fig. 5-5)

contenido de agua del st (fig. 5-4)

fraccién total de hidrocarburos en el gas
fraccién mol del co,

fraceidén mol del HZS

La ecuacién no es rigurosa, pero se desarrolls para

guiar la operacidn con gases conteniendo m&s del 20% mol de

HZS’ Yy por tanto se recomienda solamente para este propdsito

a falta de datos experimentales. En caso de usarse, debe

considerarse como un contenido de agua méximo.

Suresh-Sharma y Campbell2 han desarrollado lo gque pa-

rece ser a la fecha el mds riguroso y exacto procedimiento

para predecir el contenido de agua en el gas, el cual se re-

sume a continuacidn:
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Calcular la presién y la temperatura criticas de
la mezcla gaseosa.
Calcular la presién y temperatura reducidas para
la mezcla gaseosa.
Encontrar el valor de la constante K de la figqura

5-6 o calcularla por la ecuacién sigquiente:

Pu. Fa/Bu 0.0049
K = (j;) (72557) (P/Pw) 5.1-4

n

presitn de vapor del agua a la temperatura del
sistema

presitn del sistema

it

fugacidad del agua a P; y T

It

fugacidad del agua a P y 7T

Determinar la fugacidad del agua £, de la figura
5-7 o calcularla de la figura 5-8, usando P, y T,
del agua.
Determinar el valor de (f/P) {coeficiente de fuga-
cidad) de la figura 5-8 utilizando los parametros
reducidos del sisﬁema gaseoso.
Determinar el contenido de agua por la ecuacibn
(5.1-5)

vy = K(£,/£)° 5.1-5
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fracci6n mol del agua en el vapor

=
]

factor de compresibilidad

N
]

El cdlculo del contenido de agua por el método de Su-
resh Sharma y Campbell para varios sistemas gaseosos amargos
y dulces ha tenido un error miximo de + 5%; eplicado en un

rango de 80-160°F y presiocnes de varios miles de psias.

Otro m&todo (Gtil para indicar el contenido de agua de
cualquier gas es en términos del punto de rocfo; el cual se
define como la temperatura a la cual debe enfriarse el gas
para estar saturado con respecto al vapor de agua. Dado que
la deshidratacién se practica frecuentemente para evitar la
precipitacién del agua contenida en los gases cuando se en-—
frian, el punto de rocfo es una medida mids directa de la
efectividad de deshidratacifn que el contenido de agua abso-

luto.

Ya que la presién de vapor del agua en soluciones de
deshidratacién {(por ejemplo, tri, di y etilenglicol) varia
normalmente con la temperatura de la misma manera que la pre
sién de vapor del agua pura, la efectividad de una soiucidn
dada, puede evaluarse en términos de la diferencia entre el
punto de rocfo del gas deshidratado y la temperatura de ro-
cfo antes del proceso derdeshidratacidn; es decir, en térmi—
nos de disminucién del contenido de agua en el gas después

de ser deshidratado. .
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5.1.2 Formacidn de hidratos

Uno de los objetivos por el cual es necesario deshi-
dratar el gas natural proveniente del yacimiento, como se di
jo anteriormente, es evitar la formacifén de hidratos en las
lineas de transmisién del mismo. Ya que, unc deAlos proble-
mas que presenta la formacidn de hidratos en el flujo del
gas es la posibilidad de taponar completamente vdlvulas y 11
neas de tuberfa, obstruyendo el flujo de las mismas (fig.
5-9). Otro problema similar es el taponamientc temporal de
una lfinea o vAdlvula con una presifdn elevada, ejercida sobre
el taponamiento. Si el hidrato s6lidos se elimina por causa
de esta presién ejercida, la tuberialcorre el riesgo de rom-
perse, especialmente =n las bridas. Por tanto, la focmacidu
de hidratos es un problema indeseable que debe evitarse tan-

to como sea posible.

Un hidrato es un s&lido de estructura diferente a la
del hielo, el cual es un s6lido cristalino., Un hidrato es
una forma de un compuesto quimico llamado clatrato (término
usado para denotar compuestos gue pueden existir en forma eg
table sin ser en realidad una verdadera combinacifén quimica
de las mol&culas involucradaz); es decir, es un enrejado de
agua con una serie de espacios abiertos entre los intersti-
cios. El hidrato puede permanecer como s6lido estable, sélo

si estos espacios se llenan con moléculas de gas tales como
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metano, etano, HZS’ CO2 y molé&culas de tamafic semejante.

Los hidratos tienden a formar interfases agua-gas con
la mayorfa de las molé&culas gue se encuentran en solucién en
la fase del agua. En consecuencia, el H,8 y el CO2 aceleran
la formacién de hidratos, ya que son mds solubles en el agua
gue los hidrecarburos. De aquf la importancia gque represen-
ta el tratar el gas natural amargo por procesos, cuyo objeti
vo se enfoca precisamente en la eliminacidn del H,8 vy el co,

para proporcionar un gas dulce.

Una vez que se ha establecido lo gque es un hidrato y
la problem&tica que representa su formacidén en las lineas de
transmisidn del gas natural, es importante conccer las condi
ciones (presiSn y temperatura) a las cuales se formard dicho
compuesto indeseable, lo que implica establecer procedimien-
tos de cdlculo para obtener esas condiciones y de esta forma
establecer los rangos de operacién para el manejo del gas na

tural.

Como primera aproximacibn, existen gré&ficas en donde
se presentan datos que pueden utilizarse para estimar las
condiciones a las cuales se formardn los hidratos. Por ejem
plo, la figura 5-10 muestra la presién a la cual se formard
el hidrato, conociendo la temperatura y la densidad relativa

del gas.

En el caso de las figuras 5-11 a 5-15 se ohserva la
expansifn a la cual un gas natural puede someterse sin forma
cién de hidratos, dependiendo de la densidad relativa del

gas y de la temperatura.
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Por otra parte, un método para predecir las condicio-
nes de formacién de un hidrato utiliza las constantes de
equilibrioc vapor-s6lido. Este método se basa en las condi-
ciones a las cuales los gases desprendidos durante la descom
posicién de los hidratos del gas natural aumentan su densi-

dad y por lo tanto se asemejan a soluciones s6&lidas.

Estas constantes de equilibrio vapor-sélido, determi-

nadas empiricamente se definen de la siquiente manera:

= X -
Kyos " 5.1-6
s
donde:
y = fracci6n mol del hidrocarburo en el gas en base
seca
X, = fraccién mol del hidrocarburo en el s6lido en ba
se seca

Las constantes de equilibrio vapor-sf6lido se muestran
en las figuras 5-16 a 5-21. En presencia de hidrocarburos
ligeros, como el n-butano a bajas concentraciones {< 5% mol)
las conscantes de equilibrio pueden considerarse iguales a
las del etano, ya que se sabe experimentalmente que el n-bu-
tano no forma hidrato consigo mismo, sino que participa en
la forxrmaci6bn de hidratos con gases mis ligeros. Por otro la
do, las constantes de los hidrocarburos mds pesados gque el

n-butano se consideran infinitas, debido a que sus moléculas
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son demasiado grandes para formar hidratos.

También se considera en las grificas que las constan-
tes de equilibrio son funcién de la temperatura y presidn

inicamente.

Una vez definidas las constantes de equilibrio y las
consideraciones que de ellas se hacen, resta (inicamente pro-
poner el método en el cual se utilizan para encontrar las
condiciones de formacidén del hidrato, que a continuacidn se

expone.

* Método para calcular la presién de
formacién del hidrato

1. Obtener la fracci6n mol en el gas de cada uno de los com
ponentes.

2. A una temperatura dada, supdner una presitn.

3. Con las condiciones del punto anterior, se encuentran

las constantes de equilibrio para cada uno de los compo-
nentes del gas natural.

4. De acuerdo a la definicién de la constante de equilibrio
calcular x  para cada uno de los componentes en el gas
natural.

5. Si fxg = 1 + P(supuesta) = P(formacifn del hidrato).

6. Si Xy 1, regresar al punto ntmero 2.

Un caso importante para mencionarse aparte, es la pre

sencia de H,S en el gas, la cual no debe ignorarse en la de-
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terminacidén de las condiciones de formacién del hidrato, pa-
ra lo cual la constante de equilibrio se muestra en la figu-
ra 5-21, siendo a concentraciones de 15 a 20% mol de H,S en
el gas. <Cuando las concentraciones del gas son mayores o
igual a 30% mol, los hidratos se formard&n a la misma tempera

tura que el st puro.

¢ MEtodo para calcular la temperatura
de formacién del hidrato

Bl método anterior es dtil para encontrar la presidn,
sin embargo, es tedioso el cdlculo, adem&s de disminuir la
exactitud a presiones por encima de 1000 psia. En consecuen
cia, Trekell y Campbell han desarrollado curvas de adicién
simple para presiones de 1000 a 10,000 psia, las cuales se
muestran en las figuras 5-22 a 5-30. Por lo tanto, el obje-
tivo es desarrollar una grdficu de la temperatura de forma-
cién del hidrato contra la presién del sistema a partir de

la composicién del gas.

Este método muestra, por ejemplo, gue el n-butano no
es igual al etano a concentraciones mayores del 5% mol, mos-
trando que a presiones de 2000 psia el n~-butano incrementa
el punto de formacién del hidrato ligeramente y a 3000 psia
o mds, disminuye el punto de formacién del hidratc ligeramen

te, lo cual se atribuye a la deformacién de la estructura de

la red, la gue cambia de forma.
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El método propuesto es el siguiente:

Usando la carta de prediccidén de 1000 psia (fig. 5-22),
determinar la temperatura de formacidén del hidrato suman
do algebraicamente los desplazamientos de temperatura
(AT} . Utilizando el andlisis de gas seco, sumar los va-
lores de AT encontrados en las abscisas a la temperatura
del hidrato de metano dada en la figura.

Corregir la temperatura anterior por el efecto del penta
no e hidrocarburos mis pesados por medio de las figuras
5-29 y 5-30, utilizando el % en mol del pentano e hidro-
carburos més pesados y la ecuacidn siguiente para obte-

ner el incremento AT.

(yC5+) {100}

Repetir los dos pasos anteriocres para presiones mayores
de 2000 psia hasta gue se alcance la presién del punto
de rocfo del hidrocarburo o el lfmite superior de 10,000
psia.

Graficar la temperatura calculada vs. presién y ajustar

una curva con los puntos obtenidos.

Los datos experimentales para el H,S ¥y CO, muestran

poca influencia en la determinacién de la temperatura de for

macién del hidrato para gases naturales conteniendo cantida-
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des normales de hidrocarburos; despreciando por consiguiente

la correccién hecha para los mismos.

Por Gltimo, gueda mencionar las condiciones gue favo-

recen la formacifn de hidratos.
Consideraciones primarias:

a) El gas debe estar por debajo de su punto de rocfo
en presencia de agua.
b) Baja temperatura.

¢) Presi6n alta.

Consideraciones secundarias:

a) Velocidades dei flufdo elevadas.
b) Pulsaciones de presiﬁn.

c) Cualquier tipo de agitacién.

d) Introduccién de un pequeno cristal del hidrato.

5.1.3 Mé&todos para prevenir la formacién de hidratos

5.1.3.1 METODO POR CALENTAMIENTO

Fn algunas situaciones es mis barato calentar el flu-
jo de gas por encima de la temperatura ambiente con calenta-
dores, que utilizar otros métodos para controlar la forma-
cién de hidratos. La inversién inicial del equipo de calen-
tamientc es menor que la de una unidad de deshidratacibn,

siempre gue el combustible para operar los calentadores esté



145

disponible; este método es relativamente simple y requiere

poco mantenimiento.

Una desventaja de los calentadores es que no eliminan
el vapor de agua, el cual origina la formacifn de hidratos y
debe por tanto calentarse repetidamente en cada punto del
sistema donde es posible la formacién de hidratos. Otra des
ventaja es que en tuberfas de gran longitud, la temperatura
del gas disminuir&, teniendo posible condensacién del agua

la cual deberda eliminarse periédicamente.

Generalmente se utilizan dos tipos de calentadores:
el calentador de fuego directo, el cual opera por calenta-
miento directo a la tuberfa con una flama dentro de un inter
cambiador cerrado. El calentamiento indirecto se lleva a ca
bo pasando la lfinea de gas a través de tangues conteniencdo
algdn lfguido de calentamiento, por ejemplo, agua o aceite;
este tipc de calentador es el mis empleado debide a que es
mds f&cil tener en una instalacién industrial alguna linea
apropiada cen una temperatura tal, gue pueda emplearse para
calentar la tuberfa del gas, que destinar un equipo de calen

tamiento directo, el cual requiere un combustible.

5.1.3.2 METODO POR INYECCION DE INHIBIDORES
Inyectar un inhibidor en el gas ayuda a prevenir la

formacién de hidratos, por el abatimiento del punto de conge
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lacion del agua; actda de la misma manera que cuando se aha-
de un anticongelante al agua de un radiador de automévil, pa
ra evitar gue é&sta se congele. Sc puede utilizar para este
fin glicol, metancl, amoniaco y salmuera; sin embargo, los

mds utilizados son los dos primeros.

La inhibicién de la formacidn de hidratos se basa en
el fenbmeno de la disminucidén del punto de congelacién de un
disolvente por la adicién de un soluto. Por consiguiente,
la temperatura de congelacién de una solucién depende del
equilibrio del solvente en la solucién con el disolvente s6-

lido puro.

Haciendo la deduccifn de una expresién matemédtica a
partir de la condici6n de que el potencial quimice del sol-
vente en solucién u (T,P,x) se iguala con el potencial quimi-
co del s6lido puro (solvente s6lido) u(T,P), se llega a la

siguiente ecuacién:

u(T,P,%) = u(T,P) + & = o - 5%-&—-’5* 5.1-8
o) fusibdn

donde se relaciona la temperatura de congelacién de una solu
cién ideal (T) con la temperatura del disolvente puro (To),
el calor de fusién del disolvente y la fraccifn molar del di
solvente en la solucién (x). Si la solucifn estd diluida,
la relacién entre la temperatura de congelacifn y la composi

cifén de una solucién puede simplificarse considerablemente a
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la siguiente ecuacién:

Of = Kf m 5.1-9

donde:
Of = la disminucidn de la temperatura de congelacién
K¢ = constante de la disminucién de la temperatura de

congelacién o constante crioscépica

m = molalidad del soluto en la solucién

si w, gramos de un soluto de peso molecular M,, se
disuelve en w gramos de disolvente, la molalidad del soluto
ser& m = 1000 wo/Ww Myi el cual si se substituye en la ecua-
cién (5.1-9) y se resuelve para w,, se obtiene:
M2 Of \4

W, = Thae——
2 1000 Ke

5.1-10

la cual expresa la cantidad de soluto que debe estar presen-
te en una solucifén para conseguir una disminucién en la tem-

peratura de congelacidn del disolvente Of.

La secuencia de cédlculo para obtener la cantidad de
metanol o glicol que debe inyectarse es como sigue:
1. Determinar la temperatura de formacién del hidrato en el

gas.
2. Elegir o establecer la mfnima temperatura posible en el
sistema.

3. Calcular la cantidad de agua liguida presente a la tempe
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ratura establecida en el paso 2, utilizando el punto de
rocfo del agua a esa temperatura y una correlacién del
contenido de agua.

A partir de la ecuacién (5.1-10), con Kf = 1.86°K-Kg/g-
mol {(constante crioscdpica del agua) y Of igual a la tem
peratura del paso 1 mencs la temperatura del paso 2, se
calcula la cantidad de soluto en solucién.

Si se utiliza metanol se debe corregir por la cantidad
perdida en la fase vapor. Para esto puede utilizarse la
figura 5-31, en donde a partir de la presifn y la tempe-
ratura (del paso 2) se puede obtener el cociente de la
cantidad de metanol entre el % en peso de metanocl en el
agua lfguida (obtenida del paso 4).

La relacibn total de inyeccién es igual a la suma de la
cantidad de metanol encontrada en el paso 4 mds la canti

dad encontrada en el paso 5.

NOTA: Si se utiliza algln glicol no se necesita corre-
gir por vaporizacibén, ya que tiene una presitn de
vapor demasiado baja. Experimentalmente se ha ob
servado que las pérdidas de glicol por vaporiza-
cién son del orden de 0.025 gal/MMscf, lo cual
nos da una justificacién para la consideraci6n to

mada inicialmente.
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®* 1Inyeccién de glicol

A temperaturas muy bajas la relacidn de inygccién de~
be ser tal, que la mezcla de glicol-agua no se congele. Por
consiguiente, se deben verificar los célculos de manera que

la concentracidén de glicol esté& dentro de los limites si~

guientes:
Tempera ¢ peso de glicol en la solucifn
tura (°F) EG DEG TEG
-10 40-93 48-91 49-~92
~20 45-91 52-88 53-90
-30 49~88 56~85 57-88
-40 53-84 - 60-86
~-50 56-81 - -

El glicol debe inyectarse en el punto donde el gas hg
medo alcance las condiciones necesarias para la formacién de
hidratos. Haciendo esta inyecci6n en flujos de gas turbulen
tos, debido a que como se vaporiza muy poco, se mezcla poca
cantidad de glicol con el gas pudiende no funcionar efecﬁivg
mente como inhibidor. Por lo tanto, inyectando el glicol en
un flujo turbulento puede dispersarse y ponerse en contacto

con el vapor de agua.

El glicol y el agua absorbida se separan del flujo de
gas, junto con hidrocarburos lfguides. La solucién glicol-
agua e hidrocarburos lfguidos emulsificar&n cuando se agiten

o cuando se vacfen de una presifn mayor a una presién menor.



150

Sin embargo, debe tenerse mucho cuidado en el diseno del se-
parador, para permitir la recuperacién completa del glicol

para regenerarse y recircularse.

Por @Giltimo, el regenerador en el sistema de inyeccién
de glicol debe operar para producir una solucién de glicol
regenerado que tenga un punto de congelamiento por debajo de
la temperatura minima a la que opere el sistema. Para esto
pueden consultarse gr&ficas como la figura 5-32 gue muestra
los puntos de congelamiento de soluciones agua-glicol a va-

rias concentraciones.

®* Inyeccién de metanol

El metanol se utiliza también para prevenir la forma-
ci6n de hidratos; puede inyectarse continua o intermitente-
mente en el sistema de recoleccién del gas natural o lfineas
de transmisi6én. En operaciones de las plantas procesadoras
de gas naﬁural, se usa por lo general la inyeccidén intermi-

tente de metanol, donde la acumulacién de hidratos es lenta.

Actualmente la inyeccidn continua de metanol se ha
utilizado en gran escala para eliminar los regeneradores y
simplificar las operaciones en sitios lejanos como lo son

las instalaciones costa afuera.

Hammerschmidt7 encontré una ecuacifn, la cual expresa

la minima relaci6n de inyeccién de metanol y la que puede
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servir a la vez como contraste con el mé&todo expuesto ini-

cialmente. La ecuacién es la siguiente:
d = 5.1-11
donde:
d = descenso del punto de formacidn del hidrato °F
M = peso molecular del metanol inyectado
W = % en peso del metanol en la fase liquida

Por Gltimo, debe tenerse en cuenta gue ¢l metanol pue
de causar problemas en las subsecuentes plantas procesadoras;
por lo que es importante tener conocimiento de si el flujo
de alimentaci6n contiene este inhibidor, para tomar las pre-
cauciones pertinentes.

5.1.3.3 METODO DE ABSORCION POR LIQUIDOS

HIGROSCOPICOS

La glicerina fue uno de los primeros 1iquidcs usados
para secar gas combustible y en 1929 Tupholme disen una
planta utilizada para el gas de la ciudad. Las soluciones
del aloruro de calcio fueron el primer liquido usado para
gas natural a principios de los afos 1930. El DEG (dietilen
glicol) se usb por primera vez en el otono de 1936, siendo
probada su efectividad junto con soluciones parecidas como
el TEG (trietilenglicol) en septiembre de 1957; a partir de

esta fecha, se estimé gue habfa al menos 5000 plantas de des
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hidratacién de gas natural en Canadd y Estados Unidos.

En 1966, el TEG llegs a ser la solucién industrial
estindar para la deshidratacién del gas natural; sin embargo,
se emplean otros glicoles donde existen los requerimientos a
bajo costo. Por otra parte, las mezclas representan produc-
tos impuros de las operaciones de manufactura y son por con-
siguiente m&s baratos que el DEG, TEG y T,EG altamente puros,
pero también son significativamente menos efectivos que los
mismos compuestos puros. En resumen, el DEG, TEG, T4EG Y
las mezclas de glicoles han encontrado gran aplicaci6n en la

deshidratacifn del gas natural.

Cabe mencionar que el &cido sulflricc es un excelente
agente desecante, pero debido a su extrema corrosividad, su
uso se limita a aplicaciones especiales y que muchos ligui-
dos poseen propiedades desecantes, incluyendo soluciones de
hidréxido de sodio o calcio y haluros de metales; sin embar-
go, estos materiales no son usados a escala industrial toda-

via.

Los datos de las propiedades fisicas de lgs diferen-
tes glicoles se dan en la tabla 5-1. Asimismo, se presenta
una tabla en la cual se menciocnan las ventajas y desventajas
para algunos de los lfquidos empleados para la deshidrata-

ci6én del gas natural por absorcibén (tabla 5-2).
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* Descripcif6n del proceso

La mayorfa de las unidades de deshidratacién que uti-
lizan absorcién, emplean TEG debido a que posee mejores ca-
racteristicas, aungue existen unidades empleando algGn otro
glicol. De cualquier forma, el proceso utilizado para deshi
dratar un gas natural es el mismo, sea cuval fuere el desecan
te liquido utilizado, el cual se describe a continuaci6n, te
niendo como base el proceso mostrado en la figura 5-33, el
cual incluye regeneracidén al vacfo, ya que es tipico de una

-gran instalacién donde se requiere mdximz deshidratacién.

El gas hmedo (conteniendo agua) entra a un lavador,
donde se eliminan grandes cantidades de agﬁa, hidrocarburcs
o agua salada, las cuales, de no ser eliminadas, provocan
pérdidas excesivas de glicol, reduciendo la eficiencia e in-
crementando el mantenimiento. Después entra a una columna
de absorgién en donde se pone en contacto el gas con una so-
lucién de glicol conteniendo de 1 a 5% en peso de agua (gli-
col pobre} a contracorriente. El agua que es absorbida, di-
luye el glicol y por tanto la solucin diluida (glicol rico)
debe reconcentrarse antes de volversé a usar en el absorbe-
dor. El glicol rice pasa a un intercambiador glicol pobre-
glicol rico, donde se calienta para entrar posteriormente a
un tangue fash en donde se eliminan los hidrocarburos que pu

do haber absorbido la solucién. A gontinuacién, la corriente
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de glicol riceo pasa a iravés de un filtro cuya funcién es
eliminar la suciedad, herrumbre Yy materiales de reaccién:
debe instalarse con una corriente de desvio (by-pass) para

facilitar su reemplazo.

En seguida el glicol rico se reconcentra por destila-
ciftn en el regenerador, el cual puede ser calentado directa
o indirectamente. Dado que existe una gran diferencia de
puntos de ebullicién entre el agua y el glicol utilizado,
puede emplearse una columna relativamente corta. Por otro
lado, debe alimentarse agua de reflujo en el domo de la co-
lumna para llevar a cabo la rectificacién de los vapores y
minimizar al mismo tiempo las pérdidas de glicol. En este
diagrama de fluje, el vapor que abandona la columna debe con
densarse casi en su totalidad para minimizar la carga en la
bomba de vacfo y una porcién de este condensado se retorna a
la columna como reflujo. Cabe seflalar que con regeneradores
a presisén atmosférica, es comin condensar s8lo la cantidad

de agua requerida para el reflujo.

El glicol reconcentrado (glicol pobre} pasa a un tan-
que acumulador, el cual alimenta a una bomba gque impulsa el
glicol a través de un intercambiador glicol pobre-glicol ri-

co {(donde se enfrfa) para alimentarlo al domo del absorbedor.

El grado de deshidratacidén gque puede obtenerse con

una solucién de glicol es dependiente primeremente del agua



155

que es eliminada de la solucién en el regenerador. Para re-
ducir el contenido de agua de las soluciones a un valor sin
utilizar temperaturas excesivamente elevadas, es comdn utili
zar regeneracion al vacfo como se mostrS en la descripcién
del proceso. Una segunda alternativa es emplear un vapor de
desorcidn inerte junto con el calor para regenerar la solu-
cién. El mismo gas natural desorbido se ha empleado para

plantas de deshidratacién.

) En las unidades de gas natural se aumenta una columna
de desorcidén de gas después del rehervidor. E1l rehervidor
se opera para producir aproximadamente 99% de TEG. Esta so-
lucién se alimenta a la columna donde se pone en contacto a
contracorriente con el gas de desorcién inerte seco para lo-
grar una concentracifn del 99.9% d= TEG. Existen grédficas
como la figura 5-4 que permiten estimar la cantidad de gas

de desorcién requerido para obtener una concentracién dada

de TEG regenerado.

® Velocidad de circulaci@n del glicol

La velocidad de circulacién del glicol dentro del ab-
sorbedor varfa de 2 a 5 gal de glicol/lb de agua a ser elimi
nada. Sin embargo, la cantidad de glicol a circularse depen
de de la concentracién de la solucién de glicol pobre y el
ntimero de platos en el absorbedor. Para esto existen grafi-

cas como las figuras 5-35, 5-36 y 5-37 que indican el efecto



de la velocidad de circulacién del glicol sobre la depresién
en el punto de rocfc a diferente nGmero de platos. Puede ob
servarse que el efecto que causa la velocidad de circulacién
sobre la depresifn en el punto de rocfo disminuye después de
cierto punto. Esto es importante desde el punto de vista
econfmico dc la unidad de glicol, ya que es proporcional a
la velocidad de circulacién del glicol; la mayorfa de las
unidades esténdar utilizan una velocidad de circulaci®n

igual a la mencionada anteriormente.

* Problemas de operacién
Los principales problemas de operacién presentados du

rante la deshidrataci6n del gas natural son los siguientes:

a) Espuma. Este problema posiblemente es el m&s co-
m@n. El glicol tiende a espumarse en virtud de su viscosi~
dad, esta tendencia es incrementada por los hidrocarburos
(particularmente los arom&ticos), la presencia de pequefias
partfculas s6lidas y contaminantes. Las pérdidas por espuma
pueden minimizarse por eliminadores de niebla; en la mayoria
de los casos se colocan dos en serie y en algu&os casos un
tercero representa alguna ventaja. Por otro lado, el lodo
de perforacién, corrosién de subproductos, productos de de-
gradacién del glicol facilitan la formacién de una espuma es

table y en consecuencia se recomienda el uso de filtros.

Por Gltimo, en casos extremos se requiere de un inhi-
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bidor de espuma como lo es el trioctilfosfato, el cual se
ahade al glicol para mantener una concentracién de 500 ppm.
Sin embargo, debe tenerse precaucién, dado que un exceso de

inhibidor puede llegar a ayudar a la formacién de espuma.

b) Corrosi6én. Los glicoles reaccionan con compues-
tos de azufre para formar productos indeseables de degrada-
ci6n, pudiéndose controlar con una buena filtracién y recu-
peracidn del glicol. Otra medida gque ayuda para la preven-
cién de corrosién es mantener el pH de la solucién de glicol
entre 6 y 9 por medio de materiales apropiados como bases
guimicas. También pueden agregarse inhibidores de corrosién,
los cuales cubren las superficies del material evitando asfi

la corrosié6n.

c) Separécién inadecuada antes del absorbedor, No
se puede llevar a cabo una deshidratacién eficiente si no se
coloca un separador efectivo para el gas de entrada, ya que
en caso de existir agua salada en el flujo provocard que se
adhiera en diferentes partes de los equipos. Por tanto, un
saparadcr efectivo debe eliminar entre otros, lodo de perfo-
racién, inhibidores de corrosién, suciedad de la tuberfa, sé

lidos, etc.

d) Enfriamiento inadecuado del glicol pobre. El gli

col pobre no debe tener una temperatura superior a 140°F; se
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prefiere en un rango de 125 -_130°F en grandes unidades don-
de la espuma y/o las pérdidas son importantes. Por lo tanto,
en varios procesos se adiciona un enfriador a la corriente

de glicol pobre, aparte del intercambiador convencional gli~
co pobre-glicol rico, siendo esta medida una acertada inver-

sidén.

5.1.3.4 ADSQORCION POR DESECANTES SOLIDOS
ACTIVADOS

Las unidades de adsorcidén son de suma importancia en
el tratamiento del gas, debido a que forman la base para los
procesos comerciales que eliminan vapor de agua, disolventes

organicos y otras impurezas en fase vapor.

En la adsorcidn, los materiales se concentran en la
superficie de un s6lido como resultade de las fuerzas exis-~
tentes en la misma superficie. Dado que la cantidad de mate
rial adsorbido estd relacionado directamenite con el &rea su-
perficial disponible para la adsorcién, los adsorbentes co-
merciales son generalmente materiales preparados para poseer
una gran &rea superficial por unidad de peso (ft2/lb). Las
particulas adsorbentes para el tratamiento del gas pueden
ser de formas irregulares o formas definidas como tabletas o
esferas. Estas parﬁiculas tienen la capacidad de concentrar
selectivamente las impurezas del gas en su superficie, mien-

tras que el gas purificado pasa a través del lecho.



159

La naturaleza de las fuerzas que mantienen ciertas mo
léculas en la superficie s6lida no se entiende todavfa per-
fectamente y por lo tanto se han propuesto numerosas teorfas
para explicar el fenémeno. La teoria m&s familiar es la des
crita por Langmuir, quien propone que las fuerzas actuando
en la adsorcién son similares en naturaleza a las involucra-
das en una reaccién gquimica. Se considera que existen si-
tios de valencia residual sobre la superficie de los crista-
les s6lidos. Cuando una molécula adsorbible de la fase ga-
seosa pasa a ocupar un sitio disponible, la molécula permane

cerd sobre la superficie en lugar de permanecer en el gas.

Cuando se inicia la adsorcién existe un gran nfimero
de sitios activos y el nlmero de moléculas que se adhiere ex
cede el nimero de moléculas que abandonan la superficie. Y
conforme la superficie se cubre, la probabilidad de una molé
cula en el gas para encontrar un sitio desocupado disminuye,
hasta que finalmente la velocidad de adherencia de las molé&-
culas es igual a la velocidad de abandono de las mismas so-
bre la superficie, lo cual representa la condicidn de equili
brio.

De acuerdo con la teoria de Langmuir, el material ad-
sorbido se mantiene sobre la superficie formando una finica
capa, aunque Se recohoce gue estas maléculas adsorbidas pue-

den tener campos de fuerzas cambiando de tal manera que pue-
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dan atraer mds moléculas para formar una segunda y tercera
capa. El mecanismo de adsorcién postulado por Langmuir re-
quiere que la cantidad en el equilibrio de un compuesto ad-
sorbido de un gas aumente con el incremento de la presién
del gas, pero a una velocidad continuamente decreciente, por
lo que las isotermas de equilibrio de esta forma son simila-

res a las isotermas de Langmuir.

Las fuerzas que mantienen las moléculas adsorbidas
sobre la superficie pueden ser bastante débiles, parecidas
a aquellas que causan que las moléculas se unan para formar
la fase liquida o demasiado fuertes como para gue el mate-
rial adsorbido no pueda eliminarse sin llevar a cabo un cam-
bio quimico. Aparentemenﬁe las fuerzas débiles o de Van Der
Waals son las responsables de la mayor parte del fenﬁmeno de
adsorcién, lo cual explica por gqué en general los compuestos
que poseen una presidn de vapor baja se adsorben en mayor

cantidad que los gases relativamente no condensables.

El tipo gquimico de adsorci6n denominado tambié&n qui-
misorcién, es de menor importancia en los procesos de adsor-—
cién industrial. Siendo un ejemplo de quimisorcién, la ad-
sorcién de oxfigeno sobre el carbdn a temperaturas por enci-
ma de 0°C. Y cuando se intenta desorber el oxigeno por ele

vaci6én de la temperatura, se libera en forma de 6xido de cax

bén.
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"Cuando un componente en fase vapor se concentra sobre
el s6lido por adherencia en su superficie, aunque la superfi
cie consista en el interior de microporos, el fenémenc se de
nomina adsorci6n. De otra forma, cuando ocurre penetracidn
en la estructura sélida o semisSlida y produce una soluci6n

s6lida, el fendmeno de denomina absorcién.

Aungue la adsorcién puede practicarse con varias com~
posiciones de sdliéos, la gran mayoria de adsorbentes de des
hidratacién se basan en alguna forma de silica, aldmina (in-
cluyendo bauxita) o ciertos Silicatosi(los llamados tamices

moleculares).

.

El gas debe pasarse a través de un lecho de material
adsorbente a una velocidad constante, con cafda de presibn y
otros requerimientos y bajo condiciones que permitan la

transferencia del material requerido.

El lecho llegard a estar cargado con la impureza y se
deberd descargar para eliminarse, reutilizarse o regenerarse
en el mismo lugar. Se utiliza calor o un vapor de desorcién

cuando la regeneracidén se lleva a cabo en el mismo lugar.

La mayorfia de las operaciones de adsorci6n utilizan
lechos fijos; sin embargo, también se han desarrollado proce
sos en donde se utilizan lechos flaidizados o movibles, los

cuales son de interés para plantas operando a baja presién y



gran capacidad. Oira innovacidn a los procesos es el uso de
la reducci6n en la presifn del sistema para eliminar el mate
rial adsorbido del lecho durante el ciclo de regeneracién.
Este proceso, llamado adsorci6n con cambio de presién, se
aplica solamente a operaciones en donde la adsorcién se lle-

va a cabo a altas presiones.

Por otra parte, existe un gran nfimero de materiales
s6lidos que eliminan el vapor de agua del gas; algunos lo ha
cen por reaccidén quimica, otros por la formacidén de compues-
tos hidratados y un tercer grupo por adsorcidnlcomo se des-
cribi6 anteriormente, el cual es de gran impbrtancia para
procesos comerciales de deshidratacifn de gas. Los adsorben

tes comunmente usados para la deshidratacién son:

a) S8flica gel

b} Gr&nulos de silica

c) Alamina activada

d) Esferas de gel aluminio
e) Bauxita activada

£f) Tamices moleculares

Las propiedades fisicas importantes para cada uno de
los desecantes tiIpicos se enlistan en la tabla 5-3 y en la
figura 5-38 se presentan datos de la capacidad de adsorcién

de agua en el equilibrio para diferentes adsorbentes sﬁlidos
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en funcién de su humedad relativa. A continuaci6n se dan al
gunos puntos de interé&s que se deben conocer de cada tipo de
adsorbente; para de esta manera tener un panorama de las li-

mitaciones y beneficios que proporcionan.

a) Silica gel

La sflica gel estd disponible comercialmente como ma-
terial en polvo o granular de varios rangos de tamano. Las
partfculas individuales tienen una apariencia vidriosa pare-
cida al cuarzo triturado. El material puede presentarse por
la f6rmula Sio2-nH20; se produce por la reaccifn gque se lle-
va a cabo con silicato de sodio y &cido sulfiirico, coagulan-
do la mezcla en hidrogel, lavando esta mezcla para eliminar
el sulfato de sodio y secando el hidrogel para producir el
adsorbente comercial. Ei producto final es altamente poro-

50, con poros de didmetro promedio de 4 x 10_7 cm.

Un andlisis quimico en base seca de la sflica-gel co-
mercial puede observarse en la tabla 5-4. La presi6n paf—
cial de¢ equilibrio del vapor de agua sobre silica-gel conte-
niendo varias concentraciones de agua adsorbida se muestra
en la figura 5-39. Esta figura est& basada en los datos re-
portados de Taylor~Hubard, extrapolados para cubrir el rango

faltante por medio de la relacién de Freundlich:

Ww=1xch 5,1-12
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donde:
W = concentracién del agua en la sflica-gel
C = concentracién o presién parcial del agua en la
fase gaseosa
K,n = constantes
En esta figura el contenido de agua residual de sfli-
ca-gel se incluye en el peso del desecante. Esta cantidad

de agua, la cual representa el 6% del peso del adsorbente,
puede eliminarse por calentamiento a 1750°F por 30 minutos,
pero no puede eliminarse a temperaturas convencionales de

regeneracién.

b} Esferas en base sflica (Mobil Sorbead)

El mobil sorbead es un material silicosec, s6lido y
quimicamente inerte en forma de esferas uniformes de didme-
tro promedio de 0.14 in. Las particulas son duras y trans-
ldcidas, aungue tienen un alto porcentaje de porosidad inter
na. La superficie de adsorcién del mobil sorbead es alrede-
dor de 3 millones de f£t2/lb. Su capacidad de adsorci6n en
base a una libra de material es esencialmente idéntica a la
s6lica gel convencicnal; sin embargo, debido a su mayor pe-
so por pie c@bico tiene mayor capacidad por unidad de volu-

men.

Debido a su forma esferoidal y su resistencia mecéni-



ca, Mobil Sorbead es mds resistente a la abrasi6n por agita-
ci6n que la sflica-gel convencional. Sin embargo, es suscep
tible a quebrarse si se pone en contacto con agua lfguida.
Para evitar su deterioro se recomienda un desecante buffer
para la porcién del lecho cercano a la entrada del gas; é&ste
puede ser cualguier desecante sélido gque no sea susceptible

al agua liquida.

c) Aldmina activada

La aldmina activada es esencialmente una forma de 6xi
do de aluminio amorfa, porosa y parcialmente hidratada conte
niendo pequefias cantidades de otros materiales. Un an&lisis
tipico de la aldmina activada se presenta en la tabla 5-5.
Las particulas de alGmina activada tienen una densidad glo-
bal de 52 lb/ft3. Y se sabe ademds que el volumen ocupado
por los poros en una particula de alimina es cerca del 51%,

1o cual indica el grado de porosidad.

d) Esferas de gel-allimina ({alfmina activada
ALCOA H-151)

Ezste material fue desarrollado por Aluminium Company
of America para obtener un material con mayor capacidad de
adsorci6n. La fabricacién de altimina tipo gel involucra el
mezclado de una solucién de aluminato de sodio con una solu-
cién de bicarbonato de sodio y acompahada por filtracibn, la

vado, secado v activacitén de la masa gelatinosa. La versién
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original del nuevo material fue tener una mayor capacidad de
adsorcidén para el agua comparada con la aldmina activada;
sin embargo, no resulté en forma granular debido a la ruptu-
ra de sus partfculas y para enfrentar, a la vez de perfeccio
nar, la apariencia y funcionamiento del producto se desarro-
116 un método para formar esferas de aldmina tipo gel, el
cual se ofrece actualmente en esferas de didmr~tro 1/4 y 1/8
in. Los datos de capacidad de adsorcién de agua para la ald
mina activada H-151 se presentan en la figura 5-38, junto
con datos de otros adsorbentes. Como puede verse, la capaci
dad de equilibrio de la alGmina tipo gel es intermedia entre

la altmina activada y la sflica=-gel.

e) Bauxita activada

La bauxita activada usada para la deshidratacién se
presenta generalmente como grdnulos duros de color café-roji
zo. Este material se hace por calentamiento bajo condicio-
nes controladas de la bauxita natural para vaporizar el agua
de la aldmina hidratada, ya que el principal componente del
mineral de bauxita es el trihidrato de aluminio. Después de
la activacién, la bauxita activada tipica (Florite) tiene la
composici6n dada en la tabla 5-6. La principal ventaja de
la bauxita activada es su bajo costo comparado con los dese-~
cantes sintéticos; tiene ademds la ventaja de resistir la

ruptura en presencia de agua liquida y a pesar de su bajo
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costo es capaz de producir puntos de rocfo extremadamente ba
jos. Su principal desventaja es su menor capacidad de adsor

cidén de agua que los otros desecarites.

£) fTamices moleculares

Aunque los adsorbentes de tamices moleculares se cono
cen desde hace varios afos, este tipo de material no llegd a
ser de importancia comercial hasta la introducci6én de tami-
ces moleculares sintéticos por Union Carbide Corporation en
1954. Los tamices moleculares difieren de los adsorbentes
convencionales primeramente por su capacidad para adsorber
pequeilas moléculas y excluir otras de mayor tamafic, de mane-
ra que puede llevarse a cabo la separaci6én basada en la dife
rencia de tamano a nivel molecular. Poseen una‘pfopiedad
adicional, que es la relativa alta capacidad de adsdrcién a
bajas concentraciones de material a ser adsorbido y tienen
ademds una gran afinidad por compuestos de tipo polar. Los
tamices moleculares comerciales son aluminosilicatos crista-
linos de calcio, sodio y potasio, los cuales se activan por
calentamiento. Los cristales tienen ﬁna estructura cuibica
que no se deforma por el calor, de manera que la activacién
proporciona una red geomé€trica de cavidades conectadas me-~
diante poros. Los poros son de dimensiones moleculares, en
el rango de 12 a 50 billonésimas de una pulgada de didmetro

v es lo que causa la accién de tamizado de estos materiales.
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Las propiedades de cinco tipos de tamices moleculares
ofrecidos por la Union Carbide Coiporation se enlistas en la
tabla 5-7. Todos estos tamices son excelentes desecantes
para gas; sin embargo, como se indica en la tabla, bajo cier
tas condiciones especificas se prefieren ciertos tipos de ta
mices por sus propiedades especiales. Por ejemplo, los ti-
pos AW-300 y AW-500 se utilizan para deshidratacién, requi-
riendo resistencia a componentes &dcidos contenidos en el

flufdo a tratarse.

Una de las principales aplicaciones de los tamices mo
leculares es el secado del gas natural antes del procesamien
to criogénico, donde se requieren bajos puntos de rocio; tam
bién se utiliza para la extraccién criogénica de helio y la

recuperacién de etanoc a partir del gas natural.

Aungue los tamices moleculares son mds caros que

otros adsorbentes, ofrecen las siguientes ventajas:

®* Proporcionan una buena capacidad con gases de baja
humedad relativa

®* Son aplicables a gases de temperatura elevada

* Pueden utilizarse para adsorber agua selectivamen-
te

* Pueden utilizarse para eliminar impurezas seleccio

nadas
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®* Pueden utilizarse para secado adiab&tico
® Proporcionan puntos de rocfo extremadamente bajos

®* No son danados por el agua lfguida

La capacidad de adsorci6n de agua en el equilibrio a
25°C del tamiz molecular tipo 5A se presenta en la figura
5-38 junto con las curvas da otros adsorbentes. El1 efecto
de la temperatura en la capacidad de adsorcifn en el equili-
brio del tamiz molecular tipo 5A, alfimina activada y sflica
gel'pueden observarse en la figura 5-40 para una presién par
cial del agua de 10 mm. Estos datos muestran, por ejemplo,
que a 200°F el tamiz molecular posee una capacidad de adsor-
cién de agua de 15% en peso, mientras que los otros adsorben

tes presentan una capacidad despreciable a esa temperatura.

La extremada eficiencia de secado del tamiz molecular
los hace ftiles en lechos adaptados en conjunto con desecan-
tes de sflica gel o alfimina. En este tipo de instalacién,
un lecho se coloca por debajo del adsorbente convencional
para eliminar las Gltimas trazas de humedad del flujo de gas;:
dejando gue el primer lecho adsorba la mayor cantidad de hu=~
medad, produciendo de esta manera menores puntos de rocio

del gas.

®* pProceso de deshidratacién con desecante s&lido

En su forma mds simple, una planta para eliminar el
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vapor de agua de gases por adsorci6n consiste de dos tanques
llenos de desecante granular, junto con suficiente equipo au
xiliar de manera que un lecho desecante puede regenerarse
mientras el otro se utiliza para llevar a cabo la deshidra-
taci6bn. La regeneracién se completa, pasando gas caliente a
través del lecho. Cuande el primer lecho se gasta, el segun
do completamente regenerado lleva a cabo la deshidratacidn
cambiando el f£lujo principal de gas hGmedo mediante un siste
ma de v&dlvulas apropiadeo. El cicle completo se repite perif
dicamente de manera que el proceso es en efecto continuo en

referencia a la deshidrataci6n del gas.

Un diagrama de flujo tfpico para una planta d= deshi-
dratacién de gas natural a elevada presifn se muestra en la
figura 5-41. La operacién b&sica de la unidad de deshidrata
cién con adsorbente s6lido es la torre gue se encuentra en

servicio durante el ciclo de operacién.

El gas hGmedo entra a la torre por la parte superior
y fluye hacia abajo a través del desecante s6lido cuando se
lleva a cabo el ciclo de adsorcién; inmediatamente al entrar
a la torre el vapor de agua se adsorbe primeroc en una capa
del lecho cerca de la entrada y el gas deshidratado pasa a
través del resto del lecho en donde se lleva a cabo un seca
do adicicnal. Conforme esta capa de adsorbente se va satu-

rando con vapor de agua a las condiciones del gas alimenta-
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do, la zona de adsorcidén avanza hacia abajo. Cuando esta on
da de adsorcibn llega a la salida, el contenido de agua del
gas producto se incrementa rédpidamente, significando que se
ha alcanzado el llamado "break-point" para tales condiciones

de operacidén.

La adsorcién del agua trae en consecuencia la genera-
cibn de calor en la zona de adsorcibn activa. Este calor se
.1ibera dentro de las particulas adsorbentes, comc resultado
de la condensacidn del agua y del mojado del adsorbente. Si
no egiste un serpentf{n de enfriamiento en el lecho, el calor
se transfiere al flujo de gas en la zona de adsorcifn activa.
Al abandonar esta zona, el gas caliente se encuentra con el
adsorbente frio y por lo tanto se lleva a cabo la transferen
cia de caler en sentido inverso, lo gque ocasiona el calenta-
miento del lecho por debajo dé la zona de adsorci6n y el flu
jo de gas es re-enfriado, emergiendo a la vez del lecho lige
ramente mds caliente que a la entrada. La onda de alta tem-
peratura registrada en el lecho avanza conforme avanza la on
da de adsorcifn, de manera que la temperatura del gas de sa-
lida comienza a elevarse antes de gue ocurra el "break point"

de deshidratacidn.

Por otro lado, el calor generado en adsorbedores adia
b&ticos no solamente incrementa la temperatura del lecho y

del gas sino gue también disminuye la capacidad de operaci6n
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como resultado del efecto de la temperatura sobre el equili-
brio. Cuando se colocan serpenti.es de enfriamiento dentro

del lecho adscorbente para climinar el calor generado, se ob-
tiene una operacién isotérmica, con un incrementc en la capa
cidad; sin embargo, el costo de este tipo de construccién ra
ra vez se justifica, siendo més prdctico disenar un lecho

de grandes dimensiones y operaciones adiabdticas.

Por Gltimo, el incremento en la velocidad del gas dis
minuye la capacidad del lecho desecante; pero si éste se ha-
ce mds profundo para compensar la velocidad del gas, puede

incrementarse la capacidad.

Una vez gque se alcanza el "break-point", se finaliza
con la etapa de deshidratacién y la torre queda lista para

llevar a cabo su etapa de regeneracidn.

‘La regeneracién (o activacién) de los desecantes se
basa en el hecho de que las capacidaces de todos ellos dis-
minuyen con el incremento de la temperatura. Usualmente se
emplea un gas de desorcifn para arrastrar el vapor de agua
liberada del lecho y para reducir la presidén parcial del va
por de agua en el gas al minimo posible durante la regenera
cién. En el arreglo mostrado, el gas de regeneracifn se to
ma del flujo de gas htimedo antes de una v§1Vula reductora

de presién para permitir su flujo a través del calentador,
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la torre, el enfriador y el separador para regresarlo dentro
del flujo de gas himedo del cual fue extrafdo. En el calen-
tador se eleva la temperatura del gas de desorcidn a 450°F
por medio de vapor; a esta temperatura, el agua estd comple-
tamente en estado gaseoso y posee energfia suficiente para su
ministrar el calor latente de vaporizacién del agua adsorbi-
da y elevar la temperatura del lecho mismo. La direccidén de
flujo del gas de regeneracién es en sentido inverso al del
gas hGmedo de manera que el gas de regeneracién entra por la
parté inferior del lecho. La regeoneracidn termina cuando la
temperatura del gas de salida aumenta hasta cerca de la tem-
peratura del gas de entrada lo cual hace gue el vapor alimen
tado al calentador se corte y el flujo de gas frio de regene
racién extraido de fa corriente principal se utilice ahora
para enfriar el lecho regenerado; en este sentido, la direc-
cién del flujo del gas es descendente para gue cualguier can
tidad de agua depositada por el gas de enfriamiento quede re
tenida en la parte superior del lecho para evitar que el gas
producto pueda arrastrarla. El gas de regeneracidén conte-
niendo el agua adsorbida en el lecho se pasa por un enfria-
dor-condensador en donde se disminuye la temperatura para
provocar que la mayor cantidad de agua recogida se elimine
en el separador siguiente, para después incorporar esta co-

rriente extrafda a la corriente principal del gas hfimedo.
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En la tabla 5-8 se observa la posicién de las vdlvu-
las cuando se lleva a cabo la parte del proceso de regenera-
cién del lecho y enfriamiento del mismo, para aclarar lo ex-

.

plicado anteriormente.

Por @4ltimo, cabe senalar que debe permitirse el tiem-
po suficiente para gque se complete la regeneracién y enfria-
miento de una torre, mientras la otra se encuentra en servi-
cio; sin embargo, el reguerimiento de tiempo para dicha rege
neracién puede variarse mediante el ajuste en la cantidad y
temperatura del flujo de gas de regeneracién. En general,
el ciclo de regeneraciér. se establece en base a los esguemas

laborales de operacién, resultando de 8, 12, 16 y 24 horas.

Por otra parte, debe fenerse en cuenta que la vida
efectiva de los desecantes varfa de acuerdo a su uso. Bajo
condiciones de operacidn cuidadosas, puede durar hasta cua-
tro afios, pero los inhibidores de corrosién, glicoles, acei-
tes de lubricacién y otros contaminantes ocasionan gue la vi
da Gtil del desecante sea menor. Estos contaminantes se ad-
hieren a la superficie del desecante y no puede eliminarse
durante el ciclo de regeneracidén. El sulfuro de hidré&genc
puede envenenar los grénulos y reducir su efectividad. Ade-
mds, en presencia de oxigeno, puede este mismo desecante ac

tuar como catalizador, oxidando el sulfuro de hidr&geno a
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azufre elemental el cual se deposita en las partfculas; pu-
diendo presentar taponamiento en el condensador debido a que
algo de este azufre se vaporiza durante la etapa de regenera
¢ién. Por consiguiente, se recomienda utilizar tamices mole
culares especiales, resistentes al dcido para flujos de gas

conteniendo altas concentraciones de st A% COZ'

Cuando se utiliza bauxita (conteniendo Gxido de fie-
rro) como desecante de un flujo de gas, el cual contiene H,8,
el 6xido de fierro reacciona con el sulfuro de hidrSgeno pa-
ra férmar el sulfuro de fierro, cémbiando é€ste las caracte-
risticas de la bauxita, desactivdndola y desintegréandola.

5.1.3.5 METODO POR DISMINUCION EN EL PUNTO

DE ROCIO -

En los inicios de la industria petrolera, la produc-
cibén de pozos se descargaba directamente en tanques, que no
eran geparadores. La separaci6n de gas del petr6lec y de
éste del agua se llevaba a cabo en estos tanques, pero se re
guerfa de demasiadc tiempo, a la vez gue resultaba peligroso,
ya ¢gue se& acarreaban grandes cantidades de condensados en
forma de niebla junto con el gas para descargarlo en la at-
mésfera cuando el gas se ventea. Por consiguiente, se desa-
rrollaron los separadores para reducir el peligro de fuego y

conservar al mismo tiempo los condensados y el gas.

Una manera de lograr la separacib6n de los condensados,
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e¢s llevar a cabe la separaci6én a baja temperatura, la cual
se utiliza para manejar la produccién de gas de los pozos a
alta presi6n para producir condensados muy ligeros. El pro-
ceso utiliza el efecto de expander un gas de alta presién a
través de un estrangulador especial para obtener un enfria-
miento del mismo gas. Posiblemente este m&todo sea el méds
eficiente para manejar gases de alta presién con condensados
en el cabezal, ya que funciona por debajo de la temperatura

de formacién de hidratos.

El flujo de produccién abandona el cabezal del pozo vy
pasa a través de un calentador, dependiendo de la temperatu-
ra de la corriente. 8Si el flujo de produccién posee sufi-
ciente temperatura para fundir cualquier hidrato que pueda
formarse en el interior del separador no se necesita el ca-
lentador mencionado. El flujo pasa después a través de un
serpentin (fig. 5-42) localizado en la parte inferior del se
parador y el cual se encuentra sumergido en los condensados
del gas. El flujo de produccién abandona el serpentin y pa-
sa a través de un intercambiador de calor gas—-gas, donde se
enfrfa ligeramente. Después pasa a un tanque separador
(knock—-out-drum) de alta presién en donde se elimina el agua

lfquida del flujo y se descarga.

Una vez que deja el separador anterior, el flujo de

alta presifn se dirige a un estrangulador ajustapble. Des-
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pu&s de salir del estrangulador se expande dentro del separa
dor de baja temperatura, encima de los condensados del mismo
gas. La expansién causa el efecto de enfriamiento que es ng
cesario para disminuir la temperatura en la c&mara de separa

cifn.

El flujo de gas seco sale del separador y fluye hacia
el intercambiador de calor gas-gas, donde se calienta por el
filujo de gas de alta presién gque abandona el serpentin y el
cual todavfa mantiene su temperatura algo elevada. Por dlti
mo, el gas seco pasa del intercambiador de calor al sistema
de tuberfas del gas, controlado por una valvula de tres vias,
la cual fesponde a la variaciﬁn de la temperatura del flujo
de gas de alta presién que sale del separador de alta pre-

sién.

Tanto el condensado como el agua se acumulan en la
parte inferior del separador y fluyen posteriormente hacia
un recipiente de baja presién, en donde por un lado se elimi
na ¢l agua por un sistema de control de nivel y por otro se
separan los condensados, los cuales se envian a almaceunaliich
to o estabilizacién y los gases se ventean o se envian a un
sistema de tuberfas de baja presidn.

Existe una alternativa del procesoc anterior (figqg,
5-43) donde se utiliza la inyeccién de un inhibidor para la

formaci6én de hidratos. Esta alternativa sigue el mismo prin
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cipio de enfriamiento por expansidn del gas, excepto en gque
se elimina el serpentin del separador de baja temperatura y
se requiere de un regenerador para separar el agua del inhi-
bidor, el cual se reutiliza. En consecuencia, por una parte
se requiere también de energia calorfifica para operar el re-
generador y por otra se tiene la desventaja de las constan-
tes pérdidas del inhibidor localizadas en el regenerador, en
el flujo de gas y en el condensado. En algunas instalacio-
nes se inyecta el glicol en el cabezal del pozo o antes del
separador de baja temperatura a la entrada. Sin embargo, es
te volumen puede reducirse si se utiliza un tanque separador
antes del sistema de inyeccién de glicol, pero también debe
tomarse en cuenta gue no en toaas las instalaciones puede

adaptarse este separador.

5.1.3,6 METODO POR REFRIGERACION-COMPRESION

Otra manera de lograr la separacidén de condensados
del gas natural, es utilizar la refrigeracién mecé&nica, la
cual tiene como objetivo disminuir la temperatura del gas na
tural a un punto en donde ciertas substancias condensan, me-

diante el empleo de un lfquido refrigerante.

En la seccién de refrigeracién de la figura 5-44 se
muestra el ciclo de refrigeracién bésico, el cual se emplea
para compresién de vapor en una etapa. Los cuatro componen-

tes bdsicos en el sistema son el compresor, ¢l condensador,
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la valvula de expansi6n y el evaporador (o enfriador).

Conforme el refrigerante liquido fluye a través del
evaporador, absorbé calor gque le cede el flufdo que va a en-
friarse provocando la vaporizacidén del lfguido refrigerante.
El vapor de baja presifn se comprime, como paso siguiente, a
un punto donde el vapor sobrecalentado pueda condensarse por
medios de enfriamiento convencionales (agua). Posteriormen-
te, el vapor fluye a un condensador donde el gas se licfia.
En seguida el refrigerante licuado pasa a una valvula Ge ex-
pansi6én donde se reduce su presién y temperatura a las condi
ciones de operacién del evaporador, terminando de esta mane-

ra el ciclo de refrigeracién.

Como puede observarse en la figura, el gas natural re
cibe la inyeccién de un inhibidor antes de entrar a un inter
cambiador de calor gas-gas donde se enfrfa ligeramente, para
pasar inmediatamente después al enfriador, donde se pone en
contacto con el ligquido refrigerante, causando una disminu-
cifn en su temperatura y provocando por consiguiente la con-
densacisén de agua e hidrocarburos ligeros. . Posteriormentao.
el gas pasa a un separador de glicol-condensados-gas; los
condensados se envian a estabilizacién u otra etapa de sepa-
racién y la solucién de glicol-agua (glicol rico) pasa a la
seccién de regeneracidn del inhibidor, en tanto que el mismo

gas sirve para enfriar la corriente de gas natural en la en-
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trada y de ahf se envia al sistema de tuberfas apropiado.

5.1.4 Comparacién de mé&todos de deshidratacién

Como se ha visto anteriormente, existen varios proce-
sos comerciales para eliminar el vapor de agua de las co-
rrientes gaseosas, los cuales se pueden clasificar de la si-

guiente manera:

® Adsorcién con desecantes sélidos
e Absorcién por liquidos higroscdpicos

® Compresién y refrigeracién

Los dos primeros métodos tienen aplicacién a gran es-
cala, mientras que el tercero, debido a la gran cantidad de
equipo que utiliza, resulta costoso y €s por eso que s6lo es

usado en pequena escala.

®* Adsorcién con desecantes s6lidos
Entre las principales ventajas de estos procesos se

encuantran:

aj La capacidad de lograr altos grados de deshidrata-
ci6n (puntos de rocfo de -75°C).

b) La simplificidad en el disefio y operacifn de las
unidades.

c) La relativa ausencia de problemas de corrosién y
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formacién de espuma.

Entre los principales inconvenientes, se encuentran:

aj)

b)

c)

d)

Alto costo inicial.

Posibilidad de envenenamiento por arrastre de con-
densados en el gas a deshidratar, debido a que los
adsorbentes mencionados, a excepcifn de los tami-
ces moleculares, tienden a adsorber los hidrocarbu
ros pesados, los cuales son diffciles de remover
durante la regeneracién.

La cafda de presi6n generalmente es alta comparada
con los sistemas de absorcién por lfquidos higros-
cSpicos. ‘

Los requerimientos de energfa sun relativamente

altos y se requiere enfriamiento.

Asimismo, estos desecantes sSlidos pueden ser regene-

neracién.

rados o reactivados en el sitio donde se utilizan, de manera

que puedan ser usados para varios ciclos de adsorcién y rege

Para que el flujo de gas sea continuo se regquie-

ren al menos dos lechos de adsorbente operadas por ciclos
donde durante un intervalo de tiempo uno de los lechos fun-
ciona como adsorbedor mientras gue el otro sSe encuentra en
regeneracidén. Al final del ciclo se invierten las funciones,

y asi sucesivamente,
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®* Absorci&n por lfquidos higroscSpicos
Los liquidos mds ampliamente usados para la deshidra-
tacidn del gas natural son los llamados glicoles; los facto-

res uee han conducido al constante uso de estos son:

a) Alta higroscopicidad.

b) Excelente estabilidad a la descomposici6n quimica
y térmica.

c} Bajas presiones de vapor.

d) Disponibilidad y costo modecrado.

Dentro de estos lfguidos, la absorcién con dietilen-
glicol presenta como ventaja sobre el trietilenglicol un me-
nor costo, sin embargo, para efectos de depresién del punto
de rocfo, las pérdidas por arrastre y por vaporizacién son
mayores que con el trietilenglicol y se requiere instalar un
sistema de regeneracidén con vacfo o arracstre con gas lnerte
para lograr la reconcentracién necesaria.

En resumen, de entre todos los procesos vistos, los
que resultan mds atractivos para su empleo como deshidratado

res del gas natural son:

a) Los tamices moleculares

b) La absorcién con glicoles

AGn cuando cualguiera de los dos funciona, el dltimo

de estos ofrece una menor cafda de presidn, con €l consecuen
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te ahorro de energfa al pasar el gas al sistema de compre-—
sién, por otro lado, el consumo de energfa calorffica del
proceso es menor y ho se requiere ningtn equipo de enfria-
miento, sin embargo, existe una desventaja relativa en la
utilizacién del proceso de trietilenglicol y consiste en pro

piciar una mayor tendencia a la corrosién.

La principal ventaj)a del proceso con tamices molecula
res, es el alto grado de deshidrataci6n, lo cual en algunos
casos se puede consgiderar innecesario, debido a que muchas
veces las condiciones de humedad a las que se debe encontrar
el gas para su envio por gasoducto o por buques—tangue no
son tan rigurosas. BAhora bien, ¢cudl es el mejor de todos
estos procesos? Esta es una pregunta que generalmente haré
aquella persona que esté interesada en deshidratar un gas

gque pueda ocasionar problemas como los ya contemplados.

Se puede decir que la respuesta estari dada al consi-~

derar los siguientes puntos:

a) Composici6én del gas a deshidratar.

b} Cantidad de agua contenida en el gas.

c) Porcentaje de agua a eliminar.

d) Volumen de¢ gas a deshidratar.

e) Localizacién del lugar en donde se va a deshidra-

tar el gas.

F) Condiciones atmosféricas de los lugares que vaya a
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recorrer el gasoducto o los buques=-tanque.

g) Disponibilidad y costo del material o equipo des-
hidratador.

h}) Inversién inicial.

i) Necesidad de mantenimiento.

A continuaci6n se hace un breve andlisis de los pun-

tos mencionados.

a) La composicién del gas que se va a deshidratar in-
dicard qué clase de compuestos se tienen en la mezcla, y de
acuerdo a lo¢ visto anteriormente, cudles pueden formar hidra
tos que obstruyan la tuberfia, o aquellos gue puedan formar
soluciones corrosivas. Un andlisis de esta naturaleza pro-
porcionarsi los datos necesarios para calcular la temperatura
a la cual deberd estar el gas y qué clase de instrumentacién

Yy equipo dard las condiciones deseadas.

b) y c¢) Es muy importante determinar la cantidad de
agua contenida en el gas y el porcentaje que se eliminard de
ésta, debido a que como ya se mencion§ anteriormente, no
siempre se requerird la eliminacidén total del agua; esto se

entenderd mejor con el siguiente ejemplo:

Se tiene un gas natural conteniendo un porcentaje de
agua del 0.3% en mol: debido a su composicidn se puede trans
portar hasta su destino con un contenido midximo de agua del

0.01% en mol, sin que esto propicie la formacién de hidratos,
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Una manera de obtener el gas a la composicién especi-
ficada puede ser la de tomar una parte de la corriente de en
trada del gas y deshidratarla totalmente, mientras que el
resto de la corriente de entrada es enviada por una corrien-
te de derivaci6én sin deshidratarla, uniéndose posteriormente
a la corriente deshidratada, obteniéndose asi una mezcla con

'
un porcentaje de agua igual al reguerido para su transporta-
cién.

Este método proporcionard un ahorro tanto en la ener-
gia necesaria para hacer pasar dnicamente una parte de la co
rriente de gas, asf como también un ahorro en la cantidad de

agente deshidratador.

Otro método podrfa ser la utilizaci6én de un agente
que proporcione un grado de deshidratacién igual al deseado,
como podrfa ser un agente desecante sélido como los ya cita-
dos.

d; La cantidad de gas a deshidratar va a ser una par-
te muy importante dentro de la eleccibn del método de deshi-
dratacién, debido a que de acuerdo al flujo de gas que se va
ya a manejar se tendr& que elegir aquel proceso que propor-

cione ¢l grado de deshidratacién deseado, manejando un flujo

constante.
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e) La localizacién del lugar a donde se va a deshidra

tar el gas se puede clasificar en dos tipos:

EN TIERRA. Se debe recordar que el colocar un equipo
en tierra no representa mayor problema en lo que se refiere
a espacio y disponibilidad de servicios, tales como equipo
de enfriamiento y calentamiento, ya que se puede decir que

hasta cierto punto estos son ilimitados.

EN MAR. Se puede decir que las condiciones antes men
cionadas se reducen grandemente, siendo en algunas ocasiones
criticas debido a que en una plataforma, que en este caso de
berd ser de compresién, el espacio con el que se cuenta es
limitado, asf como lo son también el peso del equipo a utili

zar y los servicios gque se pudieran requerir.

Es por esto que la ubicacién del equipo de deshidrata
ci6n del gas es un factor que pesard mucho en la eleccién
del procesc y afin cuando el elegido proporcione las condicio
nes de deshidratacién 6ptimas, la elecciébn la dar& aquel
equipo que mejor se adapte a las necesidades del lugar en

donde se va a colocar.

f) Las condiciones atmosféricas de los lugares que va
a recorrer el gasoducto o el buque-tanque determinar&n los
peligros que pudieran presentarse de rechidratacién o de con-

densacidn, en caso de llevar un cierto porcentaje de agua,
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debido a los cambios de presibfn y temperatura principalmen-

te.

g) TLa disponibilidad y el costo del material o equipo
deshidratador pueden ser en algunos casos los puntos gque de-
terminen la utilizacién de un método, debido a gque dependerd
del presupuesto que se tenga para la compra del equipo reque
ride y por otro lado intervendr& el tipo de disponibilidad
gue se tenga en el drea donde se le va a utilizar, es decir,
si se fabrica en el pais, o hay gque importarlo, si la paten-

te del proceso es nacional o también hay que importarla, etc.
h) La inversién inicial junto con las necesidades de

deshidratacién determinardn el tipo de equipo requerido y si
éste cae dentro de las necesidades y posibilidades del com-
prador.

i) Las necesidades de mantenimiento de un equipo for-
man una parte importante de los criterios de seleccidn, debi
do a que dependiendo del tipo de proceso serd el espacio re-
querido para la limpieza tanto interna como externa del equi

po, cambic de sus partes, periodo de tiempo entre cada lim-

pieza, etc,
5.2 ENDULZAMIENTO DEL GAS NATURAL

El propSsito original en el endulzamiento del gas na-
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tural fue eliminar componentes indeseables, como lo son los
compuestos de azufre y bi6éxido de carbono, para obtener un
gas de alta calidad comercial, utilizd&ndolo como combusti-

ble.

Hoy en dfa la razén de tratar el gas natural por un
lado, es la alta facilidad de corrosién que presentan el bid
xido de carbono y el sulfuro de hidr6geno, principalmente
cuando se encuentran en presencia de vapor de agua, atacando
de esta manera las lfineas, accesoriocs y equipos destinados a

su manejo.

Por otro lado, es la necesidad de controlar la emi-
sién de bif6xido de carbono y sulfuro de hidr6geno a la atmés
fera, evitando el desorden ecqlégicb y la posible creacién
de una atm6sfera altamente téxica que cada uno origina res-

pectivamente.

4
Y finalmente, como consecuencia del nunto anterior,
se hizo necesaria la bisqueda de diferentes alternativas gque
proporcionaran el aprovechamiento de estos dos constituyen-
tes, entre otros, del gas natural, a la vez que resultaran
comercialmente atractivas. Actualmente se ha despertado
gran interés en obtener a partir del gas natural elementos
como el azufre, el helio, el etanc y el hiéxido de carbono

para una gran diversidad de usos industriales.
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En la tabla 5-9 pueden apreciarse las diferentes for-
mas existentes para eliminar el sulfuro de hidr6geno y bidxi
do de carbono; sin embargo, no debe pasar desapercibida la
presencia de sulfuro de carbonilo (COS), disulfuro de carbo-
no (CSZ), dcido cianhfdrico (HICN)}, mercaptanos (R-SH) y de-
mas compuestos gue pueden bajo ciertas condiciones influir

en la operacién del endulzamiento del gas natural.

5.2.1 Procesos por oxidacién

5.2.1.1 PROCESOS EN SECO PARA ELIMINAR
COMPGOGNENTES DE AZUFRE

El proceso en seco de oxidacién a azufre es un proce-
so selectivo de los compuestos de azufre y otros agentes oxi
dables y no tienen efecto sobre las impurezas gue no sufren
oxidacidén a las condiciones de operacién. Este tipo de pro-
ceso se emplea en gran escala en el tratamiento del gas natu
ral, especialmente en casos donde el contenido de azufre es

bajo y se requiere una pureza elevada.

OHuimicamente, la eliminacién de compuestos de azufre
del gas por medio de oxiducién es bastante simple y puede

simbolizarse por las siguientes reacciones:

HZS + 1/2 02 HZO + S
st + 3/2 02 ——— H20 + 502
802 + 1/2 O2 ——*~-SOB
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2H,S + SO, ——— 2H,0 + 25

2

Sin embargo, las velocidades de estas reacciones son
lentas a temperatura ambiente para utilizarse como proceso
de desulfurizacibn practico, pero puede aumentarse esta ve-
locidad por el incremento de la temperatura, de preferencia
en presencia de un catalizador o por el empleo de un trans-
portador de oxfgeno intermedio, que reaccione fécilmente.con

los compuestos de azufre a temperatura ambiente.

* Proceso de 6xido de fierro \

Este proceso es uno de los mids viejos, empleados para
eliminar del gas compuestos de azufre indeseables. A media-
dos del siglo XIX, se introdujo en Inglaterra el proceso de
6xido de fierro para reemplazar un proceso de purificacién

himedo utilizando hidréxido de calcio como agente activo.

La primera instalacién utilizé la forma mls simple
del proceso de caja-seca (dry-box). En esta forma del proce
so, el sulfuro de hidrégeno se elimina completamente por la
reacci6n con el 6xido férrico hidratado, formando el sulfuro
férrico. La exposicién de éste con el oxfgeno del aire oca-
siona la oxidacién del sulfuro férrico a azufre elemental y
6xido férrico, el cual es reutilizado subsecuentemente. Es-
te ciclo puede repetirse varias veces has*a que el azufre

elemental cubre la mayor parte de la superficie del Qxido Y
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llena la mayorfa de los intersticios entre las particulas
del mismo, causando la pérdida de actividad del material de
purificacién y el aumento en la cafida de presién en el lecho.
Después se debe eliminar el azufre formado para iniciar el

ciclo.

Mds tarde se determiné que resultaba un proceso mucho
mds econémico y simple cuando se regeneraba "in situ" por me
dico de la adicidén de aire u oxfgeno a la corriente de gas an
tes de iniciar el proceso. Otro métodoe "in situ" para la re
gene}acidn, consiste en circular un gas que contiene oxfgeno,
después gque el material de 6xido ha sido ensuciado con el
gas a tratar. La primera ventaja de estos procesos es el
gran ahorro en la mano de obra para descargar y cargar los
purificadores y la obtencién de mayor cantidad de azufre an-

tes de que sea necesaria la eliminacién del 6xido.

Los procesos de purificacién por medio de 6xido de
fierro tienen gran aplicacién en el tratamiento de gases,
cuando se requiere eliminacién completa del sulfuro de hidrg
geno. OLra consideracién que favorece el usc de czte procc-
so es5 la baja caida de presi6n permisible en el paso de puri
ficacién. Y finalmente, el gas contiene en algunas ocasio-
nes impurezas, las cuales reaccionan irreversiblemente con
las soluciones utilizadas en los procesos de purificacién 11

guidos, haciendo por tanto esos métodos incosteables,



S 192

Por otro lado, una vez que se completa la carga, el
azufre puede recuperarse ya sea quemdndolo y utilizédndolo
subsecuentemente como biéxido de azufre en la fabricacidn
del dcido sulfdrico o extrayéndolo por medio de un disclven-
te selectivo como el disulfuro de carbono, percloroetileno,
tolueno, etc., y recuperarlo posteriormente por cristaliza-

cibn o por destilaci6én del disoclvente.

El proceso qufmico que se verifica en este tipo de

proceso puede representarse por las siguientes ecuaciones:

2 Fe203 + 6 H2S — 2 Fezs3 + 6 HZO
2 Fezs3 + 3 O2 — 2 Fe203 + 6 S
6 st + 3 O2 —_ 6 HZO + 6 S

Estas ecuaciones representan un mecanismo simplifica-
do, que dependiendo de las condiciones de operacién, pueden
llevarse a cabo un gran nimero de reacciones laterales. Las
variables que influyen en el mecanismo de reaccidén son la
temperatura, el contenido de agua y el pH del material de pu

rificaci6n.

Existen varias formas de 6xido férrico, pero s6lo dos
son (Gtiles como materiales de purificacién, los cuales son:
el 2Pe203' H,0 y yFe,04" H,0. Estas dos formas reaccionan
fdcilmente con el sulfuro férrico, el cual se reoxida a una
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forma activa de 6xido férrico. El ciclo se lleva a efecto a
temperaturas de 100°F en medio alcalino. A temperaturas
arriba de 120°F y en medio neutro o &dcido, el sulfuro férri-
co pierde agua y se obtiene una mezcla de FeS, vy Feasg,_los
cuales no pueden reconvertirse a 6xido férrico hidratado, si
no que se oxidan lentamente a sulfato ferrosoc y polisulfuros;

los gque no son (tiles en la eliminacién del H2S.

Los 6xidos de fierroc empleados como materiales de pu-
rificacitn de gas se clasifican en 6xidos no-mezclados y mez
clados. Los éxidos no-mezclados consisten esencialmente de
6xido fé&rrico hidratade puro, conteniendo agua y en algqunos
casos materiales fibrosos existentes en el mineral de fierro

natural. Los &xidos mezclados, de otra manera son prepara-

dos artificialmente, soportando el 6xido finamente dividido

en medios como viruta de madera o material granulado, de ma-

nera que se obtenga una gran drea superficial. La ventaja

de este tipo de 6xido es que la densidad global, el conteni-
do de 6xido férrico, la humedad y el pH de los materiales
pueden controlarse mejor gue los 6xidos no-mezcladus. Adi-

cionalmente, los &6xidos mezclados tienen menor tendencia a

apelmazarse, permitiendo el libre paso del gas y puede obte-
nerse mayor carga final de azufre.

Descripcidn del proceso. En la figura 5-45 se obser-

va un diagrama de flujo b&sico para los procesos de purifica
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cién con 6xido de fierro. Actualmente existen varias modifi
caciones, las cuales pueden dividirse en las siguientes cate

gorfas:

a) Purificadores de caja convencionales
b) Purificadores de caja profunda

c) Torres purificadoras

d) Procesos continuos

e) Procesos a presién elevada

a) Purificadores de caja convencionales. Este tipo
de purificadores consiste de grandes cajas rectangulares
construidas de fierro fundido, acero o concreto con platos
removibles. Estas cajas pueden colocarse a nivel de piso,

parcialmente hundidas o sobre patas.

Una de las principales consideraciones en el disefo
de estas instalaciones debe incluir el drea adicional necesa
ria para manejar el Oxido parcialmente gastado. Resulta ob-
via la ventaja que representa utilizar las cajas sobre patas,

ahorrando espacio y acondicionamiento de terreno.

Una planta consiste de una o mas series de cuatro o
seis cajas con la tuberfa arreglada de tal forma que el gas
entre en cada una de las cajas simult&neamente. Generalmen-
te se acondicionan para que el gas pueda fluir por arriba,

por abajo o por el centro de la caja. Cada caja contiene
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una o varias capas de 6xido soportado en rejillas de madera

© acero con una profundidad de las cajas de 2 ft/capa.

b} Purificadores de caja profunda. Este tipo es simi
lar en el disefio al tipo anterior, excepto en gque la profun-
didad de la capa de 6xido es considerablemente mayor que en
el equipo convencional. Se utiliza en general una profundi-
dad de 4 a 6 f£t; teniendo la ventaja de tener mayor capaci-

dad para una planta de drea especifica.

Debido a que se tiene una mayor caida de presidn en
lechos profundos, estas cajas se operan frecuentemente bajo
el principio de flujo separadc; una porcidén del gas de entra
da fluyendo hacia arriba y la otra porcién fluyendo hacia

abajo.

Este tipo de purificador se utiliza en plantas donde
no se requiere descarga frecuente y en operaciones a presién

elevada, donde la cafida de presifn no sea un factor critico.

c) Torres purificadoras. Las torres Thyssen-Lenze
constituyen un adelanto en las cajas de purificacién conven-
cionales; primeramente por la mayor disposicién del espacio
requerido y la reducci6n del gasto de mano de obra. Puede
apreciarse una torre de este tipo en la figura 5-46, la cual
estd construida de acero al carbén y consta de mds de 14 ca-

nastas removibles, cada una de las cuales tiene dos capas de
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6xido soportadas en rejillas de madera. Las canastas se
construyen de tal manera que se forma un tubo cuando se colo
can en la torre, por donde entra el gas; cada seccién del
tubo posee aberturas rectangulares a través de las cuales
entra el gas entre el espacio de las dos capas de 6xido de
cada canasta. Despué&s de estar en contacto con el 6xido, el
gas fluye a través de un espacio anular deijado entre las ca-

nastas y la pared de la torre para dirigirse a la salida.

Una modificaci6én a estas torres purificadoras consis-
te de tanques rectangulares gue coritienen canastas con una
capa de 6xido, donde el gas fluye paralelamente en la misma

direccitn a través de todas las canastas.

Como se mencioné anteriormente, la ventaja de las to-
rres purificadoras es la reduccién del drea requerida para
la instalacién, comparada con el &rea necesitada en las ca-
jas convencionales y la simplificacién en el manejo del 6xi-
do; ya que las canastas pueden cargarse y descargarse por me
dio de una grfia viajera y aparatos que permitan reducir la

manco de obra en el manejo del 6xido.

d) Procesos continuos. Después de la segunda guerra
mundial se emprendié en Europa un trabajo sobre procesos de
6xido de fierro continuos para reducir &l tamafio de las plan
tas de purificacién de gas en seco v aumentar la eficiencia

en el uso del 6xido de fierro.
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Una instalac¢ién tipica a nivel planta piloto de este
tipo de proceso (fig. 5-47) consiste de dos torres con didme
tro de 2 ft, conteniendo una secci6n empacada de 8 f£t. El
material de purificacidén (generalmente granulado) se alimen-
ta intermitentemente por la parte superior de la torre y des
pué€s de ser usado parcialmente, se retira por el fondo de la
mismé, debido a las caracteristicas fisicas del material,

por gravedad.

Una instalacifn a escala industrial, consiste de tres
torges conectadas en serie (fig. 5-48); la adici6n y descar-
ga del 6xido se lleva a cabo en forma intermitente y el flu-
j0 de gas puede ser a contracorriente del flujo del 6xido,
si el gas contiene cantidades relativamente pequefas (60 a
250 granos/100 ft3) de HZS y algo de ox;geno. En este caso
el 6xido es regenerado "in situ" y oxidado completamente por
exposi;ién al aire después que se descarga de la torre. E1
flujo en paralelo se emplea en las primeras dos torres y flu
jo a contracorriente en la iltima torre si el gas contiene

3

concentraciones arriba de 1000 granos por cada 100 £t~ de

HyS y libre de oxigeno.

El flujo de 6xido puede seguirse en el esquema; la re
generacién entre las torres no es necesaria si se completa
la oxidacién "in situ". El azufre puede extraerse del 6xido

de fierro por medio del percloroetileno y se recircula a la
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segunda torre. Puede mencionarse ademds que el 80% del Oxi-
do en el sistema es material extrafdo y que el material nue-
vo se anade s6lo para reemplazar las pérdidas por tamizado

en las diferentes etapas.

La principal ventaja de este proceso es el ahorro en
el costo del manejo del 6xido debido a la facilidad de carga
y descarga del mismo. Y la principal desventaja es que de
la carga de azufre, s6lo puede obtenerse el 30% pudiendo no

resultar econémico.

e) Purificadores a presién elevada. Este proceso es
una adaptacién del proceso de purificacién de caja convencip
nal para la eliminacifn de sulfuroc de hidrSgenc de gases a
presifn elevada. Esta operacifn en algunos casos resulta

comparativa con procesos de purificacién liquidos.

En general se utilizan grupos de uno a cuatro tanques
cilindricos conteniendo 10 £t de profundidad del lecho con
virutas de madera impregnadas con 6xido de fierro. Al igual
gque en los procesos mencionados anteriormente, el proceso re
sulta m&s eficiente cuando el gas contiene suficiente oxfge-

ne para efectuar la regeneracifn del 6xido.

* Problemas de operacibn
Las dificultades operativas encontradas en los purifi

cadores de 6xido son debido a la pérdida de actividad del ma
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terial de purificacién y al endurecimiento y contaminacién
del mismc. Estas dificultades prevalecen en instalaciones
donde se tratan gases gue contienen concentraciones elevadas

de sulfuro de hidrdégeno.

La contaminacién y taponamiento del lecho de 6xido de
fierro puede prevenirse por midxima eliminacidn de alquitrin
del gas antes de la purificacién. Una manera de eliminar es
ta impureza es disminuyende la temperatura tanto comoc sea po
sible y pasando posteriormente la corriente de gas a través

de precipitadores electrostdticos.

El cianuro de hidrdgeno reacciona irreversiblemente
con el 6xido de fierro causando pérdida del material de puri
ficaci6n, por lo que es necesario eliminar también esta impu
reza. Una manera de hacerlo es colocando una caja agotadora
antes de la planta de purificacién, eliminando el cianuro de
hidrégeno por la reaccidn con el sulfuro de fierro para obte

ner azul de Prusia.

® Proceso de carbén activado

Iste proceso desarrollado en los anos veinte por I. G.
Farbenindustrie, tiene la ventaja de la accién catalftica
del carbdn activado en la oxidaci6n del H,8 a azufre elemen-
tal a temperatura ordinaria. El azufre depositado en el car
b6n activado se racobra por medio de extraccién con solven-

tes adecuados (sulfuro de amonio), reutilizando el carbén ac
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tivado hasta que el desgaste de las particulas sea excesivo.
Ademds, este proceso de carb6n activado tiene la ventaja de
proporcionar azufre de elevada pureza con una operacién sim-
ple. Sin embargo, una desventaja es el hecho de que el car-
b6n se desactiva rdpidamente por la deposicién de alquitrdn
y materiales poliméricos en su superficie, hacié&ndose necesa
rio el tratamiento para eliminar estos contaminantes antes
de la purificacién del gas. Debido a esta limitante, este
proceso no se ha éplicado a escala comercial, a pesar de que

se disens originalmente para la climinacién del H,S.

Descripecibn del pfoceso. Como puede observarse en la
figura 5-49, el gas amargo, al cual se le ha eliminado alqui
trdn y amonfaco en una etapa previa de purificaci6n, se pasa
al lecho de carb6n 1, adicionando despué&s aire y amonfaco en
pequefias cantidades. Resulta evidente que cuando aparecen
pequehas cantidades de H2S en el gas tratado, el lecho se en
cuentra saturado y el flujo de gas se cambia hacia el lecho

2, en tanto el lecho 1 se regenera.

La regeneracién se lleva a cabo por extraccién de azu
fre en etapas sucesivas por medio de una sclucién de sulfuro
de amonio al 15%, sequido por vaporizacién del lecho para
eliminar el sulfuro de amonio residual. Primero, la solu-
cién se bombea al lecho saturado desde el tangue T-1 hasta

gue la capa de carbfn se cubre completamente con la solucién.
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Se deja unos cuantos minutos para permitir que el azufre se
disuelva y posteriormente la solucién se drena de nuevo al
tanque T-1. Repitiendo este tratamiento con las soluciocnes
de los tangques T-2, T-3 y T-4. El carbén que contiene la ég
lucién de sulfuro de amonio, se trata con vapor saturado a
212°F, dejando listo el lecho para reutilizarse. El vapor
de tratamiento, el cual contiene amonfaco, HZS Y agua se con
densa y el condensado se acumula en el tanque T-5 en tanto

se bombea al tanque T-4.

Después de que el proceso de extracciftn se ha repeti-
do varias veces, la soluci6n en el tanque T-1 se satura (con
teniendo azufre de 1.7 a 2.5 lb/gal de lfquido)} y por lo tan
to, se bombea a otro tanque T-6, pasando después al evapora-
dor. Aqui la solucién se calienta por medio de vapor, des-
componiendo los polisulfuros. Los vapores conteniendo H,S,
amoniaco Yy agua se condensan, el azufre s6lido junto con al-
go de agua se elimina por el fondo del evaporador. El agua

se separa finalmente del azufre por medio de una centrifuga.

¢ Proceso Sulfreen

Este proceso se desarroll6é conjuntamente por Lurgi de
Blemania Occidental y SNAP de Francia, con el propSsito espe
cifico de reducir los compuestos de azufre en los gases de
cola de lés plantas de recuperaci@n de azufre tipo Claus.

Esencialmente, este proceso es una extensién del proceso
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Claus (discutido més adelante), en el cual la reaccidén entre
el sulfuro de hidrbgecno y biéxido de azufre se lleva a cabo
a una temperatura menor que la que se emplea normalmente en

el proceso Claus. .

El catalizador utilizado en este proceso se prepard
originalmente con carb6n activado y, aunque es altamente efi
ciente, requiere de una temperatura mids elevada durante la
regeneracién para vaporizar el azufre adsorbido; actualmente
se ha desarrollado un catalizador de al@mina, parecido al
gque se emplea en las unidades Claus y el cual se utiliza en
la mayorfa de las plantas Sulfreen. Tiene la ventaja de per
mitir que la regeneracién.se lleve a cabo a temperaturas ba-
jas y en consecuencia reduce el consumo de combustible, ha-

ciendo posible construir la planta entera de acero al carbén.

Aunque el proceso Sulfreen es un proceso cficlico, es
decir, alterna la adsorci6n y desorcién del azufre formado,
puede cbtenerse una operacién continua por medio de varios

reactores.

Descripci6fn del proceso. El diagrama de flujo de la
figura 5-50 muestra un arreglo de seis reactores, cuatro en
paralelo para adsorcién, uno de desorcién y uno de enfria-
miento. Este diagrama es el representativo del proceso que
utiliza carb6n activado cémo catalizador, asf como elevadas

temperaturas de regeneracién. Actualmente, en las plantas
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doride se utilice un catalizador de aldmina, el nGmero de
reactores es menor y se reemplaza la torre lavadora de azu-

fre por un condensador de azufre.

Cuando un reactor se satura de azufre, se reemplaza
por un reactor regenerado. El azufre adsorbido por el car-
b6n se desorbe por medio de una corriente de gas inerte ca~

liente de recirculacién.

Este gas de regeneracién se enfria primero en un con-
densador, obteniéndose vapor y azufre liquido. El gas pasa
ademd&s a una torre donde se enfrfa de nuevo por medio de una

corriente de azufre lfiquido, condensando azufre adicional.

El gas saliendo de la torre de lavado se divide en
dos corrientes, una fluye al calentador y de ahf al reactor
que se va a desorber y la otra se utiliza para enfriar el

reactor, una vez que se ha desorbido.

Una variacién en el diagrama de flujo es introducir
un gas reductor dentro del ciclo de regeneracifn, una vez
que &l lecho catalftico se ha desorbido completamente, para
reducir los sulfatos formados sobre el catalizador y de esta

manera aumentar la actividad del catalizador.

Hasta 1976 se reportaron 16 unidades Sulfreen estando
ya sea en operacién, disefio o construccién. También se ha

reportado que es posible recuperar el 99% de azufre, depen-
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diendo de si puede mantenerse una relaci6n esteguiom&trica

de dos moles de H,8 por uno de S0, en el gas gue se va a tra

tar.

® Proceso Claus

El proceso Claus no es un proceso de purificacidn de
gas en el sentido estricto de la palabra, sino que su prin-
cipal objetivo es recobrar azufre a partir de corrientes de
gases &cidos gue contienen concentraciones elevadas de sulfu
ro de hidrSgeno. Los flujos que poseen esta caracterfstica
son los gases dcidos desorbidos de liguidos regenerados.
Los gases efluentes de la planta tipo Claus no tienen valor,
por lo que se ventean a la atmésfera, despué€s de incinerar

los compuestos de azufre para obtener biSxido de azufre.

Dentro del panorama de la tecnologfa de purificacién
de gases, el proceso Claus guarda un lugar preponderante en
toda instalacidn donde se lleve a cabo la desulfurizacitn de
gases; ya gue la descarga de grandes cantidades de compues-
tos de azufre a la atm6sfera se encuentra regulada para evi-
tar la contaminacidn‘del aire. Adicionalmente, el proceso
Claus proporciona como producto, azufre de buena calidad, ob
teniéndose de esta manera un elemento guimico de gran valor
industrial.

El proceso Claus se descubridé en 1883, ha sufrido va-~

rias modificaciones gue resultan s6lo de interé&s histlrico.
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Actualmente, los procesos existentes en el mercado son simi-
lares en cuanto al concepto bdsico y sé8lo difieren en el di-
sefo y arreglo del equipo.

Descripcifn del proceso. Existen dos formas hdsicas
del proceso denominadas de combustién parcial y de flujo se-
parado. En el proceso de combustifén parcial, el cual se
muestra en la figura 5-51, el flujo de gas &4cido y una canti
dad estequiométrica de aire para quemar una tercera parte
del sulfuro de hidré6geno a bid6xido de azufre se alimentan a
un guemador para llevar a cabe la reaccién de horno. A una
temperatura de 2000° a 3000°F se forma azufre elemental, el
cual se condensa después de enfriar los gases. Los gases de
reaccibn que abandonan el condensador de azufre se recalien-
tan y fluyen al primer convertidor catalftico donde se produ
ce azufre por la reaccién del sulfuro de hidrfgeno con el
biSxido de azufre. Esta reaccifn es necesaria para mantener
la temperatura del gas de reacci6n por encima del punto de
rocfo del azufre, evitando de esta manera la condensacién de
azufre y la desactivacifbn del catalizador. Los gases que
abandonan el primer convertidor catalftico se enfrfan otra
vez para condensar azufre adicional. El proceso de recalen-
tado, reaccidn catalftica y condensacifn de azufre puede re-
petirse una, dos o tres veces, Conforme avance la conver-

si6n en las etapas catalfticas, cbteniéndose mis azufre, el
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punto de rocfo del azufre disminuye, permitiendo una opera-
cién a menores temperaturas. Después de abandonar el dltimo
condensador de azufre, los gases de agotamiento que contie-
nen todavia cantidades significativas de compuestos de azu-
fre y una pequefia cantidad de vapor de azufre son incinera-
dos para convertirlos a bi6xido de azufre o tratados en pro-

cesos separados para obtener azufre adicional.

Este proceso de combustidn parcial se utiliza cuando
la corriente de gas presenta concentraciones elevadas de sul
furo de hidr6geno (arriba de 50% mol). Dependiendo de esLa
variable puede obtenerse una counversién de 94 a 95% con dos
etapas catalfticas y de 96 a 97% con tres etapas cataliti-
cas. Una cuarta etapa catalitica normalmente no es econfmi-
ca, ya que se obtiene una conversidn menor del 1% en esta
etapé.

El proceso de flujo separado se utiliza cuandeo la con
centracién de sulfuro de hidrdgeno contenido en la corriente
es baja y por lo tanto no puede mantenerse la combustidén es-
table si se alimenta al horno la corriente entera de gas.

En este proceso se alimenta a &éste una tercera parte de la
corriente de gas dcido y tode el contenido de sulfuro de hi-
drégeno se quema a biéxido de azufre con una cantidad este-
guiométrica de aire. Los gases calientes se enfrjan y se

combinan con las dos terceras partes restantes antes de en-
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to. La solucifn regenerada se recicla para llevar a cabo la
absorcién adicional del sulfuro de hidr6geno. Cuando la so-
lucién contiene de 30 a 40% de tiosulfato, se le realiza un

tratamiento final con 50, y calor y los politionatos se con-
v;erten a sulfato de amonio, 50, vy azufre elemental. E1l tio
sulfato remanente que permanece sin reaccionar en la solu-

ci6n, reacciona con el politionato, descomponiéndose en sul-

fato de amonio y azufre elemental.

Muchas de las dificultades gue se encuentran en estos
procesos se deben en primera instancia a las numerosas reac-
ciones qufmicas involucradas. las cuales no s&lo dependen de
las concentraciones de H,8 y NH3, siendo también el control
de la temperatura, debido a la complejidad en las relaciones

de solubilidad de las sales presentes en el sistema.

® Suspensiones de 6xido de fierro

La utilizacifn de la reaccién entre el &6xido de fie-
rro y el sulfuro de hidrSgeno, seguida por la conversién del
sulfuro de fierro a 6xido de fierro y azufre elemental fue
un paso l6gico en el desarrollo de los procesos empleando 1%
quidos en ciclos regeneratives. En consecuencia, se desarro
llaron varios procesos utilizando 6xido de fierro suspendido
en soluciones alcalinas acuosas en Europa y Estados Unidos,
comenzando con el trabajo de Burkheiser justo antes de la

primera guerra mundial. Durante los aflos veinte, Koppers
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Company de Pittsburgh Pennsylvania, introdujo el proceso Fe-
rrox, descubriéndose al mismo tiempo un proceso casi idénti-
co al anterior descubierto por Gluud. Y la mis reciente mo-
dificacién del proceso Ferrox se desarrollé en Inglaterra,

conociéndose come el proceso Manchester.

El desarrollo quimico de todos estos procesos se ba-
sa en la reaccidn del st con un compuesto alcalino, ya sea
carbonato de sodio o amonio, seguida por la reaccién del hi-
drosulfuro con el 6xido de fierro. Efectuando la regenera-
cién, convirtiendo el sulfuro de fierro a azufre elemental y
6xido de fierro por medio de aereacidn. Las ecuaciones si-

guientes representan la secuencia de la reacciln:;

HZS + NaZCO3 ~— NaHSs + NaHCO3

Fe203~3H20 + 3NaHS + 3NaHC03 — Fe253-3H20 + 3N§2C03+ 3H20

2F9253'3H20 + 302 —_— 2F6203'3H20 + 68

Ademds de estas reacciones principales, ocurren va-~
rias reacciones laterales dependiendo de las condiciones de
operacidn y de la composicién del gas que va a tratarse,

siendo los productos en algunos casos indeseables como el

tiocianato de sodio.

a) Proceso Burkheiser
Este proceso se desarrcllé en Alemania casi al mismo

tiempo del trabajo elaborado por Feld. La diferencia entre
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los dos procesos es que en el proceso Feld se absorben simul
tdneamente H,S y amenfaco, mientras gue en este proceso se

eliminan en dos etapas consecutivas.

El sulfuro de hidrSgeno y el cianuro de hidrégeno se
absorben en una solucién conteniendo amonfaco, 6xido de fie-
rro y azufre elemental. La solucifn cargada que abandona el
abscrbedor se introduce a un tanque disolvedor de azufre,
donde el azufre suspendido se convierte a polisulfuro de amo
nio por la accifn del amonfaco acuoso y el sulfuro de hidré6-
geno. Subsecuentemente, el sulfuro de fierro formado se eli
mina de la solucién por medio de filtracién y se regenera
por contacto con el oxigeno atmosférico. El 6xido de fierro
y azufre elemental gue se forman se suspenden en una solu-
¢cién acuosa de amonic, la cual se recicla para llevar a cabo
absorcién adicional del sulfuro de hidrégeno. El filtrado
que céntiene polisulfuro de amonio, cianuro de amonio, tio-
cianato de amonio y amonfaco, se calienta hasta 200°F y el
polisulfuro de amonio se descompone en amonfaco, sulfuro de
hidr6geno y azufre elemental. El amonfaco y el sulfurc de
hidr6geno se absorben por medio de una porcién de la solu-
cién que sale del tanque disolvedor de = 1fre y se emplea pa
ra convertir el azufre elemental a polisulfuro de acuerdo a
lo indicado anteriormente. El azufre se separa del filtrado

y la soluci6n residual que contiene cianuros y tiocianatos



213

se trata con una suspensién de hidré6xido de calcio, para pre

cipitar el cianuro y tiocianato de calecio formados.

La ventaja de este proceso es que s6lo se obtiene co-
mo productos finales de la purificacién del gas azufre ele-

mental y amoniaco.

b) Proceso Ferrox

Aungue <l proceso propuesto por Burkheiser no se acep
t6 en forma general, se desarrollaron independientemente en
Europa y Estados Unidos, procesos empleandc suspensiones de
6xidos de metal en soluciones alcalinas, Adem&s del fieryro,
el niguel también resulté un suen agente activo para la eli-
minacién del sulfuro de hidré6geno; sin embargo, éste forma
sales solubles con el cianuro de hidrégeno las cuales no pue
den regenerarse. Debido a esto y al elevado precio del ni-

guel nunca se usS en gran escala.

El proceso Ferrox fue descubierto por Sperr de la
Koppers Company en Pittsburgh Pennsylvania y adn existen en
operacién algunas instalaciones utilizando este proceso; pe-
ro la mayorfa de las plantas de este tipo se han substituido

por instalaciones gue emplean otros procesos.

Este proceso es un mejoramiento al proceso de oxida-
cifn en seco, ya que ocupan solamente una parte del espacio

que ocupan estas instalaciones con voldmenes eguivalentes de



214

gas, el costo de manoc de obra se reduce apreciablemente y es
menor el costo inicial de la instalacién. La principal des-
ventaja es gue no puede obtenerse la eliminacidén completa de

HZS tan fdcilmente como en los purificadores de caja.

Por otro lado, también puede considerarse un mejora-
miento al proceso Seaboard discutido mds adelante, ya que
puede obtenerse una eliminaci6n mds completa de HZS' en tan-
to que al mismo tiempo s6lo se elimina una pequefia cantidad

de bidxido de carbono.

Descripcién del proceso. Como puede observarse en la
figura 5-52, una solucién conteniendo 3% de carbonato de so-
dio y 0.5% de hidréxido férrico se bombea al domo del absor-
bedor, donde se pone en contacto a contracorriente con la co
rriente de gas que va a tratarse. La solucién conteniendo
el sulfuro de hidrSgeno fluye del fondo del absorbedor a un
tionizador o regenerador, en donde se forma azufre elemental
por el contacto de la solucidn con el aire. El azufre acumu
lado sobre la superficie del ligquido en forma de espuma, en-
tra a un tanque y de ahf a un filtro donde se elimina el ex-
ceso de lfguido. La solucién regenerada se bombea del tioni
zador al absorbedor, pasando antes pcor un intercambiador don
de se calienta, completdndose de esta manera el cicleo. EIl
lfgquido extrafdo de la filtracidén se descarga, evitdndose

asi la presencia de sales indeseables.



Uno de los problemas existentes en la operacién es
que el hidrdxido férrico y el carbonato de sodio son reteni-
dos en el filtro, por lo gue es necesario estar agregando
continuamente estos compuestos quimicos. También otro incon
veniente en la operacifn es la extremada corrosividad causa-

da por la solucidén tratada en eguipo de acero al carbén,

c) Proceso Gluud

Este proceso se desarrollSé en Alemania independiente-
mente del proceso Ferrox americano. Aungue las reacciones
invélucradas en el proceso son las mismas que se describie-
ron en el proceso Ferrox, la diferencia existente es que es-
te proceso utiliza una solucidén diluida de carbonato de amo-

nio en lugar de la solucidén de carbonato de sodio empleada

en el proceso Ferrox. Por otro lado, el proceso Gluud em-~

plea un tionizador bastante alto, lo cual permite una mayor
utilizacién del oxfgeno introducido; sin embarxgo, también

existe la necesidad de impulsar el aire a mayor presién.

d) Proceso Manchester

Posterioxy al proceso Ferrox, se desarrollS en Inglate
rra un proceso bajo patente utilizado en varias instalacio-
nes manejando gas britdnico en primera instancia. La prime-
ra diferencia existente entre el procesoc Ferrox y el procesc
Manchester es el uso de tratamiento multietapas, alimentando

la solucidén a cada etapa de lavado:; ademds de incluir un tan
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que de retardo entre los absorbedores y los regeneradores pa
ra asegurar que la reaccién entre el sulfuro de hidr6geno y

el 6xido de fierro fuera completa.

® Soluciones de tiocarsenato

a) Proceso Thylox

Este proceso se descubri6 a fines de los veinte, por
Golmar y Jacobsen y se comercializé por la Koppers Company
Inc. Fue utilizado por muchos afios para la purificacién de
gases de quemado, pero en anos recientes, debido al uso del
gas natural en gran escala y el desarrollo de procesos mis
eficientes para la desulfurizacidn de gases, el proceso

Thylox ha perdido importancia y posibilidad de proyeccifn.

Inicialmente el proceso Thylox era capaz de eliminar
de 80 a 90% de sulfuro de hidr6geno, pero debido a las conti
ﬁuas innovaciones es posible purificar los gases con un alto
grado de pureza, como sucede con el llamado proceso Thylox

Modificado.

El'proceso Thylox emplea una solucif6n ligeramente al-
calina o neutra, conteniendo como agente activo tioarsenato
de sodio o amonio, convirtiendo el sulfuro de hidrégeno a
azufre elemental gque contiene menos del 0.5% de arsénico, pu
diéndose utilizar como materia prima en la manufactura de va

rios productos qufmicos.
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Las reacciones principales involucran el reemplazo de
un dtomo de oxifigeno por un dtomo de azufre en la molécula
del tioarsenato durante la absorcién y ocurriendo el caso in
verso en la regeneracién. Esta situacién puede simbolizarse

por las siguientes ecuaciones:

Na4A528502+ HZS — Na4As2SGO + Hzo Absorcidn

Na As S O + 8§ Regeneracién

Na ,As., 5.0 + l/202~————— 4 2.5 2

4777276

La solucién se prepara disolviendo tiéxido arsénico y
carbénato de sodio en agua con una proporcién de 1:2, obte-
niéndose una solucién gue contiene carbonato y bicarbonato
de sodio, arsenito de sodio y &cido arsenioso, los cuales
reaccionan con el sulfuro de hidrégeno y oxfgeno para obte-

ner el tioarsenato de sodio Na4A525502.

Descripcién del proceso. Como puede observarse en la
figura 5-53, el gas entra al absorbedor por el fondo, ponién
dose en contactec a contracorriente con la solucién absorbedo
ra gque entra por el domo de la misma, elimindndose casi en
su toctalidad el sulfuro de hidr6geno y cianurn de hidré&geno.
La solucién cargada se bombea del absorbedor al fondo del
tionizador, pasando antes por un intercambiador de calor don
de eleva su temperatura a casi 110°F; en éste se regenera
por una corriente de aire en paralelo, liberando el azufre

contenido y actuando como agente de flotacién para el azufre,



¢l cual se deposita en la supgrficie de la solucién en forma
de espuma. El nivel del liquido en el tionizador se mantie-
ne por debajo del vertedero por el cual fluye la espuma de
azufre a un tanque de depSsito de azufre; en tanto que el 1f
quido regenerado fluye por gravedad hacia el domo del absor-
bedor. El azufre almacenado se filtra para procesarlo poste
riormente y el filtrado se recircula parcial o totalmente a
la corriente de la solucibfn cargada, sirviendo esto como un
sistema de purga. Normalmente se retira del sistema una por
cién de esta Gltima solucidén para evitar la acumulacidén de
tiosulfatos y tiocianatos; al mismo tiempo que el arsénico
puede recuperarse en forma de sulfuro de arsé&nico por filtra
cibn, disolviéndolo posteriormente en una solucién de carbo-~

nato de sodio para regresarlo al sistema,

Por otro lado, el llamado proceso Thylox Modificado
es un proceso no-regenerativo, recomendado cuando se requie-
re un gas de elevada pureza y 6ste contiene poca cantidad de
sulfuro de hidr6geno. Como se observa en la figura 5-54, se
prepara la soluci6n Thylox en un tangue de mezclado y de ahf
se bombea al absorbedor donde se pone en contacto con el gas
a tratar. La solucién cargada se retira por el fondo del ab
sorbedor para entrar a un tangue neutralizador donde se adi-
ciona &cido para precipitar el sulfuro férrico. Después de

gue se asientan los lodos, se descarga el agua y el sedimen-
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to se trata para recuperar el arsénico.

bh) Proceso Giammarco-Vetrocoke

Este proceso fue descubierto por Giammarco, gquien uti
1iz6 soluciones de carbonato de potasio o sodio conteniendo
compuestos de arsénico para llevar a cabo la absorcién de
sulfuro de hidr&genc. Al igual gque otros procesos de este
tipo, el proceso Giammarco-Vetrocoke se utilizé primeramente
en la desulfurizacibén de gases de gquemado y de sfntesis; sin
embargo, mi&s tarde se llegd a emplear para la eliminacidén se
lectiva de sulfuro de hidrdgeno contenido en el gas natural.
Se puede producir con este proceso un gas conteniendo menos
de 1 ppm de sulfuro de hidr6geno, afin cuando la temperatura
de absorcif6n se encuentre por encima de 300°F y contenga con

centraciones considerables de bi6xido de carbono.

El mecanismo de reaccifn global para el ciclo absor-

cién-regeneracién puede expresarse por las siguientes ecua-

ciones:
KH2A503 + 3HZS e KH2A553 + 3H20
KH2ASS3 + 3KH2A504 3 KH2ASOBS + KH2A503
3KH2ASOBS — 3KH2ASO3 + 38
3KH2ASO3 + 1 1/2 O2 —_ 3KH2ASO4

La absorcién del st en el proceso puede representar-

se por la primera ecuacibn, la cual se favorece si se agrega
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un exceso de arsenito. El seqgundo paso indica la reaccién
del tiocarsenito con el arsenato, formando el monotiocarsenato.
En el tercer paso se descompone €l monotiocarsenato en arseni
to y azufre elemental por medio de la disminucidén del pH de
la solucidn, ya sea en una operacién separada o simult&nea-
mente con la oxidacién del arsenito a arsenato. En el pri-
mer caso se trata la solucién con una corriente de C02, para
convertir todo el carbonacto a bicarbonato, bajando de esta
forma el pH y precipitandou el azufre elemental. Este proce-
dimiento se usa cuando la solucién absorbedora tiene un pH
alto; con soluciones de pll bajo, el incremento en la acidez
se logra s6lo por la formocifn de arsenato durante la oxida-
cién, permitiendo la precipitacién del azufre elemental. En
el dltimo paso se muestra la reoxidacifn del arsénico triva-
lente a arsénico pentavalente por el contacto con oxigeno

del aire.

Descripcién del proceso. La figura 5-55 describe la
forma b&sica del proceso, donde la acidificacién de la solu-
cién y la oxidaci6n del arsénico trivalente a pentavalente
se lleva a cabo simultdneamente en el regenerador. El gas
entra por el fondo del absorbedor para ponerse en contacto a
contracorriente con la solucidn, elimindndose casi totalmen-
te el HZS y algunas otras impurezas como el cianuro de hidré

. geno. La solucién rica fluye hacia un tangue denominado di-
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gestor, donde se completa la conversifn de tioarsenito a mo-
notiocarsenato. De aqui fluye al regenerador donde el arséni
co trivalente se oxida a arsénico pentavalente por el contac
to con el aire recirculéindose al absorbedor. El azufre ele-
mental formado en el regenerador se elimina por flotacidn;
es decir gque la espuma conteniendo 10% de azufre se envia
del regenerador a un filtro. El filtrado se recircula al
proceso, en tanto que los s6lidos retenidos se lavan con

agua, la cual se elimina.

Después de lavar la torta, el azufre contiene alrede-
dor de 0.3% de arsénico (como arsenito o tioarsenato) en ba-
se seca. Si se desea, el azufre puede extraerse con un di-

solvente adecuado.

e Soluciones de compuestos orgé&nicos
(Proceso Stretford)

A principios de 1921 se reconoci6 en Inglaterra la po
sibilidad de usar compuestos orgénicos como catalizadores o
transportadores de oxigeno, oxidando el sulfuro de hidr6gano
a azufre elemental, reemplazando asfi lo caro y dificil de ma
nejar las cajas de 6xido de fierro utilizadas en la purifica
cién de gas. Actualmente, las operaciones comerciales em-
plean soluciones alcalinas conteniendo sales de compuestos
del tipo gquinona, solubles en agua, las que son capaces de
convertir rédpidamente iones de hidrosulifuro a azufre elemen-

tal por cambio de una forma oxidada a una forma reducida. A
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la vez, estos compuestos pueden reoxidarse f&cilmente por
contacto con el aire permitiendo el empleo de un proceso ci-

clico.

Especificamente, el proceso Stretford desarrollado
conjuntamente por North Western Gas Board y Clayton Aniline
Company Limited, se dirigi6 inicialmente hacia la elimina-
cién del sulfuro de hidrégeno contenido en el gas del carbén;
sin embargo, también resultS apropiado para la desulfuriza-
cién de otro tipo de gases como gas de sintesis, gas natural,

etc.

El proceso utiliza una solucién acuosa de carbonato y
bicarbonato de sodio en una proporcidén de 1l:3, obteniendo
con esto un pH entre 8.5 a 9.5 y sales de &cido antraguinona
disulfdnico (ADA}. El mecanismo involucrado incluye los si-

guientes pasos:

1. Absorcién de H,S en el 8lcali.

2. Reduccién de ADA por adicién de un i6n hidrosulfuro
a un grupo carbonilo.

3. Liberacién de azufre elemental a partir del ADA re
ducido por interacci6én con el oxfgeno disuelto en
la solucién.

4. Reoxidacidn del ADA reducido por medio del aire.

5. Reoxigenacién de la solucién alcalina para obtener

oxfgeno disuelto.
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Ya que el proceso depende del oxfgeno disuelto para
la conversién del i6n hidrosulfuro a azufre elemental, se hza
ce necesaria la adicién de aditivos como vanadatos alcalinos
con el fin de incrementar la capacidad de absorcién de la so
lucién y la velocidad de conversién del hidrosulfuro a azu-
fre elemental, consiguiendo que la velocidad de circulacidn
de la solucién y en consecuencia el consumo de energfa sean

menores, asf como evitar el uso de grandes tanques de reac-

cidn.

Ademis de las reacciones principales, axisten bajo
ciertas condiciones reacciones laterales, entre las cuales,
las que involucran al cianuro de hidrSgeno presente en el
gas alimentado y la conversién de hidrosulfuroc a tiosulfato
son las mas serias. Una porcifn del cianuro de hidr6geno ab
sorbido en la solucidén alcalina reacciona con el azufre ele-
mental formando tiocianatos, los que se acumulan en las solu
ciones forzando a descargarlos continuamente. Por lo tanto,
es conveniente eliminar el cianuro de hidr&geno del gas ali-
mentado antes del tratamiento con una planta Stretford, ya
sea prelavdndolo o por conversién catalfitica a amonfaco y ni

trégeno.

Por lo gque se refiere al tiocianato, su formacién de-
penae de la conversifén del hidrosulfuro a azufre antes de su

contacto con el oxigeno, del pH de la solucién y de la tempe
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ratura de operacién,

Puede acumularse hasta un 20% en peso de tiosulfato
en la solucién; después de alcanzarlo, una porcidn del flujo
se elimina del sistema para tratarlo o descargarlo definiti-

vamente.

Descripci6n del procesoc. En la figura 5-56 se mues-
tra un diagrama de flujo del proceso Stretford. El1 gas amar
go entrg en contacto a contracorriente con la solucién en el
absorbedor, donde se disminuye el contenido de sulfuro de hi
dr6geno a 1 ppm. La solucién fluye hacia un tanque de reac-
ci6én donde se completa la conversifn de hidrosulfuro a azu-
fre elemental; &ste puede localizarse en la parte inferior
del absorbedor o como un tanque separado. La solucidn fluye
después al tanque de oxidacién donde se regenera la solucién
por Intimo contacto con el oxigeno, introducido en la co-
rriente de aire generalmente en paralelo, obteniendo la sepa
racién de azufre de la solucién en forma de espuma; é&sta se
separa por flotacifn y se elimina por la parte superior con-
teniendo aproximadamente 10% de s6lidos. La soluciln regene

rada es recirculada al absorbedor.

En un tanque se colecta el azufre, procesandolo poste
riormente en filtros o centrifugas con el propSsito de sepa-
rar la soclucién remanente c¢n la espuma. Generalmente es ne-

cesario lavar el azufre recuperado con agua para recobrar
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los compuestos guimicos, produciendo azufre de relativa pure
za. También puede procesarse el azufre en autoclaves para
producir azufre fundido de mayor pureza que los simples lava
dos y filtraciones.

5.2.2 Por absorcién en solucicnes de
sales alcalinas

Una condici6n inicial para el uso de soluciones de ab
sorcifn en los procesos regenerativos para la eliminaci6n de
HoS vy CO, es que cualquier compuesto formado por la reaccidn
entre el gas y la solucién debe disociarse rédpidamente, pcr
lo que el uso de dlcalis fuertes queda exclufdo, no obstante,
las sales de estos compuestos con &cidecs débiles ofrecen re-
sultados satisfactorios y en consecuencia se han desarrolla-
do varios procesos basados en estas sales. Tipicamente los
procesos emplean una solucién acﬁosa de una sal conteniendo
sodio o potasio como catidén, con un anifn seleccionado de ma
nera gue la solucién resultante tenga un pH en el rango de 9
a 11 y a la vez sea una solucién buffer. La solucifén, sien-
do de naturaleza alcalina, absorber& el HZS Yy CO2 y otros ga
ses dcidos y debido a la accién amortiguadora el pH no cam-

biard ripidamente conforme se absorban los gases &dcidos.

Los procesos que utilizan este tipo de soluciones se
pueden dividir en dos grupos, uno en el cual la absorcién de

gases 8cidos se lleva a cabo a temperatura ambiente, general
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mente entre 70 y 100°F y el otro en donde la absorcién se
lleva a cabo a temperaturas elevadas aproximadamente a la

temperatura a la cual se regencra la solucién.

5.2.2.1 ABSORCION A TEMPERATURA AMBIENTE

®* Proceso Seaboard

Este proceso se basa en la absorcién de sulfuro de hi
dr6geno por una solucifn diluida de carbonato de sodio y re-
generaci6n por medio de aire. Aungue este proceso se ha
reemplazado por nuevos desarrollos, se considera de interés
pocrgue fue el primer proceso utilizado comercialmente en
gran escala para la eliminacién de H,8 con regeneracifn de
la solucién absorbente. El proceso se introdujo por medio
de Kcppers Company Inc., en 1920; sus principales ventajas
son su extrema simplicidad y economifa y sus inconvenientes
son la ocurrencia de reacciones laterales causadas por la rg

generacién con aire contaminado.

Descripcién del proceso. En la figura 5-57 puede ob-
servarse el diagrama de flujo tfpico de este proceso. La so
lucién circulante contience normalmente de 3.0 a 3.5% en peso
de carbonato de sodio y la cual se utiliza para lavar el gas
en una torre absorbedora o contracorriente, regenerdndola en
una columna descorbedora por medio de aire de baja presién a

contracorriente. La principal reaccién gufmica que se reali
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za para la absorcién de H,8 es la siguiente:

Na2C03 + HZS —_— NaHCO3 + NaHs

La velocidad de flujo de la solucién, de acuerdo a la

3 de gas,

exXperiencia reportada es entre 60 y 150 gal/1000 ft
dependiendo de las concentraciones de H,S y CO, en el gas.

En cuanto a la velocidad de flujo de aire para regenerar la
solucidn, es entre 1.5 y 3.0 veces la velocidad de flujo del

gas, dependiendo en este caso del grado de eliminacién del

H,S gue se desee.

Como se observa, el diagrama de flujo es bastante sim
ple y, en algurnos casos, se ha construido una sola torre,
donde la mitad de é&sta se utiliza para absorcién y la otra
mitad para desorcifén. Dado gue se reguieren grandes cantida
des de aire para la regeneracién de la solucién, es importan
te que la columna de desorci6n sea disefiada para una pegqueina

cafda de presién, minimizando los requerimientos de energfa.

El uso de aire como medio de desorcién tiene la venta
ja de promover la oxidacién del sulfuro de hidrSgeno absorbi
do a tiosulfato. Como el tiosulfato de sodioc no es regenera
ble por simple desorcién, la acumulaci6n de esta sal ocasio-
na la pérdida de la actividad de la solucién y se hace nece-

sario reemplazar una porcién de la solucién periédicamente.

Por otro lado, el cianuro de hidr6geno contenido en
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la corriente de aire utilizada para desorcidn, se oxida de

acuerdo a la siguiente reaccién:

2NaHS + Z2HCN + O 2NaSCN + 2H.,O

2 2

Esta reaccibén obtiene como producto el NaSCN (tiocia-
nato de sodio), el cual en la mayorfa de los casos ocasiona
problemas serios para su eliminacién, desde el punto de vis-
ta de la contaminacidén del agua y la alteracién de la vida

ecolégica.,

* Proceso de carbonato al vacio

El uso de destilacién al vacio para regeneracifn de
la solucién de carbonato alcalino utilizada en la absorcién
del H,S fue desarrollado por Koppers Company Inc. reciente-
mente. Este proceso surgié como una extensién del proceso
Seaboard, el cual como se dijo anteriormente utiliza aire pa
ra la reactivacifn de la solucién y ofrece la ventaja scbre
este proceso de recobrar el H,S en una forma utilizable.
Por otro lado, se encontré que el utilizar vacfo en la rege-
neraciébn, reduce el consumo de vapor en aproximadamente una
sexta parte del que se requiere cuando se lleva a cabo esta
operacién a presién atmosférica. La primera instalacién del
proceso de carbonato al vacfo se construy6 en Alemania en
1938 y utiliz6 una solucién de carbonate de potasio; en cam-

bio, en los Estados Unidos, las plantas construidas, en gene
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ral utilizan una solucidén de carbonato de sodio.

Descripcidn del proceso. Como puede observarse en el
diagrama de flujo (fig. 5-58), el gas impuro se pone en con-
tacto con una solucién diluida de carbonato de sodio a con-
tracorriente en una torre empacada, la cual obviamente entra
por el domo y una vez enriquecida (de gases &dcidos) pasa a
una torre de desorcidn por el domc de &sta, en donde es rege
nerada por destilacién al vacfo. La solucifn regenerada en-
tonces se bombea del fondo del desorbedor a un enfriador y
regrésa al absorbedor. Los gases saliendo del desorbedor,
los cuales contienen HZS’ HCN, CO2 y vapor de agua, pasan a
través de un condensador y un sistema de bombeo al vacio.

El calor requerido para la regeneracién lo suministra un va-
por de baja presibn, el cual a su vez es generado por un re-

hervidor en la base del desorbedor.

Las principales reacciones que ocurren en este tipo de

procesos son las siguientes:

Na,CO, + CO

—_— 2N
»€05 2 f H,O 2NaHCO

2 3

Na2C03 + st ——————— NaHSs + NaHC03

Na2CO3 + HCN -—————— NaCN + NaHCO3

Las reacciones laterales que pueden ocurrir si la so-

lucidn entra en contacto con el aire son:
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2NaSCN + 2H,0

2NAHS + HCN + 02 I 2

2Nalls + 202 e Na23203 + HZO

La cantidad de NaSCN y Na28203 es variable dependien-
do bdsicamente de la cantidad de oxfgeno presente en el sis-

tema y la edad de la solucién.

Cuando la corriente de gas contiene tanto li,§ como
COZ’ se absorberd en mayor porcentaje el st debido a la di-
ferencia en las velocidades de reaccidn. Sin embargo, la
cantidad de CO, absorbido no se desorberd completamente y la
concentracién de bicarbonatoc en la solucién se ird acumulan-
do gradualmente hasta gue se llegue a una condicién estable,
donde la cantidad de co, absorbida (la cual decrece con el
incremento en la concentracién de NaHCO3) es igual a la can-
tidad desorbida. El efecto neto de incrementar la concentra
ci6n de CO, en el gas (con la misma concentracidn de HZS) se
ra increﬁentar el contenido de NaHCO4 de la solucibn circu-
lante, por lo que reducird su capacidad absorbente y aumenta
rd el requerimiento de la solucidén absorbedora en el sistema

para lograr la pureza deseada.

Por Gltimo, pueden mencionarse algunos de los proble-
mas gue pueden presentarse durante la operacidn de este tipe
de procesc. En primer lugar, si el gas contiene naftalenoc,

puede absorberse (durante la etapa de regeneraci6n), por lo



que serd acarreado en los gases dcidos hacia el condensador
en donde al enfriarse, el naftalenc condensard como s&lido

pudiendo taponear &ste u otros equipos.

Por otro lado, el amonfaco acarreado en el flujo de
gases dcidos puede condensarse junto con el agua después de
salir del regenerador, incrementando la solubilidad del st
y como este condensado se regresa al sistema, la eficiencia

de eliminacién del H,8 en el proceso se reducird.

Qtro problema comfin en procesos de purificacién de ga
ses utilizando lfiquidos es el manejo de flujos de desecho
contaminados en relacidén a las disposiciones del control de
la contaminacién del medio ambiente. En este caso, el prin-
cipal contaminante es el cianuro de hidrdgeno {HCN) , el cual
es soluble en la mayoria»de los solventes y reactivo con las
substancias quimicas utilizadas como agente activo. Los pro
ductos de reaccifn como cianuros y tiocianatos deben de tra-

tarse antes de gue la corriente que los contenga se deseche.

* Proceso de fosfato tripotdsico

La Shell Development Company introdujo el uso de una
solucidn de fosfato tripotd&sico para la absorcién de HyS y
aungue el proceso ha sido desplazado de una manera considera
ble por los procesos de etanclamina para la purificacién de
gas natural, ofrece algunas ventajas en aplicaciones especia

les entre las que pueden mencionarse la baja volatilidad del
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componente active en la solucidn, la insolubilidad en hidro-
carburos lfgquidos y en la falta de reactividad con COS y
otras impurezas contenidas en el gas. Por lo tanto, este
proceso resulta apropiado para operaciones a temperaturas
elevadas y tratamiento de hidrocarburos lfguidos. Adicional
mente, el proceso de fosfato tripotisico en comparacién con
otros procesos de sales alcalinas ofrece cierta selectividad
por el H,5 en presencia de C02, lo cual representa una venta
ja econémica sobre los sistemas de mono y dietanolamina cuan
do se desea eliminar el H,5 con una mfnima extraccién de CO,

si el gas contiene una relacién COZ—HZS de 4:1.

Descripcién del proceso. La absorcién de sulfuro de
hidr6geno por medio de fosfato tripotdsico puede representar

se por la siquiente ecuacibn:

K3P04 + st s KZHPO4 + KHS

El diagrama de flujo es similar al descrito en los
procesos de etanolamina y en caso de que se requiera un al-~
to grado de purificacidén de la corriente gaseosa, puede em-
plearse un proceso de doble flujo como el que se muestra en
la figura 5-59. 81 la corriente no contiene C02, puede em-
plearse una solucifn de 40 a 50% en peco de fosfato tripotd-
sico, pero en caso contrario se utiliza una solucidn al 35%

para evitar la precipitacién del bicarbonato.
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En el ciclo de flujo separado, ya en la torre desorbe
dora, una porcidén de la solucifn se pasa por una segunda zo-
na de desorcifén y se agrega un condensado acuosc a esta por-
cidén después de finalizar la desorcidén; este flujo completa-
mente regenerado (y mds diluido) se alimenta por el domo del
absorbedor para ofrecer un gas limpio. El1 hecho de cbtener
un gas altamente puro, se debe a que se utiliza una solucidn
diluida, ya gue para una relaciﬁn dada H,8-K,P0O,, la presiﬁn
de vapor del H,S es menor sobre soluciones conteniendo menos

fosfato de potasio.

® Proceso de fenolato de sodio (NaOCBHS)

Dado gue este proceso de fenolato de sodio resulta de

interés desde el punto de vista histSrico, ya que desde el
punto de vista prdctico ha sido reemplazado por otros proce-
sos, no se detalla la operacién. 8in embargo, puede citarse
que este proceso fue desarrollado por Koppers Company Inc.,
empleando una soluciém ligeramente concentrada de fenolato
de scdio en un diagrama de flujo convencional. El problema
bdsico gue se presenta en este proceso es la baja eficiencia

de eliminacifn del H,S5 y el elevado consumo de vapor y ata-
gue corrosivo. '

® Proceso Alkacid

Este proceso fue desarrollado por I, G. Farbenindus-

trie en Alemania, puede clasificarse en tres procesos separg
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dos dependiendo de la solucién de absorcién empleada. Sin
embargo, las tres variaciones del proceso utilizan una s3o0lu-
cién de la sal de una base inorg&nica fuerte y un &cido orgd
nico débil no voldtil y un ciclo de regeneracifn convencio-
nal por medio de calor como el empleado en los procesos de

fenolato, fosfato tripot&sico y etanolaminas.

Las soluciones en este proceso Alkacid se denominan
como: soluci6n alkacid "M", solucién alkacid "dik" y solu-
cién alkacid "S", y cada una de ellas tienen un campo de
aplicacién especffico. La solucién "M" contiene alanina de
sodio y se utiliza para absorber tanto HZS como COZ’ ya sea
que se encuentren solos o en forma conjunta. La soluci6n
"dik" contiene la sal de potasio del dietil o dimetilglici-
na y se emplea para eliminar selectivamente el sulfuro de
hidrégeno de gases conteniendo CO2 Y pedquefias cantidades de
disulfuro de carbono y cianuro de hidrégeno. Y la solucién
"s", la cual contiene fenolato de sodio se desarrolld para
gases conteniendo cantidades apreciables de otras impurezas

como son: HCN, NH3, disulfuro de carb6n, mercaptanos, etc.

"De acuerdo con experimentos realizados a escala de
planta piloto, la solucidn "dik" mostrS la mids elevada selec
tividad y capacidad seguido de la metildietanclamina y de la

dietanclamina, con respecto al HZS‘

Otro resultado interecsante fue que el requerimiento



de vapor utilizado durante la regeneracién de la solucién
fue menor para la soluciSn "dik" que para las dos etanolami-

nas.

Por Gltimo, cabe senalar gue las soluciones alkacid
son relativamente no corrosivas y por tanto no se requieren
materiales especiales de construccién en los equipos, excep-
to en algunas partes sujetas a intenso uso; no obstante, las
patentes que se han obtenido son en base de métodos para evi
tar la corrosién como son el uso de aluminio y aleaciones es
peciéles para las bombas y lfneas manejando la solucién ca-

liente, el regenerador y el rehervidor.

5.2.2.2 ABSORCION A TEMPERATURA ELEVADA

* Proceso de carbonato de potasio caliente
(Proceso Benfield)

Este proceso fue desarrollado inicialmente por U. S.
Bureau of Mines en Bruceton, Pennsylvania, como parte de un
programa sobre la sfintesis de combustible lfquido a partir
de carb6n. La investigaci6n realizada sobre la eliminacidn
de CO2 fue conducida con el objetivo de reducir el costo de
la purificacibén de gas de sintesis por medio del disefio de
un proceso qgue tomara en cuenta las mdximas ventajas de las

condiciones de la sfintesis del gas.

En afos recientes el proceso de carbonato de potasio

caliente se ha desarrollado ademds por Benson-Field, guienes
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participaron en el trabajo original de U. S. Bureau of Mines
logrando varios perfeccionamientos, entre los cuales pueden
mencionarse el desarrollc de aditivos activos para la solu-
cidén de carbonato de potasio, reduciendo de esta manera los
costos de capital y de operacifén y quizd el mds importante,

la obtencién de mayor pureza del gas tratado. El procesc se
practica actualmente en 281 plantas localizadas en todo el

mundo para la eliminacién de biféxido de carbono y sulfuro de
hidrdgeno de la sintesis de amonfaco, del hidrSgeno crudo,

del gas natural, etc. Este avance en el proceso se licenci¢
bajo el nombre de "Proceso Benfield" por la Benfield Corpo-

ration de Pittsburgh, Pennsylvania.

No obstante la aplicabilidad del carbonato de potasio
para la eliminacidn de coé se ha conocido por varios anos;
en 1904 se otorg6 una patente alemana que describfa un proce
so para la absorcién de CO, en una solucién caliente de car-
bonato de potasio, llevando a cabo la regeneracif6n de la so-
lucién por reduccién en la presi6n sin calentamiento adicio-
nal. En 1924 williamson y Mathews estudiaron la velocidad
de absorcién del CO, en soluciones de carbonato de potasio y
encontra~u. e aumsatando la temperatura de absorecibn de
25°C a 75°C aumentaba considerablemente la velocidad de ab-

sorcién. Sin embargo, el trabajo de U. S. Bureau of Mines

“constituye  la principal contribucidén al logro de este proce-
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so debido a que pudo desarrollar un proceso comercial econs-
mico. En consecuencia, se otorg6 una patente cubriendo un
aspecto de este trabajo a Benson y Field en Gran Bretafa, la
cual describe el uso de una solucién de carbonatc de potasio
como absorbente a una temperatura cerca de su temperatura de
ebullicidn y regeneracién de ésta por flasheo y vapor de de-
sorcién. Como resultado de la elevada temperatura en el ab-
sorbedor, el vapor que requiere cualquier otro proceso rege-
nerativo para calentar la solucifn a la temperatura de desor
cién’no se necesita en este sistema de carbonato de potasio
caliente. Ademds, se elimina la necesidad de equipo de in-
tercambio de calor considerado entre el absorbedor y el de-
sorbedor; as{ como tambi&n se incrementa la solubilidad del
bicarbonato de potasio, lo que permite operaciones con una

solucién de elevada concentracidn.

Descripcién del proceso. Como puede observarse en el
diagrama de flujo (fig. 5-60), una porcifn de la solucién po
bre proveniente del regenerador se enfrfa y alimenta por el
domo al absorbedor, mientras que la mayor parte de &sta se
introduce caliente en un punto localizado por debajo del do-
mo, perfeccionando de esta manera la pureza del producto, de
bido a la disminucién de la presién de vapor de equilibrio
del co, sobre la dltima porcién de la solucién gque entra en

contacto con el gas. Un esguema mds complicado denominado
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de dos etapas se ha utilizado cuando se requiere una elimina
cién completa de CO,. En esta modificaci6n se extrae una co
rriente de la columna de deéorcidn, de manera que s&lo esta
porcifén de la soluci6n pase del fondo del desorbedor al re-
hervidor. Dado que esta porcifén de la solucién se regenera
con €l suministro total de vapor para la columna de desor~
ci6n; &sta se regenera casi completamente, reduciendo el con
tenido de CO, en el gas a un valor muy bajo. Posteriormente
la corriente principal se alimenta al absorbedor en un punto
medio, en tanto que la porcién regenerada completamente se
hace por el domo de la misma. Por Gltimo, queda mencionar
el arreglo convencional, en donde la corriente principal de
la solucifén pobre se alimenta completamente al absorbedor

por el domo, para eliminar tanto H,8 como CO,,.

Hoy en dfa se han desarrollado varias modificaciones
a partir de las tres formas b&sicas de flujo mencionados an-
teriormente, con el objeto de obtener una mayor economfa en

materia de energfa.

Las pruebas en planta piloto indican gque el sulfuro
de hidrégeno se absorbe mucho mis r&pido que el bidxido de
carbono en soluciones de carbonato de potasio caliente, por
lo que puede esperarse que este proceso sea selectivo par-
cialmente con respecto al sulfuro de hidrd&geno. También pu

do observarse gue la disminucién de la temperatura de absor
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cién producird un decremento en la velocidad de absorcién
del bidéxido de carbono, sin afectar la velocidad de absor-
cids del sulfuro de hidr6geno lo gque provoca un aumento en

la selectividad con respecto a este dltimo.

Por otro lado, los contaminantes presentes en el gas
alimentado en bajas concentraciones como son el sgulfuroc de
carbonilo, el disulfurc de carbén, mercaptanos, tiofeno, cia
nuro de hidrégeno, amoniaco y bidxide de azufrz también son
absorbidos por la solucidén caliente de carbonato de potasio
en diferentes grados y depehdiendo de la naturaleza de cada
una de estas impurezas, reaccionardn formando diferentes com
puestos, que irdn acumul&ndose en la solucidn, ocasionando

problemas en la operacidén del proceso.

Inicialmente, la U. S. Bureau of Mines encontré seve-
ra corrosién donde se presentd elevada conversi6én a bicarbo-
nato o donde por reduccifén de la presién del sistema se libe
ra tanto CO, como vapor de agua, encontrédndose asimismo que
la adicibn de dicromato de potasio servirfa como inhibidor.
No obstante, debe tomarse en cuenta gque compuestos del azu-
fre reducen rdpidamente el i6n cromato, por lo gue puede re-
sultar desfavorable desde el punto de vista econémico si es-
tas impurezas se encuentran en cantidades elevadas. Ademis,
la reaccién de reduccién gue se presenta, ocasiona la forma-

cién de precipitados insolubles que son a la vez los que ori
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ginan la erosién del equipo y otras dificultades en la opera
cioén,

®* Proceso Catacarb

Este proceso fue descubierto por Eickmeyer y licencia
do por Eickmeyer y Asociados de Prairie Village, Kansas: es
una modificacidén del proceso de carbonato de potasio calien~
te. La solucifén empleada en el proceso Catacarb contiene
una sal de potasio y un aditivo (mantenido en secreto), el
cual cataliza la absorcidn y desorcién de gases Adcidos, in-
corporando también al aditivo un componente inhibidor de co-

rrosién no t6xico y no venenoso.

Aungue este proceso fue utilizado inicialmente para
eliminar el bib6xido de carbono del gas de sfintesis de amonia
co, resulta apropiado para la eliminacidn de H,S ¥y CO2 conte
nido en el gas natural. Actualmente se encuentran en opera-
cién 39 plantas en todo el mundo y 11 m&s en construccifn;
de manera que podrdn eliminar en conjunte las 50 plantas 763
MMSCFD de gas &cido, teniendo una alimentacién de 4350
MMSCFD.

Descripci6n del proceso. La planta de tratamiento em
plea un sistema de dos etapas con un rehervidor de fuego di-
recto, comc puede observarse en la figura 5-61. El gas amar
go contiene generalmente entre 2.2 a 2,3% de st y de 6.8 a

7.3% de CO,, dependiendo del pozo productor. La presifn en
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la torre de absorcién fue 950 psig y una temperatura de
210°F en la seccién inferior de la torre y de 90°F en la sec
cién superioxr. El gas dulce gue abandona el absorbedor se
pasa a un tangue y de ahf a un deshidratador utilizando gli-
col como desecante, antes de entrar a la lfnea para venta o
tratamiento subsecuente.

La solucién rica proveniente del absorbedor se contro
la por nivel, pasando posteriormente a un tangue (flash) y
un filtro de cartucho, para llegar a una torre desorbedora
por el domo de ésta, donde la solucién se regenera por con-
tacto a contracorriente con vapor de agua en dos etapas, ob=
teniéndose dos soluciones, una semipobre y otra pobre. La
solucidn semipobre se retira de un plato y se envfa a un tan
gque, del cual se bombea sin enfriar a un punto intermedio
del absorbedor. La solucidn gue se derrama del plato de ex-
traccidén, se regenera casi completamente, debido a la eleva-
da relacién vapor de agua/solucién y se rehierve a fuego di-
recto antes de pasar a través de un aareador y un tanque,
bombéandola después a un enfriador y de ahf al domo del ab~
sorbedor.

Los gases dcidos desorbidos, saliendo por el domo del
desorbedor pasan por un condensador, un tanque de reflujo y
de ahf a un guemador. El condensado del reflujo se reecircu-

la al desorbedor y dado que existe pérdida de agua con los
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gases &cidos, debe inyectarse-agua al sistema por el rehervi

dor.

Las principales ventajas del proceso Catacarb son la
elevada pureza del gas tratado en comparaci®n con las solu-
ciones ordinarias de carbonato de pctasio caliente, y la con
siderable disminucién del consumo de energfa, el cual se en-
cuentra entre el rango de 34,000 y 60,000 Btu/mol de gas &dci

do extraido.

* Proceso Giammarco-Vetrocoke

El uso de soluciones de arsenito de sodio o potasio
para la absorcifn de Co, a presién y temperatura elevadas,
fue descubierto por Giammarco y licenciado por Giammarco-Ve-
trocoke de Marghera Italia. Anteriormente habfa surgido un
proceso desarrollado también por Giammarco, el cual utilizé
pequefias cantidades de un aditivo orgdnico en las soluciones
convencionales de carbonato caliente; sin embargo, este pro-
ceso se reemplazb rdpidamente por procesos mucho mds eficiern

tes empleando arsenitos.

El proceso Giammarco-Vetrocoke para la eliminacifn de
sulfuro de hidrégenc, el cual se basa en el uso de solucio-
nes acuosas de arsenito y arsenato alcalinos, se describirdn
posteriormente, ya que de acuerdo a su caracteristica guimi-

ca, puede clasificarse como un proceso de oxidacibn,



Por otro lado, se ha observado que la adicién de pro-
porciones estequiométricas de tridxido de arsénico a las so-
luciones acuosas de carbonato de sodio y potasio incrementan
la velocidad de absorcién y desorcién del bi6xido de carbono,
comparado con las soluciones de carbonato convencionales, lo
que ocasiona un ahorro considerable del calor de regenera-
cién, reduccién en el dimensionamiento del equipo y obtencién

de mayor pureza en el gas tratado.

Este proceso a pesar de ser apropiado para el trata-
miento de gas de sintesis, gas natural y de existir en opera-
cién varias plantas en todo el mundn, su aceptacifén en algu-
nos lugares es retringida, debido probablemente al cuidado
gue debe ponerse en el manejo de las soluciones de arsenito,

-

el cual resulta sumamente t&xico.

Las reaccilones qufmicas que ocurren durante la absor-
ci6n y desorcién de CO, pueden simbolizarse por las ecuacio-

nes siguientes:

Absorcifn

6CO2 + 2K3ASO3 + 3H20 ———— GKHCO3 + A5203

CcCo, + K CO3 + H,0 ——— ZKHCO3

2 2 2
Desorcién
6KHCO3 + As203 —————— 2K3ASO3 + 6CO2 + H20
2KHC03-————*- K2CO3+ CO2 + H20
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Adicionalmente, los resultados experimentales de este
tipo de soluciones indic6 gue cuando se adiciona triéxido de
arsénico, se incrementa la velocidad de hidratacién del bi6-
xido de carbono a &cido carbbnico en el paso de absorcién y
que también cambia el pH a dcido en la etapa de regeneracién
ocasionando una mayor expulsién del bidéxido de carbono. E1
efecto neto de estos dos fenSmenos es el de proporcicnar una
solucién con mayor capacidad y de disminuir el contenido de

CO2 en el gas tratado.

Descripcién del proceso. El diagrama de flujo para
el proceso Giammarco-Vetrocoke puede observarse en la figura
5-62 y en la 5-63. El primero ilustra la versién del proce-
so en donde se utiliza vapor para la etapa de regeneracidn
de la solucifn; este proceso se utiliz6 inicialmente para la
eliminacién de CO, del gas de sintesis o de hidrb6geno crudo
cuando el gas se encuentra caliente y el vapor se encuentra
disponible en cantidad suficiente para que no resulte costo-
so. El flujo es similar a lo mencionado anteriormente; el
gas caliente se lava a contracorriente con la solucién en el
absorbedor, ya sea empacada o de platos., La solucidn rica
fluye primero a un tanque (flash; donde se elimina una por-
cién del bi6xido de carbono por reduccidn de la presidn. La
solucifén desorbida parcialmente se calientz en seguida en un

intercambiador de calor, por medio de la solucibén pobre, an-
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tes de entrar al regenerador donde el hbiéxido de carbono re-
manente se desorbe por medio del vapor ascendente en la co-
lumna. El regenerador también puede ser una columna empaca-
da con un rehervidor para suministrar la energfa necesaria
en esta etapa. El bi6xido de carbono abandonando el domo
del regenerador se enfrfa; el agua condensada se recoclecta
en un tanque de reflujo y se recircula al regenerador, mien-

tras que el bi6xido de carbono frfuv se ventea a la atmdsfera.

La solucién regenerada que abandena el fondo del rege
nerador se enfrfa primero en el intercambiador de solucién
rica-solucién desorbida parcialmente y después se enfria adi

cionalmente antes de regresar al absorbedor.

En el segundo diagrama, la solucién rica gue abandona
el absorbedor se calienta con vapor antes de pasarse por un
tangue (flash) donde se desorbe parte de CO2 gue contiene.
La solucién desorbida parcialmente fluye después al domo del
regenerador, donde se llevard a cabo la desorcién final pof
medic de un.flujo a contracorriente de aire saturado con
agua precalentada. La mezcla de CO, ¥ aire que abandona el
regenerador se lava con agua frfa en el deshumidificador pa-
ra recuperar calor y condensar el agua contenida en el flujo
de gas. La mezcla frfa de aire y CO, se ventea a la atmésfe
ra, en tanto que el agua fluye del deshumidificador al presa

turader de gas.
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Con respecto a los procesos de carbonato de potasio
caliente y de etanolamina, el proceso Giammarco-Vetrocoke
mostr6 ventajas econdmicas sobre estos con respecto a la in-
vorsidén de capital y costos de operacidén; sin embargo, no se
tomaron en cuenta recientes desarrollos de los mismes y, por
lo tanto, esta comparacién es de valor limitado. Asimismo,
los datos reportados de la operacidén del proceso indicaron
gue no se presentd corrosién y que no se descaryd material
t6xico a la atmésfera cuando la regeneracién se llevé a cabo

con aire.

5.2.3 Por absorciétn en soluciones de alcanolaminas

El desarrollo de alcanolaminas como absorbente de ga-
ses dcidos se acredit6 en 1930 a R. R. Bottoms bajo patente
cubriendo esta aplicacién. La primera alcanolamina utiliza-
da comercialmente en las plantas de tratamiento de gas fue
la triétanolamina {TEA) . A partir de esto, varios compues-
tos pertenecientes a la familia de las alcanolaminas se pro-
pusieron como posibles absorbentes de gas acido, trayendo en
consecuencia que existan a la fecha una gran cantidad de da-~
tos gque aportan una valiosa informacién para la mejor selec-

cién en un requerimiento especifico.

Las dos aminas mds importantes en los procesos comer-

ciales para la purificacién de gas son la monoetanolamina
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(MEA) y la dietanolamina (DEA). La TEA ha sido reemplazada
per las anteriores debido a su baja capacidad, baja reactivi
dad y poca estabilidad. Ademds, la diisopropanclamina

(DIPA) se ha utilizado en el proceso SCOT, en el proceso Sul
finol y en el proce s« ADIFP; la metildietanolamina se utiliza
como absorbente selectivo de H,8 en presencia de CO,, pero
sSu uso comercial se ha limitado. Otro compuesto, algo dife-
rente a los ya mencionados es la diglicolamina que fue pro-
puesta por Blohm-Riesenfeld, y gue conjunta la estabilidad y
reactividad de la monoetanolamina con la baja presién de va-
por e higroscopicidad de la dietilenglicol para poder ﬁtili-

zar soluciones mds concentradas que la monoetanolamina.

Las fSrmulas moleculares de cada una de las aminas
mencionadas se pueden observar en la fiqura 5-64. En gene-
ral, cada f6rmula cuenta con al menos un grupo hidroxilo y
un grupo amina; el grupo hidroxilo reduce la presién de va-
por e incrementa la solubilidad en el agua, mientras que el
grupn amina puede aportar la alcalinidad necesaria a las so-
luciones acuosas para causar la absorcidn de gases &cidos.
Las principales reacciones gque se llevan a cabo cuando una
solucién de amina primaria se utiliza para absorber Co, ¥

H,S se representan en las siguientes ecuaciones:

2

2RNH.,, + HZS _— (RNH3)2 S

2

(RNH3)2S + HZS — 2RNH3HS
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H, + + _
2RNH Cco H,0 (RNH3)2CO3

2 2 2

(RNH3)2C03 + C02 + HZO —_ 2RNHBHCO3

+ CO, =~ RNHCOONH R

2RNH2 2 3

Aunque estos productos son compuestos gqufimicos defini
dos, poseen una presién de vapor considerable bajo condicio-
nes normales, de manera gue las composiciones de la solucidn
en equilibrio varfan con la presién parcial de los gases dci
dos presentes. Cuanto mayor aumente la presién de vapor de
estos compuestos con la temperatura, mayor seri la posibili-
dad de eliminar los gases absorbidos de la soluci®6n utiliza-

da mediante el suministro de energfa.

Descripcién del proceso. El1 diagrama de flujo bisico
para todo proceso de absorcifn de gas &dcido por medio de al-
canolamina se muestra en la figura 5-65. El gas amargo en-
tra por el fondo del absorbedor, ascendiendo y poniéndose en
contacto a contracorriente con un flujo de solucién absorben
te. El gas dulce sale por el domo, en tanto la soluci6bn sa-
le por el fondo del mismo, pasando después a un intercambia-
dor donde se pone en contacto con la solucién pobre prove-
niente del desorbedor, disminuyendo la temperatura de esta
corriente e incrementando al mismo tiempo su temperatura.

De ahf entra a una columna de desorcién cerca del domo, en

donde se utiliza el calor gue suministra el vapor de agua pa
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ra eliminar los gases &dcidos absorbidos por diferencia en
los puntos de ebullicifn. Cabe senalar que en unidades ope-
rando a presiones elevadas, se acostumbra flashear la solu-
cién rica, antes de entrar al desorbedor, para eliminar los
hidrocarburos disueltos en la sclucibén. La solucién pobre,
después de enfriarse ligeramente en el intercambiador de so-
lucidén rica-solucidén pobre, se enfrfa ademds en otro inter-
cambiador con agua o aire, para finalmente alimentarla per

el domo del absorbedor y completar el ciclo.

Los gases &dcidos que se eliminan de la solucién en el
desorbedor, se enfrfan para condensar la mayor parte del va-
por de agua. Este condensado (u otra fuente de agua) se re-
troalimenta continuamente al sistema para evitar gue la solu
cién de amina esté concentrdndose progresivamente. Por lo
general, el agua retroalimentada o una porcidn de &sta, se
introduce a la columna de desorcién en un punto, el cual se
encuentre por encima del punto donde se alimenta la solu-
cién rica para forzar a los vapores de amina acarreados por

el flujo ascendente de gases dcidos hacia la solucién lfqui-

da.

Una de las modificaciones m&s simples del diagrama
mostrado anteriormente es la inclusitn de platos de lavado
(utilizando agua) en la parte superior del absorbedor, para

reducir las pérdidas de amina acarreada en el gas purificado.
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51 se utiliza el condensado de gas 4cido para lavar, no se
requiere un plato extractor, ya que en algGn punto debe in-
troducirse este condensado al sistema. Debe sefialarse que
este condensado est& saturado con gas Acido a las condicio-
nes del condensador y que este gas dcido a su vez serd intro
ducido al flujo de gas. 8i el volumen de gas es muy grande,
comparado con la cantidad de agua de lavado, no trae conse-
cuencias. Sin embargo, si la cantidad de gas dcido es exce-—
siva, puede incluirse ademds en el proceso un desorbedor pa-
ra el agua. En su forma mids sencilla, esta unidad consiste
de una columna empacada, en donde el agqua se alimenta por el
domo, en tanto el vapor de proceso se alimenta por el fondo
para suministrar el calor necesario para desorber los gases

&cidos.

En algunos casos el condensado del flujo dcido dispo-
nible es insuficiente para suministrar 21 agua de reflujo
tanto al desorbedor de la alcanolamina como el absorbedor;
en este <aso, es necesario utilizar agua de alguna otra fuen
te para lavar el gas purificado y adicionar un plato de ex-

traccién para evitar la acumulacién de agua en el sistema.

Esta modificacifén se utiliza en sistemas empleando mo
noetanolamina, especialmente si se opera a baja presi6n, de-
bido a la elevada presién de vapor de este absorbente. Las

otras aminas, por el contrario poseen una presién de vapor
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en casos donde el gas purificado se emplee en procesos cata-
liticos y el catalizador sea sensible a trazas de vapores de

aminas.

Otra modificacién al diagrama de flujo bédsico es el
mostrado en la figura 5-66, el cual se propone para reducir
el requerimiento de vapor en sistemas utilizando soluciones
acuosas de aminas. Este esquema de flujo separado se ha
apligado a varios procesos de purificaci6n de gas y fue des-
cubierto en 1934 por shoeld. En esta variacién, la soluci6n
rica proveniente del fondo del absorbedor se separa en dos
flujos, uno alimentado al desorbedor por el domo y el otro
en un punto medio. La corriente del domo fluye hacia abajo
a contracorriente con los vapores ascendentes del rehervidor
Y se extrae en un punto localizado arriba de la entrada de
la segunda porcidén del flujo de la solucién rica. E1 liqui-
do extrafdo no estd completamente desorbido, pero se recircu
la al absorbedor para eliminar la mayor parte de los gases
&cidos en la porcidn inferior de la columna. La porcién de
solucibn introducida a la mitad de la columna de desorcién
es desorbida de los gases dcidos casi en su totalidad. Esta
solucidn se recircula a su vez a la parte superior del absor
bedor donde reduce el contenido de gas &cido del gas produc-

to al nivel deseado. En este sistema la cantidad &~ vapor
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ascendiendo por la columna de- desorcién es menor que en el

~

sistema convencional.

Una desventaja de esta modificacién al proceso es el
hecho de incrementar apreciablemente el costo inicial de la
planta, ya gue la columna de desorcién es mis alta y comple-
ja, se requieren dos sistemas de tuberfas con sus respecti-

vas bombas, intercambiadores, etc.

Otra parte importante en la eliminacién de Co, y H,S
es la selecci6n de la solucifn para llevar a cabo la absor-
.eifn y la cual estd determinada por las condiciones de pre-
sién y temperatura a las que se encuentra el gas, su composi
cifén con respecto a los constituyentes mayores y menores y
los requerimientos de pureza del gas tratado. Aungque actual
mente no existe una soluci6n ideal que proporcione las condi
ciones Sptimas de operacifn, si existe suficiente cantidad
de datos y experiencia en la operacién con varias alcanolami
nas gque permiten una seleccidn razonada de la solucidn, abar
cando un gran rango de condiciones. Una comparaciﬁn prelimi
nar de alcanolaminas usadas para la purificacidén del gas, se
basa en las propiedades fisicas y costo aproximado (tabla
5-10).

Las soluciones acuosas de monocetanclamina gque fueron

utilizadas durante varios afios para la eliminacifn de H,S y

CO, del gas natural, estdn siendo substituidas por otros sig
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temas mds eficientes, particularmente para el tratamiento de
gas natural a presiones elevadas. Sin embargo, este absor-
bente se sigue prefiriendo para flujos de gas conteniendc
concentraciones relativamente bajas de st y CO, y gue no
contengan contaminantes como sulfuro de carbonilo (COS) y di
sulfuro de carbono (CSZ)’ Ademds, resulta apropiado cuando
el gas se trata a bajas presiones y se requiere mixima elimi
nacién de H,S y CO,. El bajo peso molecular de la monoetanc
lamina, origina la gran capacidad de la solucifn a concentra
cionés moderadas; su elevada alcalinidad y la relativa faci-
lidad con la cual puede recuperarse de soluciones contamina-
das son ventajas que en muchos casos representan mds gue sus
inherentes desventajas, entre las cuales, la mds seria es la
formacién de productos de reaccidn irreversibles con el €COS
y el CS,, resultando una gran pérdida quimica si el gas_con-
tiene cantidades significantes de estos compuestos. Ademds,
la solucién de monoetanolamina es mds corrosiva gque las solu
ciones de ctras aminas, especialmente si la concentracién de

amina excede el 20% y la solucién se encuentra cargada con

gases &cidos.

Esta caracterf{stica limita la capacidad de las solu-
ciones de monoetanolamina en casos donde las elevadas pre-
siones parciales de los gases &cidos, contribuir&n en mayor

proporcidn a cargar la sclucidn absorbente. Finalmente, la
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clevada presidn de vapor de la monoetanolamina causa pé&rdi-
das significantes por vaporizacién, en particular a bajas
presiones de operacidbn; esta dificultad sin embargo puede re
solverse como se mencioné anteriormente, por un tratamiento

de lavado del gas purificado.

Las mezclas de monoetanclamina con di o trietilenglicol,
descritas inicialmente por Hutchinson, se han utilizado para
llevar a cabo simultédneamente la eliminacién de gases dcidos
y la deshidratacién del gas natural, lo cual representa una
de sus principales caracterfsticas a la vez que consume me-
nor cantidad de vapor comparado con sistemas acuosos. Ade-
mds, las soluciones de glicolamina pueden desorberse casi
completamente de HZS Y COZ' lo cual proporciona a la solu-
cién gran capacidad para producir un gas tratado de alta pu-
reza. Pero también el proceso de glicolamina presenta un
gran nfimero de inconvenientes, entre los cuales posiblemente
el mds importante es que para ser un agente desecante efecti
vo, el contenido de agua debe ser menor del 5%, lo cual re-
guiere una elevada temperatura en el rehervidor. A esta tem
peratura ocurre una severa corrosién en el intercambiador
amina-amina, en la columna de desorcién y bajo ciertas condi
ciones en el rehervidor. La finica soluci6n prédctica para en
frentar el problema de corrosién es la utilizacifén de alea-

ciones ferrosas resisten’es a la corrosifn o el empleo de ma
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preceso glicolamina es la elevada pérdida por vaporizacidn,
en especial de la amina. Esta pérdida puede ser reducida
por una seccidén de lavado con glicol del gas purificado, pe-
ro no es una operacidén simple como resulta ser el lavado con
agua utilizado en sistemas acuosos. Finalmente, los hidro-
carburos, en especial los aromé&ticos, son mds solubles en
glicclamina que en soluciones acuosas de amina. Esta carac
terfstica es de gran importancia si el gas dcido va a ser
procésado adem&s en una planta de azufre tipo Claus, debido
a gue la presencia de hidrocarburos de'alto peso molecular

tiende a desactivar el catalizador, produciendo azufre des-
colorido.

Las soluciones acuosas de qietanolamina se han utili-
zado por muchos ahlos para el tratamiento de gases contenien-
do cantidades elevadas de COS y CSZ’ ademé&s del H,S ¥ COZ‘
DPebido a que las aminas secundarias son mucho menos reacti-
vas con el COS y CS, que las aminas primarias, produciendo
compizestos secundarios, son la eleccifn natural para flujos
de gas conteniendo estas impurezas. Cabe sefialar gue la. ba-
ja presi6n de vapor de la etanolamina, la hace apropiada en
operaciones de baje presién, siendo despreciables las pérdi-
das por vaporizacisn. Sin embargo, la principal desventaja

de Jas soluciones de dietanolamina es el hecho de gue al re-
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La aplicacifn de soluciones de dietanolamina al trata
miento de gas natural fué descubierta por Berthier. Este
proceso, el cual se conoce por Proceso S.N.P.A.-D.E.A., fue
desarrollado en Francia por la Societé Nationale des Petro-
les d'Aquitaine. Esta sociedad comprobd gue la solucién
acuosa de dietanolamina ligeramente concentrada (de 25 a 30%
en peso) es capaz de absorber los gases &dcidos en una propor
cién por encima de la estequiométrica; es decir, de 1.0 a
1.3 moles de DEA por mol de gas dcido, permitiendo gque la
presi6n parcial de los gases &dcidos en el gas alimentado sea
considerablemente elevada. Si la solucifn regenerada se de-
sorbe perfectamente, cuando se regresa al absorbedor y 1la
presién es elevada, puede producirse un gas purificado que
satisfagé las especificaciones de la tuberfa. Una ventaja
adicional del proceso S.N.P.A.-D.E.A. es que los productos
de descomposicién formados se eliminan f&cilmente por filtra

cién a través de carbdén acitivado.

El uso de soluciones acuosas de diglicolamina fue co-
mercializado conjuntamente por Fluor Corporation, E1 Paso Na
tural Gas Company y Jefferson Chemical Company Inc. El pro-
ceso empleando este disolvente fue nombrado Proceso Fluor-
Economine, el cual s en muchos aspectos similar al proceso

utilizando monoetanolamina, excepto en gue su menor presién
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picamente de 40 a 60%, lo que ocasiona una considerable dig~
minuecién en la velocidad de circulacién v en el consumo do

vapor, comparado con soluciones de monoectanolamina., Las des
ventajas de la solucién de diglicolamina son su elevado cos-
to, su alta corrosividad en acero al carbén y pé&rdida quimi-
ca, debido probablemente a la formaci6n de productos no rege
nerables resultantes de las reacciones con CC,, COS y CS,.

Por Gltimo, la regeneracién de la solucién contaminada de di

glicblamina, requiere destilacitn al vacfo.

La diisopropanolamina (DIPA) estd utilizdndose actual
mente en el proceso Adip y el proceso Sulfinol, ambos bajo
licencia de Shell International Petroleum Company. El proce
so Adip emplea soluciones acuosas de diisopropanolamina en
concentraciones de 30 a 40%. Se ha aceptado ampliamente en
Buropa para el tratamiento de gases, conteniendo ademds de
H,S y CO,, el COS. Segfin datos presentados se dice que la
eliminaci6n de COS se realiza sin causar efectos nocivos a

la solucidn, siendo ademds no corrosiva y reqguiriendo menos

vapor para su regeneracién.

El trabajo en planta piloto con soluciones acuosas de
metildietannlamina v trietanolamina, indicS que se obtiene
absorcifn selectiva para el st en comparacién con el COZ'

en especial a bajas presiones de operaci6n. Sin embargo, es
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ta seilectividad decrece conforme se incrementa el grado de
celimiracidén; tambki€n se ha mostrado gue las aminas tercia-
rias, en especial la metildietanolamina, absorben selectiva-
mente al H,8 bajo condiciones apropiadas de operacién en

tiempas cortos de contacto.

Finalmente, la elecci6n de la concentracién de amina
puede =er arbitraria, generalmente basada en la experiencia
de operacibén. El rango tipico de las concentraciones de mo-
noetanclamina en soluciones acuosas o de glicol es entre 12
y 25%; las soluciones de dietanolamina de 25 a 30% cuando se
trata de purificaci6n de gas natural y las soluciones de di-

glicolamina entre 40 y 60%.

Problemas de operacién. Una de las razones por la
cual los procesos gue utilizan alcanolaminas han desplazado
en gran medida a los procesos de 6xido de fierro y carbonato
de sodio utilizados en la purificacién de gas natural es la
carencia de dificultades en la operacién. Sin embargo, va-
Arios factores pueden ocasionar gastos indebidos y dificulta-
des en la operacidén de unidades de alcanolaminas, entre las
cuales pueden citarse, desde el punto de vista costos, la co
rrosién y las pérdidas de amina. Y las dificuitades de ope-
raci6n cue causan limitaciones en la capacidad de una planta

para la purificacién del gas son la espumga vy el taponamiento

del eguipo.
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El problema mds serio de operaci6n encontrado en las
plantas de purificacién de gas es la corrosién, a la cual se
le ha prestado yran atencién. Se han propuesto varias teo-
rfas para explicar el mecanismo de corrosién y se han paten-
tado métodos para eliminar o aliviar la corrosi6n. Basadw
en esta informacidén, el fgndmeno cdle corrosién presentado en
un gran n{imero de plantas, operanco bajo un amplio rango de
condiciones, puede explicarse razonablemente y pueden esta-

blecerse ciertos lineamientos para minimizar la corrosién.

Se ha observado que la extensién y tipo de corrosidn
depende de factores tales como la presencia de contaminantes
en la solucidn de amina, la carga de gas 4dcido en la solu-
cién, la temperatura y presifn prevalecientes en varias par-
tes de la planta, la velocidad con la cual fluye la solucifn,
etc. Sin embargo, los principales agentes corrosivos son
los mismos gases &dcidos, Esta premisa se basa en la observa
cién de gue la corrosién aumenta cuando se incrementa la con
centira«cién de los gases &cidos en la solucién, especialmente

en plantas utilizando monoetanolamina.

S5e sabe que el CO, causa severa corrosién, particular

mente a temperaturas elevadas y en presencia de agua. Se

cree que el mecanismo involucrado, consiste de la reaccidn

de fierro metdlico con dcide carbbnico, lo cual origina la
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formacién de bicarbonato de fierro soluble. El calentamien-
to adicional a la solucifn puede liberar el CO, y provocar
la precipitacidn del fiervo como carbonato insoluble. Ade-
m&s, el fierro puede eliminarse de la solucién por hidr6li-
sis a carbonato b&sico u 6xido hidratado, por oxidacidén adi-
cional a un compuesto f&rrico soluble o por precipitacién co
mo sulfuro (por el st). Lo obscuro de la solucibn presenta
do en los absorbedores conteniendo CO, ¥ H,y8 puede deberse a
la dltima reaccidn. Con la resaturacidn con CO, y calenta-
miento subsecuente de la solucifn, puede disolverse més fie-~
rro y repetir el ciclo ¢orrosivo. Este mecanismo se presen-
ta preferentemente en equipos fabricados de acero al carbén
Y en especial en puntos donde se presenta elevada temperatu-

ra y alta concentracién de gas dcido.

El sulfuro de hidr&geno ataca al acero como un ;cido,
con la formacibn posterior de sulfuro ferroso insoluble. Es
te compuesto forma una capa sobre la superficie del metal,
la cual no se adhiere firmemente y en consecuencia ofrece po

ca proteccidn para la corrosién siguiente.

No existen correlaciones confiables que relacidnen el
ataque corrosivo con mezclas de CO, y H,S8; sin embargo, se
han observado ciertos comportamientos generalizados. En pri
mera instancia parece que en plantas manejande principalmen-

te CO,, pueden reducir la corrosidn cantidades muy peguefas
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de HZS' Por otro lado, también se ha observado un severo
atague corrosivo con diferentes relaciones de HZS—C02, que
bajo ciertas condiciones originan sinergismo; es decir que

cada gas &dcido incrementa el ataque corrosivo del otro.

En orden de importancia los agentes corrosivos resul-
tantes de la degradacién de los disoiventes siguen a los ga-
ses dcidos, los cuales se forman a partir de reacciones irre
versibles entre los disolventes y constituyentes del gas ali
mentado, por ejemplo, el dcido f&rmico formado a partir de‘
la ménoetanolamina y las poliaminds, las cuales demostraron

un marcado efecto en la corrosidén.

Por Gltimo, también puede presentarse corrosidn debi-
do a la erosi6n de s6lidos suspendidos en el flujo de gas o
por difusién de gases dcidos a través del material s6lido

causando lo que se llama corrosidén por esfuerzo.

La corrosidn puede reducirse o eliminarse por diferen
tes medios incluyendo ciertas prdcticas en el disefio y opera
ci6én de plantas de tratamiento, algunos de los cuales son:
seleccidén de materiales resistentes a la corrosién, elimina-
¢ifén continua o perifdica de agentes gque promueven la corro-
si6n y s6lidos suspendidos en la solucién y adicién de inhi-
bidores de corrosifn. Generalmente una combinacifn de dife-

rentes procedimientos origina la solucidn mds satisfactoria

y econfmica.
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Se recomiendan las siguientes prdcticas en la opera-

cifn para minimizar el atague corrosivo:

a)

b}

c)

e)

£)

La temperatura de la solucién en el rehervidor y la tem-
peratura del vapor deben mantenerse tan bajas como sea

posible.

El uso de medios tales como aceite para eliminar la ele-
vada temperatura en el rehervidor, debe mantener la tem-

peratura superficial del metal tan baja como sea posible.

La regeneracién de la solucidén a presiones elevadas, en
conjunto con temperaturas también elevadas, ocasionan
una severa corrosién en los tubos del rehervidor; por
tanto, se considera una buena medida mantener la presién
de operacién del rehervidor y de la columna de desorcién

tan baja como sea posible.

Es recomendable excluir el oxfgeno del sistema para man-
tener una atmésfera de gas inerte sobre la solucién en

cualquier punto donde pudiera exponerse a la atmésfera,
Eliminaci6én continua de sélidos suspendidos (por filtra-
cifn) y productos de degradacién de la soluci6n de amina
(por destilacidén de una corriente lateral o por filtra-
cién en carb6n activado).

En algunos casos puede adicionarse sosa cdustica a la sgo

lucisdn de amina.
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g) Puede utilizarse inhibidores de corrosién como aminas de
alto peso molecular y sales de metales pesados como vana
datos. El comportamiento de los inhibidores puede va-
riar dependiendo de varios factores en la coperacién; por
consiguiente, es necesario experimentar con varios inai-

dores hasta encontrar el apropiado.

¢ Formacif6n de espuma

La formacitn de espuma se debe generalmente a la con-
tamipacién de la solucién por hidrocarburos ligeros condensa
dos, por s6lidos suspendidos finamente divididos (como sulfu
ro de fierro), por productos de degradacién de la solucidn
de amina o por agentes activos que acarrea el flujo de ali-
méntacién.

La contaminacién de hidrocarburos ligercs del gas ali
mentado puede evitarse, manteniendo la temperatura de la so-
lucién de amina pobre 10 a 15 grados por encima de la tempe-
ratura de la corriente de alimentacifn, asegurando con esto
que no ocurra cambio de fase.

Los s6lidos suspendidos pueden eliminarse por filtra-

cién continua de un flujo lateral, A pesar de gue se han
utilizado varios tipos de filtros, el filtro de precapa ha

proporcionado mejores resultados. <Cuando la espuma es cau-

sada por compuestos orgdnicos de altc peso molecular disuel-

tos o emulsificadosz, se eliminan pasando la solucifn a tra-



vés de un lecho de carb6n activado.

Por Gltimo, la formacibn de espuma puede controlarse
por adicidén de inhibidores de espuma, como son los compues-—

tos de silic6n y alcoholes de alto punto de ebullicidn.

° Ppérdidas gquimicas

Las p&rdidas del disolvente representan un problema
diffcil de tratar en plantas de purificacién de gas; estas
pérdidas pueden ocasionarse por acarreo de la solucidn en el
fluje de gas dulce, por vaporizacidn o por degradacidn guimi
ca de la amina. Las pérdidas del disclvente por acarreo o
vaporizacién deben combatirse exhaustivamente, no s6lo por
el costo que representa su pé&rdida sino también por la conta
minacifn que causa el flujo de gas purificadc en las paredes
de la tuberfa y en casos donde este gas se destine a proce-
503 catalfticos, ocasionando el envenenamiento del cataliza-

dor.

Las pérdidas por acarreo son causadas por un inefi-
ciente extractor de niebla; este problema puede atacarse sim
plemente, teniendo cuidado en el disefio o seleccifn del ex~
tractor de niebla mencionado.

Aunque la presién de vapor de las aminas es relativa-

mente baja, las p&rdidas por vaporizacifn son congiderables

ya que. se pasan a través de la solucién voltmenes enormes de



gas. Una manera de evitarloc consiste en lavar el gas puri-
ficado en una seccidén de la columna de absorcién con agua ©
glicol. Otra manera de recobrar la amina vaporizada es por
adsorcibn de ésta en bauxita o s6lidos similares y regenera-

cién subsecuente del adsorbente saturado por calentamiento y
vapor.

Probablemente la pérdida de solucién m&s seria es por
degradacifén quimica de la amina. En general, la amina es
térmicamente estable a la temperatura de operacién del paso
de régeneraciéh. Las soluciones de etanolamina est&n suje-
tas a degradacifén oxidante por varios mecanismos, por ejem-~
plo, el oxfigeno puede reaccionar con HyS eliminado del gas
alimentado para formar azufre, el cual con calentamiento,
reacciona con la amina y forma diticcarbamatos, tioureas y

demds productos de degradacifén que no pueden regenerarse a

amina por simple calentamiento.

Ademgs, los gases sujetos a tratamiento por solucio-
nes de etanolaminas pueden contener gran variedad de impure
zas, las gue reaccionan irreversiblemente con las aminas.
Estos compuestos incluyen dcidos carboxflicos tales como
dcido fOrmico, acético y butirico, compuestos de azufre como
oxisulfuros de carbén y disulfuro de carbono; &cido clorhf-
drico y cianuro de hidrSgeno. Las aminas forman sales t&rmi

camente estables con estos compuestos y la forma de eliminar
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los es disociarlos por la adicidn de bases fuertes, destilan

do posteriormente para la recuperacifn de la amina.

Por dltimo, en ciertas operaciones, especialmente
cuando la presibn de operacifén es elevada, se acarrean canti
dades significantes de gases no dcidos del absorbedor a la
seccién de regeneracidn; esto resulta indeseable cuando los
gases dcidos eliminados van a utilizarse para la obtencidn
de hielo seco y azufre elemental. P7r consiguiente, estos
gases deben separarse de la solucién, después de que abando-

nan el absorbedor y antes de entrar al desorbedor.

5.2.4 Comparacién de métodos de endulzamiento

Comoc ya se ha visto, en la actualidad se cuenta con
diversos procesos para eliminar los gases &cidos de la co-
rriente de gas natural, pero casi todos operan de la misma
forma, ya sea mediante la absorciﬁn fisica y/o quimica de
dichos gases o por medio de productos qu;micos en solucién
acuosa. El resto basa su operaciﬁn en la adsorcidn fisica
de los gases dcidos en s6lidos. A continuaci6n y a manera
de sumario, se presenta una comparacién de los diferentes
tipos de procesos de los ya tratadoes.

Los procesos por oxidacién son selectivos de los com-~

puestos de azufre, no teniendo efecto sobre impurezas que no

sufren oxidacién a las condiciones de operacifin. Se emplea
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en gran escala especialmente. en casos donde el contenido de
azufre es bajo y se reguiere una pureza elevada. Inicialmen
te se presentaron los procesos en seco, pero se encontraron
varios inconvenientes entre los cuales se encuentran requeri
mientos de grandes dreas, que incluyen el reactor y el 4rea
para su mantenimiento, desactivacién del s6lido por impure-
zas (alquitrdn, materiales poliméricos y otros compuestos de
azufre), necesidad de incluir varios reactores para obtener

una operacidn continua.

Esta desventaja presentada por los procesos en sSeco
provocS un interés por la blsqueda de mé&todos mas eficientes
que redujeran el espacio y el costo de manoc de obra, aumen-
,tando al mismo tiempo el valor del azufre producido, desarre
llando de esta manera los procesos de oxidacibn en fase 1f-
quida con ciclo. regenerativc. Sin embargo, estos procésos
también presentan algunas inconveniencias, como son: la exis
tencia de mayor grado de corrosién y la presencia de diver-~
sas reacciones laterales irreversibles gue contaminan la so-

lucidén aksorbente.

Por otro lado, la necesidad de crear procesos de ma-
yor simplicidad y economfa dio pie al desarrollo de procesos
empleando ciclo regenerativo de la solucién absorbedora.
Primeramente se prepusicron procesos utilizando soluciones

de sales alcalinas a temperatura ambiente, realizando la de-
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sorcibn de gases dcidos por contacto de la solucidn absorbe-
dora ccon una corriente de aire, esto originé gran veriedad
de reacciones laterales, dificultad en la eliminacién del ai
re contaminado, necesidad de emplear grandes cantidades de
aire y acumulacién de compuestos en la solucifn absorbedora
provocando la p&rdida de actividad de la solucifén. Poste-
riormente se propuso llevar a cabo la desorcibén por incremen
to en la temperatura de la solucién obteniendo mayor pureza
de la soclucién junto con la posibilidad de emplear solucio-
nes mids concentradas que produzcan un gas con menor conteni-
do de gases Jcidos; sin embargo, se obtuvo al mismo tiempo
un mayor grado de corrosién y absorcifn de otras impure:zas,
cuya eliminacién no es tan sencilla como es el caso de la

eliminacién del 4cido cianhidrico (HCN).

Por filtimo, los procesos por absorcién en alcanolami-
nas, son sin lugar a duda los mds conocidos y empleados para
el endulzamiento del gas natural en todo el mundo; desplazan
do en gran medida a los procesos por oxidacién y por absor-
cifn en soluciones alcalinas. En general, las soluciones de
alcanolaminas se emplean en gases cuya concentracién de ga-
ses &cidos es baja y gue no cohtengan otros compuestos de
azufre, como sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono, dg
bido a que la presencia de estos ocasiona productos de reac-

¢ién irreversibles, causando gran pérdida gufmica, cuando la
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presién de operacién puede considerarse baja y cuando se re-
quiere médxima eliminacién de los gases &cidos. También pue-
de usarse al mismo tiempo como desecante, pero requiere de
elevadas tcemperaturas en el paso regenerativo causando con

esto mayor corrosién en los equipos.

Otreo inconveniente es la formacién de espuma, debido
a la contaminacif6n de la soluci6én por hidrocarburos ligeros
condensados, por s6lidos finamente divididos, por productos
de degradacifn de la misma solucidén y por agentes activos

acarreados en el gas.

Cabe senalar gque los criterios para seleccionar un
proceso en particular deben considerar ademds los menciona-
dos en la comparacibn de métodos de deshidratacidn, aplica-
dos l6gicamente al caso del endulzamiento. También deberé&n
considerarse los costos de la solucién deshidratadora y de
la patente, lo que en algunos casos resulta la principal res
triccién, como por ejemplo el usc del proceso Sulfincl men-

cionado en las alcanclaminas.

Finalmente, se puede decir que en el caso de las pla-
taformas marinas, a diferencia de las instalaciones en tie-
rxa, deben incluirse criterios de dimensidn, peso, confiabi-
lidad del proceso, disponibilidad de reactivos y partes de

repuesto, principalmente.
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CONCLUSIONES

El tema de las reservas de gas natural ocupa un lugar
central en la literatura sobre las fuentes de energfa. To~
das las empresas petroleras, las organizaciones involucradas
en el estudio de los asuntos energéticos y los gobiernos,
tanto de los paises productores como los de los pafses consu
midores, tomaron conciencia desde la llamada crisis del pe-
tr6leo de 1973-1974 de gue las reservas de hidrocarburos
eran finitas y gque su estimacién tenfa una importancia funda
mental desde un punto de vista politico, econfmico y tecnold
gico. 8in embargo, hasta la fecha afin los ge6logos mis experi
mentados no han elaborado una estimacifén definitiva sobre el
monto de filtimos recursos recuperables de gas natural. Es
incorrecto manejar las estadfsticas sobre reservas de gas co
mo si fueran algo perfectamente definido y scbre lo gue no
se tuviera duda alguna. Todas las estimaciones sobre reser-
vas estdn sujetas a un margen de error muy considerable vy,
por lo tanto, cuando se proponen nedidas de politica energé-
tica en base exclusivamente en las estimaciones sobre la mag

nitud de reservas de hidrocarburos, pueden plantearse solu-
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ciones basadas en datos incompletos, especulativos y quizéd

hasta equivocados.

5i bien el acervo de informaci6n sobre reservas de hi
drocarburos es muy amplio y creciente, hay grandes diferen-
cias en cuanto a la calidad y disponibilidad de la informa-
cidén., La gama comprende desde aquellos pafses en donde la
publicacién de las estadisticas sobre reservas es una obliga
cidén legal de cada productor, hasta aquellos en donde la in-
formacién se guarda en secreto porque es considerada como
asunto de seguridad nacional. Los datos procedentes de las
empresas productoras no tienen por qué ser del todo confia-
bles y la ausencia de datos nacionales publicados refleja
no s6lo el concepto particular de seguridad nacional sino

también la falta de informacién interna realmente confiable.

Debido a esto no se realizé un andlisis profundo de
la informacién aquf presentada. Se considerS que ya que la
situaci6n del petrSleo y del gas natural est4n cambiando de
bido a razones tanto polfticas, como también debido a los
continuos descubrimientos de yacimientos, que el hacer un
andlisis riguroso de mercado compete a un profesionista es-

pecializado en el tema.

Las fuentes de informacién disponibles permiten pre-

sentar un panorama amplio de la localizacibén de las reservas
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de gas natural por regiones y paises. Dicho panorama pone
de manifiesto la gran desigqualdad en la distribucién mundial
de los recursos de gas natural, resultado en gran parte de
la historia colonial de las regiones en desarrollo y en par-

ticular de Africa y el Medio Qriente.

A la fecha, los recursos de gas natural asociados con
los de petr6leo se encuentran concentrados en unos cuantos
pafses. Sin embargo, ccmo resultado de la llamada crisis pe
trolera, se est&n descubriendo rdpidamente recursos de hidro

carburos en todas partes del planeta.

Por otro lado, las empresas petroleras internaciona-
les opinan que la vida Gtil de las reservas de gas natural
tenderd a decrecer, sobre todo si no se dan nuevos incenti-
vos a la industria, para efectuar inversiones a largo plazo.
Sin embargo, la posici6n de estas empresas Se contrapone a
la de aguellos ge6Slogos que sostienen gque las reservas recu-
perables en tierra y m&s atin costa afuera son ampliamente su
ficientes para sostener durante muchos decenios los niveles

actuales de explotacién.

Afin cuando existe la teorfa por parte de personas in-
volucradas en el tema de gue la tasa de aumento de las nue-
vas reservas de gas natural empezard a declinar a mediados
de los ochenta porgque ya escasean los yacimientos por descu-

brir, las reserwvas se seguirdn ampliando mediante una expan-



sifén y reevaluacibn de los yacimientos va conocidos on fun-

cibén, entre otros, del avance tecnoldgico en las perforacio-

e

nes profundas y la aplicacién de métodos mds avanzados de r

cuperacifn.

Sin embargo, el papel futuro del gas natural como
fuente de energfa no estard determinado por el monto de los
recursos sino mds bien por los problemas de transporte y dis
tribucidn y por la actitud de los productores hacia la expor

tacién de este energético.

El gas natural se ha movido histSricamente del pro-
ductor al consumidor mediante tuberfas. Los elevados gastos
de construccién de los ductos se justifican cuando existen

!

reservas importantes y una demanda segura.

La alternativa de los gasoductos es el transporte de
gas natural en forma lfgquida, que requiere de barcos refrige
rados, e instalaciones de regasificacifn en las terminales
de recepcidn. Para ello se necesitan a su vez inversiones
enormas en todo el proceso y, ademd&s, las pérdidas del gas

del orden del 25% durante el procesamiento y transporte.

El transporte de gas natural licuado lleva implfcitos
algunos riesgos ambientales graves. Aungue cualquier tipo
de energético plantea peligros, la preocupacidn sobre las

consecueancias de un choque entre bugues-tanque de gas natu-
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ral licuado es muy seria. A pesar de las miltiples medidas
gque va se han implementado para garantizar la seqguridad, se
sigue investigando schre ¢l case y cste temor especifico pue

de llegar a limitar el transporte del energético licuado.

La conversion de gas natural a metanol simplifica
los problemas de transporte, al eliminar la necesidad de
construir barcos complejos y muy caros, asi como instalacio-
nes de licuefaccibn y regasificacién. Sin embargo, la pro-
duccitén de metanol requiere de la construccidn de plantas
muy grandes de conversién en las zonas productoras y repre-
senta pérdidas del orden del 40% en la energfa del proceso,
que se comparan desfavorablemente con el 25% de las pé€rdi-

das asociadas a la produccidén de gas natural licuado.

En lo gue se refiere al almacenamiento de gas natu-
ral, se puede decir que almacenarlo de manera lfiquida resul-
ta lo m&s conveniente, debido a que no presenta pé&rdidas sig
nificativas, también se puede concluir qgue el almacenarlo ba
jo la tierra es lo mas seguro, lo gue representa menos pro-

blemas de espacio, ademds de ser la tendencia actual.

Como se planted en su oportunidad, la combinacién de
los procesos bdsicos de licuefaccién, brinda al disefador un
gran niimero de opciones, las cuales se basan principalmente

en el arreglo de equipo y en la instrumentacidén del proceso.
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Ahora bien, para llevar a cabo la licuefaccidn y
transportacisdn del gas natural, es necesario su tratamiento,
tanto desde &l punto de vista de deshidratacidén como del en-
dulzamiento. Para la deshidratacién, en forma general se
propusieron métodos para determinar la cantidad de agua exis
tente en el gas natural, para estimar las condiciones a las
cuales se forman los hidratos a partir de los componentes
del gas natural, y los m&todos para prevenirlos, con el pro-
pésito de recopilar la informacifn y experiencia acumulada
de 155 personas gue han estado relacionadas de alguna manera
con el manejo del gas natural, sirviendo también como base
para el desarrollo de otros trabajos relacionados con la
disminucidén del contenide de agua como son el diseno de pro-
cesos, torres y materiales de deshidratacidn, especificacio-

nes de tuberfias, operacién, mantenimiento, etc.

Una vez que s¢ obtienen las condiciones de presién y
temperatura del gas natural a las cuales se espera se formen
s6lidos de los componentes que lo forman, necesita elegirse
un mwé+todo por medio del cual se disminuya la cantidad de
agua evitando asf{ la formacidén de los mismos a las condicio-
nes de operacidn; esta eleccidén depende de varios factores
come les ya nencionados en la comparacién de métodos, sin em
barge, actualmente se estdn uktilizando los procesos de deshi

dratacifn con dietilenglicol o el proceso de adsorcién por
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medio de tamices moleculares, siendo el primerc el mids em-
pleado en la mayorfa de las operaciones costa afuera, y el
segundo requerido cuando se desea un alto grado de deshidra-

tacién del gas natural.

En lo que se refierc al endulzamiento de gas, en cada
unc de los procesos presentados para la eliminacidn de gases
dcidos se mencion6 una breve resena hist6rica acerca de su
origen pretendiendo lograr que de esta manera el interesado
se forme una idea de la tendencia evolutiva en el procesa-
miento del gas, la descripci6n del proceso, y en algunos ca-
sos las modificaciones gue se le han hecho al diagrama de
flujo bdsico, resaltando algunos puntos de importancia en el
proceso, los cuales dan la pauta para el desarrollo de temas
especificos, como pueden ser el diseric de absorbedores, modi
ficaciones al proceso, perfeccionamiento de las soluciones

absorbedoras, manejo de las corrientes de desecho, etc.

Por otro lado, el conocimiento de los diferentes pro-
blemas de operacién y algunas de las medidas para solucionar
los sirven como base para la perfeccidn y creacidn de nuevos
elementos que ayuden al control de estos, beneficiando de esg
ta maneré la pureza del gas tratado, mantenimiento de los

’

equipos, ahorre en las pérdidas de la solucibn de itratamien-

to, etc.



Por Gltimo, se puede decir que independientemente del
estudio que se realice para la elecci6n del proceso de endul
zamiento, analizando todas las ventajas y desventajas, ac-
tualmente, el proceso del tipo Girbotol empleando MEA o DEA
recsulta el mds conveniente por la alta reactividad y bajo
costo de este reactivo, pudiendo decir ademds gue han sido

los mds utilizados en la industria del manejo del gas natu-

ral.

Por lo tanto, el conocimiento bdsico y los posibles
desarrollos nacicnales que puedan lograrse en el futuro a
los precesos de deshidratacién y endulzamiento del gas natu-
ral, servirdn para evitar la compra de pagquetes completos y

la fuga de divisas tan perjudicial a la economfa nacional.

Finalmente, resulta indispensable para cualquiera de
los procesos discutidos la evaluacién de las propiedades,
lo cual dentro del contexto de este trabajo no pretende ser
un estudio minucioso sobre el mejor m&todo para evaluar una
propiedad en particular para mezclas de gas natural, sino
qgue de una relacién por medio de la- cual se obtiene Qn esti-
mado confiable o de uso prdctico por un lado, y por otro la™
correccién o correcciones gue pueden aplicarse, para obtener

la dependencia de la propiedad ccn respecto a la composicibn

de la mezcla.

Estas ecuaciones incluyen algunos factores de correc
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ci6én adicionales, cuya funcién es ajustar el estimado de la
propiedad medida por concepte de algunos componentes espe-
ciales del gas natural como son el H,yS y el CO2; y que han
sido el resultado de la experiencia adgquirida a lo largo de

los trabajos realizados con el gas natural hasta la fecha.

Los porcentajes de error que se presentan son valores
reportados por investigadores gque han contrastado los estima
dos de la propiedad con los valores experimentales y cuyo
fin es el de proporcionar un punto de referencia gue permita
justificar inicialmente su uso, a reserva de llevarse a cabo
el cdlculo de las diferentes propiedades presentadas y pro-
barse otros métodos estadfsticos, en un caso especifico que

fortalezca o anule el estimado de la expresidn propuesta.



RECOMENDACIONES

Aun cuando el presente estudio trata de abarcar un pa
norama general en lo que se refiere a la obtencién, trata-
miento, transportacidn, almacenamiento, etc., del gas natu-
ral,.es conveniente recomendar al interesado de los teﬁas
tratados aquf, acuda a la bibliografia citada, con el objeto
de profundizar mds en estos. Debido a que cada uno de los
temas presentados de ninguna manera pretenden ser lo finico
existente dentro de la literatura, asimismo no pretenden ago

tar estos.

De hecho, se puede decir que cada unc de los puntos
tratados aqui son el resultado de la recopilacién y el andli
sis de la informacién literaria gque se considerd mds impor-

tante y completa acerca del tema.
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Capacidad de absorci6n de los
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FiG. 5. 47 DIAGRAMA ESQUEMATICO DE UNA PLANTA PILOTO
PARA UN PROCESO DE PURIFICACION CONTINUO
CON OXIDO DE FIERRO.
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FIG. 5. 48. DIAGRAMA CE FLUJO DEL PROCESO DE OXIDO DE
FIERRO CONTINUO.
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Fig. 5.64 . FORMULARES MOLECULARES PARA DIFERENTES
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Mapa 3.1.. RESERVAS MUNDIALES PROBADAS DE
GAS NATURAL'?"

- El fotal de ias reservas mundiules'probcdos de gas es de 2639
trillones de pies cubicos.
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Mapa 3.3._. PRODUCCION MUNDIAL DE GAS NATURAL
*o°

@0

EN 1980 (en trillone de pies cibicos )

Produccio total del mercado es de 53.9 trillones de pies
¢4 cibicos
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potenciales

En trillones de pies

cibicos Mapa 3.2 ... Reservas mundiales probadas y potenciales de

" gas naturat ©"

El total de las reservas mundiale probadas y potenciales es de
21 9487 trillones de pies clibicos. 0
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Mapa 3.4._. Consumo mundial de gas natural en 1980
(en trillones de pies cibicos )*"

E! consumo mundial total es de 539 trillones de pies
cdbicos .




Tabla 1.1 .. COMPOSICIONES TiPICAS DE GAS NATURAL

{ /¢ MOL)

COMPONENTE NIGERIA | ARGELIA" [VENEZUELA " ZE“EE?DA * MEXICO
NITROGENO 0.1 5.8 0.4 3.0 2.0
DIOXIDO DE CARBONO 1.0 0.2 02 6.0 4.9
SULFURO DE HIDROGENO - -. - - I 29
METANO 83.6 83.0 85.0 81.0 60,2 °
ETANO 6.8 7.2 8.0 €5 5.7
PROPANO 4.5 2.3 4.4 2.8 10.3
BUTANO 2.6 1.0 2.0 1.0 4.0
GASOLINA NATURAL I 4 0.3 - - -
HELIO - 0.2 - - -

# No Ascciado

w 9w 30ANIdY



TABLA 1.2 Usos del Gas llatural y del ~IHL

Consumo cde (Cas flatural

Doméstico
Industrial/Comercial

Para Produccidn de Amoniaco
Para Produccidn de NMetanol

Consumo Total

Produccibén/Consumo de GNL

Produccibn a partir de GNL

Etano
Propano
Butano
Iso-Butano

?roduccibn Total

Componentes del GNL para Produccibn

de Petroauimicos

Etano para Ttileno

Propano para Propileno
Butano/Iso~Jutano nara Tutarieno
NDtros Procesos Petroauimicos

Total de GhL parza Petroguimicos

GHL para Refinacién y otros usos

1lillones ce Ton/AfoO

EE. UU, K.,
128 11
297 13

12 1
3 1
450 28

Millones de Ton/Afio

7
17
8
3

38.

b




0
“abl: ! Valoras. de Z( /

I8 [

1, 0,010 0,050 0.100 0.200 0.400 0.600 0.800 1.000 1.200 1.500 2.000 3.000 5.000 7.000 10.000
0430 0.0029 ©0.014% 0.0290 0.0579 0.1158A C«1737 0.,2315 0.2892 0.3470 0,335 0,5775 0.86e8 11,4366 2,008 2,8507
Ce35 U,0026 0,0130 0,0261 0,0522 0,103 0.1964 0,208 0.2604 0,3123 0,3901 0.5185% 0.7775 11,2902 11,7987 2.5539
0440 0,002 00,0119 0,0239 0,0477 0.,0953 0.1829 0,1904 0.2379 0.2853 10,3563 0.6744 0.7095 11,1754 11,6373 2,3211
UedS 0.0022 0.0110 00,0221 0.0442 10,0882 U.l3ée 0.1762 0.2200 002638 0.3296 0.43H6 U.6551 1,08l 1.5077 2.1338
0.50 0,002] ©0.0103 040207 0.Ce13 0,0825 0.12)6 0.1647 0,2056 0,2465 0.3077 0.%092 0.6110 1.,0096 1.4017 1.9a01
0455 v.9804 | 0.,0098 0.0195 0.,0390 0.0778 0.l1l66 10,1553 0.1939 0,2323 0,2899 0,3853 0.5747 0.,v475 11,3137 11,8520
0,80 0.9849 | 0,0093 0.0186 0,0371 0.,0761 01109 0,1476 0,1862 0.2207 0.2753 0.3657 05466 (,8959 11,2398 1.7640
0465 V9881 0,9377 10,0178 0,035 ©0,0710 0.1063 0,1415 0,1765 0.2113 0,2636 0.3495 v.5197 10,8526 11773 1,.6519
2,70 0.9908 0,9508 U.8958 ] 0,0344 0,0687 0.1027 0.1366 0,1703 0.2038 0,2538 0,336s 0.4991 0,8161 1.1261 11,5729
2475 0.9922 0.9598 0,9165 | 0,0336 0,0670 0.100) 0.1330 0.1656 0.1981 0.2666 0,3260 U.4823 10,7854 11,0787 1.5047
2.80 0.9935 0.9669 049319 0.8539| v.0661 0.0985 0.1307 0.1626 04,1962 0.2611 0.3182 U0.4690 0,7594 1.,06400 1.6456
0485 0,9966 00,9725 0.9436 0,8810| 0.066) 040963 0,1301 0.1614 0,1924 0,238¢ 0,3132 0.459]1 0,7384 1.0071 ].3943
0490 0,9956 0.9788 0.9528 0.9015 0,7800 | 0.1006 0,1321 0,1630 061935 0.23R3 0.3114 U0.8527 10,7220 0.9793 1.,3496
0,92 0e995% 00,9790 0,9573 0.9115 0.8059 0.663510,1359 0.1664 041963 0,2405 0.3122 0.4507 0.7138 0.9648 1.3257
5,95 U.9961 00,9803 0,9600 0.9174 0,8206 040967 |0.2410 0,1705 0.,1998 0.2632 0,3138 0,650) 10,7092 0,9561 1.3108
G.97 0,9963 0,9815 09625 0.9227 0,8338 0.7240 0,5580 0,1779 042055 0,2676 0,3166 0.4506 0,7052 0.9480 1.296H
0498 V.9965 0,9821 0.9637 0,9253 0,8398 0.7360 0.5887 0.1846 0.2097 0.,2503 0,3182 U650 0,7035 0.9442 1.2901
Ca99 0.9966 00,9826 0.9648 0.,9277 0.8455 0.7471 0,6138 0.1959 042156 10,2538 0.3204 0,451 0,7018 0.9406 1,283
1400 0.9967 0,9832 09659 0,9300 0,8509 0,7574 0,635) 0,2901 0.,2237 0.2583 0.3229 10,4522 0,7006 0.9372 1.2772
1e01 0.,9968 0,9837 0.9669 0,9322 0.8561 07671 0.65642 0.4648 0,2370 0,2640 0,3260 0,4533 0.,69%1 0.9339 1.2710
1a02 0.9969 0.9842 0.9679 0.9343 0.,8610 0,77¢) 10,6710 0.5146 0.2629 0,2715S 0,3297 0,4547 0,6980 0,9307 11,2650
1495 0.9971 0,9855 0.9707 0,9401 0.87a3 0.8002 0.7130 0,6026 0,6437 043131 0.3452 044606 0,6956 0,9222 1.7481
1.0 0.9975 0,9874 0.9747 0,9485 10,8930 0.8323 10,7649 0.6880 0.5984 0.,64580 0.3953 0,4770 0.6950 0.9110 1.2232
1415 01,9978 0,989l 0.9780 0,9554 10,9081 0.8576 10,8032 0.7443 0.,6803 0.579H 0,4760 0.5062 0.6987 0.9033 11,2021
1420 0.9981 0,9904 10,9808 0,9611 10,9205 1.8779 0.8330 0.,7858 0,7363 0,660% 0,5605 0,%%25 0,7069 V,8990 1.1A64
Le30 0.9985 00,9926 0.9852 0.9702 0,9396 0.9083 0.8764 0.8438 0.8111 0.7626 0,690 0.,6364 0,7358 0,8998 1.1580
LY Ue9988 0.,9942 0.9884 0.,9768 0,9534 0.9¢98 0.9062 0.8827 0.8595 0.,8256 0.7753 0.7202 0,7761 0.9112 1.l4l¢
150 0,9991 0.9954 0.9909 0,9818 0.9636 0.9456 0,9278 0.9103 0.8933 0.,8689 0,832R 0,7887 0,8200 0,9297 1.133°
1060 0.9993 0.9964 0.9928 0.,9856 0,9714 09575 0.9439 0.9308 0,9180 0,9000 0,8738 0.0410 0.8617 0.9518 1.137°0
1e70 09996 0.9971 0.9943 00,9886 0,9775 0.9867 0.9563 0.,9463 0,9367 0.92364 0.9043 10,8809 0.H9RG 0.9745 1,134
1480 Ue9995 0.9977 0.9955 0.9910 0,9823 0.9739 0,9659 0.9583 0.9511 0.9613 0,9275 0,9114 0,9297 U.9961 11,1391
1690 0.9996 0.9982 0.9964 0,9929 0.9861 049796 0.9735 0.9678 00,9624 0,955¢ 0,9456 0.9359 0.,9557 140157 1.1e52
2400 09997 0.,9986 0.9972 00,9944 00,9892 0.9842 0.9796 0.9754 0.9715 0.9664 0,9599 0,9550 0.9772 1.0328 1.1516
2e20 Ue9998 0.9992 0.9983 0.,9967 0.,9937 Q.9910 10,9886 0.9665 0.9867 0.9826 10,9806 0,9827 11,0004 11,0600 11,1635
2e40 0.9999 0.9996 Ue9991 10,9983 10,9969 0.9957 0.9948 0.9941 0.9936 0.9935 0,9945 1.,0011 11,0313 1.,0793 1.1728
2460 1.0000 0,99698 0.9997 0.999& 0,9951 0,9990 0.9990 0.9993 0,9998 1,0010 1.00640 1.0137 1.0463 11,0926 11,1792
2480 1,0006 11,0000 1.0001 1.,0002 1,007 1.0013 1.0021 1.0031 1,0042 1.0063 11,0106 1.0223 11,0565 l.i016 1,.1830
3.00 1,0000 1,0002 1.0004 11,0008 11,0018 11,0030 11,0043 1.0057 1,007 1,0101 1.0153 11,0284 1.0635 141075 11,1848
3.50 1.000} 1,000 1.0008 11,0017 11,0035 1.0055 11,0075 1.0097 1.0120 1.0156 11,0221 1.0368 1.0723 1.1138 1.183¢

4400 1.0001 11,0005 1.0010 11,0021 1,0063 1,0066 11,0090 1,0115 140140 11,0179 11,0269 1,0401 10747 1.1136 1,1773




Tabla 2~2 Valores de

L
L

(1)

1

b,

T, D010 0,050 0.100 0,200 0+400 0,600 0.800 1.000 1,200 1500 2000 3.000 54000 T«000 10,000
0.30 =Ues000h ~0,0040 =0.0081 =0,016]1 ~0,0323 ~0.0636 «0,06A5 ~0,0806 ~0,0066 ~0,1207 «0,1608 ~0,2607 =0,3996 ~0,5572 ~0,7915
0.35 “0.0009 ~0,0046 ~0,0093 =0.,0185 ~0,0370 =0,0554 «0,0738 ~0,092] =0,1105 ~0,1379 =0,1834 ~0,273¢ -0,4523 =-0,6279 =0,8R63
Geb0 ~U,0010 =~0,0088 ~0,0095 =0,0190 ~0,0380 ~0.0570 =0.,0758 «0,0946 201136 =0 1418 <0,1B79 =0,2799 «0,.4603 =0,6365 =0,8936
0445 =0.0009 =0,0047 ~0.0094 =0,0167 =~0,0374 =0.0560 =0,0745 «0,0929 =0,1113 ~0.1387 =0,1840 ~042736 -0,4475 =0,6162 -0,8606
050 =~0.00U9 =0.0065 ~0.0090 =0.,0181 -0,0360 ~0.0539 =0,0716 =0,0893 =0,1069 «0,1330 =0,1762 =0,261)1 «0,4253 ~0,583] =~0,8099
0.55 040316 [-0,0043 =040086 «0,0172 ~0.0343 00513 «0,0682 ~0,0869 ~0,1015 «0.1263 ~0,1669 =0,2665 =0,390] =0,5446 =0,7521
0,60 “0,0205{~0,004] =VUe0082 =0,0164 =0,0326 =0,0487 «0,0646 «0,0803 =0,0960 ~0,1192 =0,1572 =0,2312 -0,3718 =0,5047 =-0,6928
QoS -0.06137 -0.0172[-030078 =0.0156 =0,0309 =0.0461 ~0,0811 “0,0759 =0.0906 ~0,1122 ~0,1476 «0.21060 ~0,3447 ~3,4653 ~0,6346
0.70 ~0,0093 ~0,0507 ~0e1161}-0,0148 =0,0294 «0,0438 «0.0579 «~0,0718 =0,0855 ~0,1057 «0.1385 =0,2013 -0,3184 «0.4270 ~0,5785
075 =U.0064 =0,0339 ~0.0744]-0,0143 «0,0282 ~0+0417 =0.0550 =0,068] =0,0808 ~0,0996 -0,1298 =~0.1B872 -0.2929 ~0,390]1 =«0.5250
D.890 ~0,0084 =0,0228 ~040487 ~0.1160]-0,0272 ~0e0401 «0,0526 =0,0648 =0,0767 =0,0940 «0,1217 «0,1736 =0,2682 =0.3545 «0,4740
0+89 ~0¢0029 «040152 =~0,0319 =0,0715}-0,0268 ~0eUI9]1 ~0,0509 =0,0622 ~0.0731 ~0,0886 =0,1134 -0.1602 «0.2439 ~0.320]1 -0,8254
.30 =0e0019 «0,0099 «0,0205 =0.,0042 =0,1118{=00396 «0,0503 «p,0504 =0,070) ~0,0840 «0,1059 «0,1463 -0,2195 =0.2862 -0.3788
0493 “0,0015 20,0075 =0.0156 =0,0326 =0,0763 =0:1662] =0,0514 =0,0602 =0,0687 =0,0810 =0,1007 =«0,1374 =0.,2045 =0.2661 «0,3516
D95 “0.0012 ~0.0062 ~0,0126 «0,0262 «0,0589 =0,1110f=0,0540 D, 0607 «0.0678 ~0,0788 ~0,0967 =0.1310 =D,1943 =0,2526 ~0,3339
0.97 #0,0010 =0,0050 =U.010]1 =0,0208 =0,0450 =0.0770 =0,1687 =0,0623 «0,0669 -0.075% =0.0921 ~0,1260 ~0,1837 -0,239) -0,3163
0.8 -0,00U9 ~0,0044 ~0,0090 ~0,0184 =0,0390 ~0.,0641 -0,1100 «0,064) ~0,0661 ~0,0740 =0,0893 «=0,1202 «0,1783 ~0.2322 =0,3075
0.99 -0,00V8 =0,0039 «0,0079 ~0,0161 =0,0335 =0.,0531 =0,0796 =0,0680 =0,0645 «0,0715 =0,0861 =0.1162 =«0,1728 ~0.,2254 =-0,2989
1.00 =0.0007 ~0,0034 ~D,0069 ~0.0180 «0,0285 ~0¢0435 «0,0588 «0,0879 ~0,0609 ~0,0678 ~0,0824 «0,]118 =0,1472 ~0,2185 =0,2902
1.01 “Ues0006 ~0,0030 «0.0060 «Fos0120 =0,0240 =0,V35]) =p,0429 «0,0223 =0.0473 =0,0621 =0,0778 ~0,1072 «0.,161%5 «0,2116 «0,2816
1.02 ~0,0005 ~0,0026 ~0.0051 =0.0102 «0,0198 =0.0277 =0,0303 =0,0062 0.,0227 «0,0524 «0,0722 <0.102) -0,1556 =0.,2047 -0,2731
1.05 ~0.0003 ~0,0015 ~0.0029 =0,0054 ~0,0092" «0,0097 ~0,0n032 0,0220 04,1057 0.,045]1 =0,0432 ~0,UB838 ~0,1370 ~0.1835 ~0,2478
1410 ~U.0000 0,0000 U.,000) 0.0007 0,003 0.0106 10,0236 0,0476 0.0897 041630 0,0698 -0,0373 -0,1021 -0,1469 -0.2056
1418 0,0002 04,0011 0.0023 0.0052 0,0127 040237 0,0396 0.0625 00963 0,1548 0.1667 0,0332 -0,061) =0,1084 =0,1642
127 00,0008 0,0019 0.0039 0.0084 10,0190 00,0326 0.0499 0,0719 0.099) 0,14TT 0,1990 0,1095 ~0.C14) ~0,0678 «0,1231
1e30 0.0006 0.0030 0.0061 0.0125 00,0267 0.U429 (.0012 00,0819 041008 04,1420 0,1991 G.2079 0.0875 0,0176 =0.0423
1vt0 V.a0J07 00,0036 0.0072 0,017 00,0306 0.U&TT 0.0661 0,0857 0.1063 0.1384 10,1896 0.,2397 00,1737 95,1008 10,0350
1.50 U,0008 0,0039 0.0078 0.0158 00,0323 0.,06497 0.0677 0.0864 0,1055 0.134> 0,1806 0.2633 0,2309 0,1717 0.1058
1460 VeuQUR 0,0060 0.0080 0.0162 0.,0330 0.0501 00,0677 0.0855 0.1035 0.1303 10,1729 (0.238] 0,2631 0,2255 00,1673
1470 5,0008 0.0040 00,0081 0,0i63 0.0329 0.0457 00,0667 0,0838 0,1008 041259 0,1658 0.,2305 0,2783 U.2628 0.2179
1.6¢0 0.0008 G,0040 0.0081 0,0162 00,0325  0.U488 '0.0652 0.,08l6 0,0978 00,1216 00,1593 10,2224 10,2846 0,23871 0.2576
1:96 0.,0008 00,0040 UV.0079 00,0159 10,0318 0.,0477 0.0635 0.0792 0.,0947 04,1173 08,1532 0.2146 0.284R 0.,3017 0.2876
2400 V0008 0.0039 0.007T8 0,0155 0,0310 0.,04646 00,0617 0.0767 040916 0,1133 0.1476 0.2069 0,28I9 0.3097 0.3096
2.2¢ UeQUUT 0.003T7 00074 0,0187 10,0293 “0.06037 Q.0579 0,0719 0.0B5%7 0.1057 00,1376 0.,1932 00,2720 0.3135 0,3355
2ah0 0.0007 0.0035 0.0070 0.0139 0,0276 0.,0611 0.0544 0,0675 0.0803 0.0989 0,1285 00,1812 0,26€2 0.,3089 0,3459
24,60 v,0007 00,0033 0.0066 00,0131 00,0260 0.0387 09,0512 0,0634 00,0756 0,092Y 00,1207 041706 0,24B4 0,3009 00,3475
2480 0.,0006 0.0031 0.0062 0.0l2s8 10,0245 0.0365 00,0483 0,0598 00711 0.0876 00,1138 041613 0.2372 0.2915 0.3443
3490 V.0006 G.002% 0.,0059 0.0117 0.0232 0.0345 00,0456 00,0565 00,0672 040828 0,1076 0.1525 10,2268 0.2817 0,3385
3.5¢ V.0005 0.00206 0,0052 10,0103 0,0206 0.0303 0,040) 040497 04,0591 0,0729 0,0949 041356 0,2042 042584 0,3194
“ws0D U,0005 00,0023 040046 00,0091 0,0182 10,0270 10,0357 Ve0443 0,0527 020651 0.0849 0.1219 0,1857 0.2378 0.29%4



S

Tablg 2.3.. COMPARACION DE DATOS REPORTADOS

CON LA ec (2.1-7)"
DATOS DE LA MEZCLA
COMPONENTE FRACCION MOL
Ne 0.0943
C0: 0. o672 Densidad ralafiva
H,S 0. 4000 = 1. 1163
Mstono 0. 3036
£tono . 0.0498 Tpe= 499.3°R
Propano 0.0207 Ppc=852.56 psia
i- Butono 0.0087
n- Butono 0.0122
i - Pentano 0.0040
n. Pentono 0. 0057
n -Haxono 0.0053
Maptonos + 0.0295
1.0000
Ec.(2.1 -7)
Psia ] Pa ] Z{exp.) | (Z cok.) 1% error
T |.421 2%0°F
10039 11.775] 1.2520 1.2774 |~2. 036
8 025 9.4i3{ 1.0780 1.0932 |-1.415
6 150 7.214]0.9260 | 0.9245 | 0.157
4163 4.884{07680 | 0.7673 | ©.089
2 385 3.032]0.7130 | 0.7233 |_1. 454

% Error cbsciuto promedio 0.942



Tabla 2-4._VALORES DE LA REFRACION
MOLECULAR DE EYKMAN'®

COMPUESTO EMR
C, 4. 115
Ce 24. 365
Cs 34.628
iso~Ce 44.741
n Ce 44.243
130..Cs %5.302
n Cs 55.267
n Cq 65.57%
T a G o - 75.878
nCe 89.193
n Ce 96.529
n Ce 1 06.8%9
n Cy 1 nr.ars
nCp 127.4999
- Nz 9.407
COy 15.750
HeS 19.0828
O 8. 498
e 4 .450




Tavla Valeres del paratetro de nteraccién U aurs
el uso de la correlacibn generalic

e 1n0)

1 I ' ' 1 ! ] 7
S I T | R
gl e o £t eglcel 5y 3] 8 " g o 3 o S0 E ] ey 2ol
E _; t , % 3 2 = R H s oz | 5 £ | §§ £ .
s 27 E ;e 2V EG 0L £ 2 z 2 g —.-}= 28, %
¥ - - = < = v = T 4 3 v < 1 c = 3= =3 ]
‘Hu]-.—_!=l_i=1: = 2 z 2 = | Z {G6°, =z,
) 't . . ’
v | Lo oL 2350 1 e 4 t 6o to b w1 ooz §oer |25 | i * Methane
—-l u0 | 0o ud | uis Lo 0 1 R s S + Ethylene
0.0 (R Lo . i l 1.2 1.1 1.5 [ T j Ethane
- (XU ] : ML A iy 1 1} 1 1.4 inn * Propylene
- - 1o na g LA Pl 0X o1 1.1 1.0 Propane
- on g ] Py 030 I, u2 C o aasloon 0 | f-Buat
! 3 — i s l, RS IS L 02 G [eN] (1] l ! n-Nutane
| H T 1K I X T) g o0 ) (i1} UEY) t-Pentane
| GO0 e o | w0 | oun 0.6 o 5 - n-Pentane
. | i b BRI I I R { Herane
| i . | ! U . 00§ b 0.0 (X1} i [leptane
i i | . l 0.0 on 0.0 iXH ! Octane
l ‘ | } i ot [(1X1] 00 t Nonune
t i i . —_— - 0.0 0.0 Decane
. | ; i ' i — ! QL Undecane
! ! { —_an Nitrogen
; | i \ I — Carhan diotlde
H i I l ' I . ; tiydrogen sulfide
i RN A SN N L




Tabla 2.6. __VALORES DE Aj Y Bj PARA CALCULAR
LOS PARAMETROS DE LA ECUACION DE ESTADO
GENERALIZADA DE HAN STARLING"™

SUBINDICE ( j ) Aj Bj

! 0.443690 0. 115449
2 I. 28438 ~ Q. 92073|
3 0. 356306 1. 7087
4 0.544979 —~ 0.270886
5 0. 528629 0.34926 |
6 C. 484011 0.754130
7 0.0705233 ~ 0.044448
8 0 .405087 1.32245
9 0.0307452 0.179433

1o 0. 0732828 0.463492

N o 0.0064 50 - 0.62?_:43




cnes | aiea | Poso | Fecer
of mol/plo3 | moleculor Arertrico
METANO 116.43 | 0.6274 16.042 0.013
ETANO 9003 | 0.4218 30.068 [oX[e]1:]
PROPANO 206.13 0.3121 44094 0.I187
I~ BUTANO 274.96 | 0.2373 58.12 0.183
n-BUTANO 305.67 | 0.2448 58.12 0.197
i~ PENTANO 369 0.2027 T72.148 0.226
n-PENTANO 39542 | 0.2007 72.146 0.252
n-HEXANO 45348 | 0.1696 B6. 172 0.302
n-HEPTANO 512.85 | 0.1465 |} 100.198 | 0.353
- OCTANO 56379 | 0.1284 | 114.224 | 0.412
n-NONANO 610.8 0.1180 120,25 C.475
n- DECANO 651.9 0.1037 | 142.276| 0.54
a - UNDECANO 692.3t | 0,0946 | 13820 0.6
ETILENO 4362 | 0.5035 28,08 { 0,101
PROPILENO 197. 4 0.3449 42.08 0.15
NITROGENO 232.6 |[0.6929 28.016 | 0.035
DIOXIDO DE CARBONO 87.8 10.664! 44,01 0.21
SULFURO DE HIDROGENO 212.7 06571 34076 | O.108
CICLOHEXANO 535.6 | 0.2027 84.138 | 0.210
BENCENO 532 0.2401 78.108 | 0.215
OXIDO NITROSO 9T. 77| 0.6483 44.02 |1 0.155
OXIDO NITRICO 13569 | 1.0764 30.01 | 0.600
TOLUENO 603.5 |0.1924 92.134 | 0.260

TABLA 2.7. PROPIEDADES FISICAS DE MATERIALES PUROS.



COMPOSICION DEL SISTEMA TEMPERATURAYF| Mox.
% mol Min Max Presion
75.3 % CHy—24.7 % C,H, 238 32 | 5000
80.0 % CHq — 50.0% CyHq 184 32 | 5000
22.1% CHq —T7.9% CyHg 184 32 | 5000
80.0% Cg~60.0% C Hy 100 220 | 1500
60.0% CyHg—40.0% CqHg 100 220 | 1500
400 % CyHy— 60.0 % CgHy 100 220 | 1500
. 20.0% CHg—80.0% CoHq 100 220 | 1500
5.3 % CH— 47.3% C4Hio
—47.4% C\gH gy 100 | 46C | 4000
7.T%CHg —23.1%CH,g
—69.2% CoHaz loo 460 | 4000
7.7 % CHy — 69.2 % CyHp
—~ 23.1% CigHp2 100 480 | 4000
20.0% CHy —60.0 % Cq Hyo
= 20.0 % Cyotl22 100 460 | 4000
MEZCLA GNL No. |® 203 236 147
MEZCLA GNL No.2*® 283 256 14.7
MEZCLA GNL No.3" 283 | 2856 | 147

®MEZCLA No.!: 4.2 % Ny — 88.3 % CHy — 4.7 %o CoHg— 1.4% CaHg— 1.3 % GHio
MEZCLA No.2: 5.7 % Ny —87.6 %CH, — 3.0% GyHg —20%CyHy 1.8 %G o
MEZCLA No.3: 3.4% Ny —B84.8 %CHq — 7.8 % CaHe — 1.8 %CaHe—0.8% G Hio

TABLA 2.8 PREDICCION DE LAS DENSIDADES DE MEZCLA UTILIZANDO
LA ECUACION DE ESTADO HAN STARLING!"



Tabla 2-9._. PARAMETROS DEL
POTENCIAL DE STOCKMAYER'’

MOME NTO o £
COMPUESTO DIPOLO k! &
X °K
Me, debyes

-H,0 1.85% 2.52 775 1.0
N H, .47 3.15 358 0.7
HCI 1.08 3.36 328 0.34
HBr 0. 80 3.41 ar 0.14
L, ] 0.42 4.3 33 0.029
S0, .63 4.04 347 0.42

—HS 0.92 3.49 343 0.21
NOCI (.83 3.53 690 0.4
CHCIy 1.013 5.3 355 0.07
CH, Cl, .57 4.52 483 0.2
CH; Ci 1.87 3.94 414 0.8
Chy Br 1.80 4.25 382 0.4
CetaCl 2.03 q.45 423 (o}
CH, OH 1.70 3.69 47 0.5
CeHs OH 1.69 4.3| 431 0.3
a-Cy HyOH .89 4.7 495 o2
1=C; H,OH 1.69 4.64 518 0.2
(CHy ), O 1.30 4.21 432 0.19
(C2H3)20 .15 5.49 362 0.08
(CHy)CO i.20 4.50 549 0.1l
CH; COOCH, 1.72 5.04 418 0.2
CH3COO0C,Hs 1.78 5.24 499 0.16
CH,RO, 215 4.16 290 2.3




1
C?u

24
02”6
C2H2

CHZCHCH

3ty

3

n—Cdrl10
iso- Ao
n=-C.H, ,

- e by
(DI
6‘6
AV
n'CﬁHla
HCi!

HCl

oA . . * +
CAGLA 2.9-/ .~ Potenciales ce Lennard-.Jones

ielic

Aire

Te*raclcruro de Carhono
‘etano

“ondxido de Carbono
Sulfurc de Carhonilo
DiSxido de Carbono
Disulfuro de Carbono
Etileno

Stano

Cianurc

Propilenc

2ropano

n-3utano

1s30=-3utanoc

n-Pertanc

Renceno

Ciclohexano

n-Hexzno

Cianuro de Hidré6geno

Cloruro de didré6geno

A,

Agua

Tulfuro de :idrégeno
aronfaco

Ixido Hitrico
itrégeno

Oxipenu

Jibxido +e “zufre

{9)

3.7ER
5.690
4,130
3.941
4,483
4,163
4.443
4.361
4.678
5.118
4,687
5,274
5,784
5.349
£.182
5.949
3.630
3.339
~ oo
2.641
3.623
2.900
3.492
3.798
3,467
4,112

i,
7in6
322.7
148,86
1.7
:36.0
195.2
aANT7,C

224.7

N

18.7
348.6
298.19
237.1
631.4
530.1
241.1
<12.3
2¢7.1
19,7
56%5.1
344.7

l'_"n."r
809.1
301.1
558.3
116.7

Se  incluyer. lof cinpconentes corunmente encontrados en el pjas natural; parm

obtener inforracidn rés amplia, deberé& recurrirse a la bidbliograffs no. 9

de los libros leccalizada =2n el tnendice

HAH
[}

2



TARLA 2.

Grupo

- TH,
\"L-. ’
oy :
Sen - ()
e (1
7N '
= bHZ
= CH - (1)
e o= 113
=C - (1)
~ ...
/C}:? (2)
~
Lr - 2
\,_,/ -
PN
v TH - >
o= (@
- F
- 01
- Bpr
—~ OH (alcecholes)
~ .
<0 (d)
>c =0 (1)
- CHO (aldenhidos)
- CO0H  (&c:idos)
- COU - esteres)
- i

2
N
P2 ~
= - 2
- Ci
‘..~‘ o
/,S (2)
(1) Sin estar ligado a un anillo.
(2) Ligado a un anillo.

[

(a

i ¢

10.- Valores de la contribucidn de
Grupos ¢, pare la Estinacién

acropoises

Contribucién
9.04
.47
2.67

- 1.53
7.68
5.53
1.73
7.41
5.24
6.91
1.16
0.73
5.90
3.5¢
4,46

10.,n0e
12.83
7.9€
3.59
12.02
14.02 ¢
18.65
13,41
9.71
3.6¢
4.97
18,18
£.86

C

i



COMPOSICIO DEL SISTEMA
o/o mol

43.4%N,— 566 Yo CH,
94.8 %CHe— 5.2 Yo C3H,
88.3%CH, = 11.7 % C4H,
T2.0%CH,~28.0%CyH,
49.4 % CH,~50.6 %CyHy
23.4% CHy—76.6 % CgHg
76.3% Gy Hg— 23.7 % CyH,
49.8%C,Hg— 50.2% C4H,
27.6 % CHg— 72.7% CH,
36.6 Y% CHy— 311 % CyHg
32.3% C,Hy
79.3 %G Hy— 20.7 % CqHy
61.2% CjH,p— 36.8 % CgH,,
38.5 %G, Hy—61.5 % CeHyp
19,7 % Cgthy— 80.3% GgHe
80.9% CgHp— 19.1 %o CaHiy
59.7 % CyHig— 940.3% CoHy
39.2 % CgHy—~ 60.8 % CyH,y
21.8 YoCghg— 78.2%C,H,,
50.0 % CH4 — 5C.0% Toluero
20.0 % C, H,,— 20.2%CgH,,
59.8% Benceno
33.3%C,H ,— 33.4% CgHyy
33,3 % Benceno
60.1% CyH g~ 20.0% CgHy,
192.9% Benceno
Gas natural- Mezcia GNL

]

Composicién de Mezcla gas natural -GNL 0.6 %N,~95.79% CH, ~3.0%G He~
=0.39% CyHy ~0.07 % C4Ho— 0.03 Y%iCyHyy~ 0.0 % Cothm 0.025% 3 metil pentanc

Temperatura °F Prasién DoV Abs.
Prom,
Min. Mox. psia  |gey /1b
250 250 2000 1.03
250 250 | 2000 1.31
250 250 2000 1.44
250 250 2000 2.25
250 250 2000 3.48
250 250 2000 2.74
240 240 2000 1.80
240 240 2000 .37
240 240 2000 1.92
240 240 2000 1.74
280 680 1400 1.18
280 680 1400 |. 40
300 680 1 400 117
400 680 | 400 2.9
s 600 | 400 3.36
75 600 | 400 3.59
75 600 | 400 4.32
75 6 00 {400 3.03
100 600 2 300 2.04
380 €00 | 400 2.26
340 600 | 400 2.35
320 600 1400 2.32
200 200 1000 .68

—0.015% 2 metil hexatio. 0.07% i Ce Hio

ECUACION DE ESTADO HAN STARLING!"

P N SR _J____..LU

TABLA 2. |l. PREDICCION DE LA ENTALPIA DE MEZCLA UTILIZANDO LA




TABLA 3.1 RESERVAS PROBADAS DE GAS NATURALY®!
Paises seleccionados

{Miles de milloanes de pies cGhicos)

Petroleum

Wor¥d Oil Economisl‘ 0il and Gas Journal
Paises 30-12:-81 1°-01-79  1°-01-79  1°-01-80
RSS2 B13,E45 971,154 910,000 906,000
iran 371,955 377,867 500,000 490,000
s tados Unidaos 200,302 201,658 205,000 194,000
Argelia 122,002 10“,884 105,000 132,000
Arabia Saudita 67,700 74,337 93,900 93,230
Canada 62,697 66,073 59,000 85,500
México 58,935 60,847 32,000 59,000
Katar 68,499 11,018 40,000 60,000
Holanda 58,231 58,622 62,000 59,500
Nigeria 51,775 Lo,258 42,000 41,400
Venczuela “2,138 L2,024 41,000 42,800
Kuwait 37,262 39,552 31,300 31,000
Libia 30,568 24,543 24,200 24,000
Malasia 29,194 16,880 17,000 17,000
Australia 28,193 29,946 31,000 31,000
I rak - 26,6560 27,898 27,800 27,500
China 26,000 24,967 25,000 25,000
Reino Unido 24,710 24 ,£96 27,000 25,000
Indonesia 24,186 38,422 24,000 24,000
Pakistan ZZ,QQD 10,947 16,000 15,800
Abu Dhabi 18,737 27,545 20,000 19,000
Argentina 15,255 7,768 12,000 15,200
Noruega : 14,331 16,703 24,000 23,500
Bangladesh - 9,181 8,000 8,000
Brunei 6,842 7,769 8,000 7,700
ltalia 6,354 7,062 8,000 -.-
Trinidad y Tobago 6,000 8,475 8,000 8,000
TOTAL MUNDIAL 2.368,801 2.431,558 2.505,010 2.573,241
Total OPEP 851,728  B15,628 957,200 990,930
Total Medio Qriente 616,302 570,226 730,660 740,330
Total América 396,959 506,401 376,950 h24,000
Total furopa Occidental 119,847 123,566 143,260 135,376
Total Eurcpa del fsic’ 840,229 990,718 -
Total Africa - .- -.- -~ 210,350
. - - - - 128,185

Total Asia/Pacifico

1Datos presentados en melros cibicos y convertidos a -pies cibicos m3 = 35,3147
pies?. .

2Rcservas probadas, probables vy potenciales.

3N_o'incluye Sharjah.

h]ncluyc a la URSS.



TADLA 3.2

Estados Unidos de Norteamerica

Furopa Occidental
Canada

Medio Este

México

Centro y Sudamerica
Africa

Asia

Europa Oriental (URSS)

Asia Comunista (China)

Promedio

Relaciones de Reservas/Producciént?!

Reservas/Producciotn
Probadas
(afios )

10

35
418
72
63
209
53
54

42

Keservas/Produccibn
Probadas y Polencia
les {afios)

61

53

1247
244
183
445
286
176

542

169



TABLA 2.3 Crecimiento en la Produccién
de Gas Hatural {20
1280 — 1990

Procduccién ¢ Crecimiento Crecimiento

en 1980 1580 - 1985 1985 -~ 1940
(tpc) {5 ) { <6 )
Estados Unidos de llorteamerica 19.4 - 0.5 0.0
Europa Occidental 6.6 2.5 1.0
Canada 2.5 1.5 1.8
Medio Este 1.8 9.3 3.3
México 0.9 ) 12.5 9.5
Centro y Sudamerica 1.5 3.7 2.1
Africa 1.0 18.0 6.1
Asia 2.4 5.4 5.3
Europa Oriental (URSS) 17.2 4.4 4,5
Asia Comunista (China) 0.6 G.0 11.9

Promedio Total 53.9 3.3 3.1



TABLA 2.4

Crecimiento en el

Consumu de Gas Natural

1980 - 13990121}

Consumo en
19830
{tpe)

Estados Unidog de Norteamerica 20.4

Europa Occidental
Canada -

Medio nmste

Néxico

Centro y Sudamerica
Africa

Asia

Europa Oriental (URSS)
Asia Comunista (China)

Promedio Total

53.9

Creciniento
1980 -~ 1985

(% )

Crecimiento
1985 —~ 1990
()



TABLA 3.5 Inportaciones Netas 2!
{(trillones de pies cibicos)

1940 1985 1590
Estados Unidos de Norteamerica 0.9 2.0 2.7
Europa Occidental 1.1 1.8 2.6
Cahada - 0.8 - 1.0 - 1.0
Medio Este - 0.2 - 0.3 - 0,5
México - 0.1 - 0.4 - 0.5
Centro y Sudamerica - - - 0.2
Africa - 0.4 - 1.6 - 2.2
Asia 0.1 0.1 c.1
Europa Oriental (URSS) - 0.6 - 0.6 - 0.9

Asia Comunista (China) -



Tabla 5-~1 . _

PROPIEDADES DE LOS GLICOLES

PROPIEDAD ETILEN GLICOL | DIETILEN GLICOL | TRIETILEN GLICOL |[TETRAETILEN GLICOL
E (EG) ( DEG) (TEG } (T EG )
Forman CH,~OH _CH, CH, - OH £H0-CH,CH,OH O,cu;cu,—o - CH,CH,0H
CH OH “CH,CH, - OH CH;0-CH,CH,0H | CHzCHO -CH, CH,OH|
Peso moleculor 62.1 106.1 150.2 194. 2
Punto da ebullicion g 14.7 paia.| (97.6°C (387.7°F )| 245.8°C(474.74°F )| 28B.0°C (550.4°F )] 314.0°C(597 2°F)
Temperatura de descomposicion| 329°F. 328°F 404°F -
Densidad g 77°F (25°C ) b/t €9.23 69.42 69.79 69.86
Punto de congslacidn ~127°C(9.1°F) ~7.8°C {17.6°F ) -7.2°C {19.04°F) | -~5.6°C(22.0°F )
g 77F(25°cy 16.5 282 37.3 399
Viscosidad abs, cp. -
g 190Feo*c)| 5.08 78 9.6 10. 2
Calor especifico g 77°F(25°C),
B JALOF 0.58 0.5% 0.53 0.52
Calor de voporizacidn Btu/ib 364 232 i74 -

{14.7 psia )




Tobla 5-2.. RESUMEN DE VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS

LIQUIDOS PARA ABSORCION"’

LIQUIBO VENTAJA DESVENTAJA
Emulsiftica con los condensados
. Corros slecireliticomente
Clorus de calcio Barato Boje depresicn en el pumo de rocfo 20-38°F
Forma precipitados caon of He S
ARa copacidod con respecfo of agua
o dé Mio Boja velocid~d de corrosién Costoso
No se hidroliza fdcimmente Los impurezas en grado comerciol cousan Corrosidn
Depresion en ol punto de rocio
Moyor acarreo que con.el Teg-
. Propositos prdcticos limitados para deshidratar gas
10-30% MEA Elimina simuttanecmente COp,H,S y oguwa amargo
ls0-85 < DEG El Glicol reduce | .lendancia deespuma de la amina A oslevadas femperaturas de regeneracion ptoduoo
% 10% Agua Deshid-ata y puritica el gas en una operacidn problemas de com:
La deprosion en e punto de rocic 8 menor que con
o Teg.
Poco acarrec en el gos Acorreo con 61 gas, mayor que con ef ‘rog
Distilan Glicol No solidifica en soluciones concommdos No puade obtenerss uno solucion. por encima de 5%
(DEG) Altamente higroscopico fon faciimente
Estoble en pressncia de arufre. ogigeno y COza em] Menor depresicn en el punto de rocio que con el Teg
peraturos de operacidn normal . 30-60°F,
Elevado costo inicial.
No sdlidifica en solucionas concentradas
Estable an presencio de axufre, oxigeno y COsatem._
peraturas de operacion normat Exhibe olgo de tendencia de espuma en presencia
Tristien Glicol Altamente higroscopico de hidrocarburos liquidos ligeros,
(TEG) Puade regenerares fdcilmente a una consentracidn  det

99 %
Poco ocarreo en el gas
Alta depresion en el punto de rocio, 50-85° F,

. pudiendo ofiadirse agentes onliespummtu,




Tabla 5-3 . _PROPIEDADES FISICAS

IMPORTANTES DE LOS MATERIALES
DISECANTES TIPICOS'®’

TIPO DE DISECANTE

(PROOUCTO COMERCIAL )

2. GRANULOSTS. ALUMINA {4. ESFERAS | 5. BAUXITA |6..TAMICES
PROPIEDADES FISICAS |1.SILICA GEL| ;¢ o}y 1cA | ACTIVADA |DE GEI:ALUM. | ACTIVADA |MOLECULARES
Densidad relativa 2.1-2.2 - 3.3 3.1-~33 3.40 ~
Densidad global, ot f1e|  28-45 49 52-55 51-53 50-52 40-45
Porosidad promedio, % 50-65 - 51 [:1.) 35 -
Conductividad termica - ~ 1.0 (100°F ) - 1.09(360°F; -
Biu/lsq 1 ) (hr) CF)Nin) 1.0 - 1.45(200°F) - malia 4-8) -
Color especitico, BluA IbXoF) 0.22 0.2 0.24 ~ 0.24 0.2
Contenido da agua {regene. _ - - .
r0da), %% 4.5-7 6.5 6.0 4 -6 varia
Temperatura de recctivicicn®] 250-4 50 300-450 350-600 350-850+ 350 + 300-600
, . R granulos
Formu de la porticula granular esferoidal gronuiar esferoidal gronutace cilindricos
Area superficial /g - 650 210 390 - -




Tabla 5-4.. ANALISIS QUIMICO
DE LA SILICA GEL COMERCIAL'®

Siliea ( SiQ;) _ 99.71 %
Fierro como Fe, Oy __ . _0.03 %
Aluminio como  Aly O, e . 90010 %
Titanio como Ti O, - 0.09 %
Sodio como Na,0 0.02 %
Calcio como CoO . .. 00! %
Zirconio como Zr O, 0.0l %
Trams dectros eleamentos ____~~ 0.03 %

Tabla 5-5._ ANALISIS DE ALUMINA

ACTIVADA'®'
Alumina {Al, O, ) 92.00 %
Pardida de agua (H; O) 6.50 %
Ondo de sodio(NG,0) ________  0.90 %
Oxido ferrico (Fey Og) . 0.08 %

Tabla 5-6 .. COMPOSICION DE LA BAUXITA ACTIVADA®’

Alp Os 70~75 %o
Fe, Os 3-4 %
Si 0, i1-12 Yo
Ti 0, 3-4 %
Voldtiles {aguo ) 4-6 %




Taobla 5-7.._

UNION CARBIDE CORP

TIPOS BASICOS DE TAMICES MOLECULARES DE LA

DIAMETRO DE |DENSIDAD |[CAPACIDAD |MOLECUL AS|MOLECULAS APLICACIONES
TiIPO BASICO] PORO NOMINAUGLOBAL DEL {H,0 { % /pesof ADSORBIDASIEXCLUID AS COMUNES
oA GRANULO b/ * T
cu ft.
Deshidratocidn de hidro ..
3A 3 a7 20 HyO, NH, [Etano y mayo. carburos insaturados.
res
Diseconte an sistamas
4A 4 45 22 H,S, CO, [Proparo y |de refrigeracian
303, CaH, mayoras Disecante de hI&OCOTmeSh
CzHay CaHe saturados
Anillos com_ | Sepoaro las a~parafinas de
_ puestos de |hidrocarburos ramificados
SA 5 a3 21.5 n— C4Hs0H, 4 carbones |y ciclicos
y mayores
Sepor'o ios hidrocarburos
0 X 8 36 28 1soparafings | Di-n-butilami. | Sromaticos
y olefinas ne
B X 10 38 28.5  |Di-n-propia.| (G, N y | Co0dsorsion de H, O
mina moyores H.S y €O,

% lbs H,0/ 1001 de odsorbente activado cuna presidn parcial de O.34 psia y 77°F,
T Cadatipc adsorbe los compuestos listados mds los que la preceden .



Tabla 3-8 .. POSICION DE LAS VALVULAS DE LA PLANTA DE DESHIDRATACION
DE LA Fig. 5-4 DURANTE LOS CICLOS DE OPERACION **

LECHO N®° 1 EN SERVICIO LECHO N® 2 EN SERVICK
VALVULA N° DE DESHIDRATACICH DE. DESHIDRATACION
LECHO N°2 LECHO N*® 1

Regenerocidn  |Enfriamiento | Regeneraciin riamiento

i 0 o V] Cc

2 c C o} ]

3 Cc c C o

4 0 0 c C

5 c c C o

6 c C (o) C

T c c 0 o

8 0 ¢ c Cc

9 c 0 Cc (v

10 c Cc (o) 0

I c 0 c Cc

12 (6] Cc Cc c

*C = Corrado, O= Abierto



Tabla 5.9.. PROCESOS DE ELIMINACION DE SULFURO DE HIDROGENO Y

DIOXIDO DE CARBONO CONTENIDOS EN EL GAS Purificador de caja
NATURAL . . Purificador de caja profunda

Proceso de oxido de fierro } Torre purificadora

~ Procesos continuos

Proceso a presién elevada
idaci . .
Oxidacion en seco Proceto de coarbon activado
Proceso Sulfreen
fmceso Claus

r~

Soluciones de politionatos

4 Proceso Burkheiser
Proceso Ferrox

Proceso Glyud

Proceso Manchester

POR OXIDACION
Suspensiones de oxido de fierro

Oxidecion en fase <
liquida .
L Soluciones de tioarsenato {f;::i::g g:::rr‘::\‘orco-\btroebke

Sdluciones de compuestos organicos
d Proceso Stretford }

a r6-7'11:::1:.'.0 Seaboard
¢ Procaso de cerbonatoal vacio
Absorsion o temperaiurag proceso de fosfato tripotdsico
POR ABSORSION CON ambiente lproceso de fenolato de sodio
SOLUCIONES DE SALES Proceso  Afkacid
ALCALINAS

Absorsion a femperotura g:x:g g:';a::nato de potacio (Benfield )

\ - eleveda) poceso Giammarco _Vetrocoke

POR ABSORCION CON SOLUCIONES DE ALCALONAMINAS



Tabla. 5-10._ PROPIEDADES FISICAS DE LAS

ETANOLAMINAS®
PROPIEDAD MEA® DEA* TEA® MDEA™ DIPA® DGA ™™
Peso melecular 6.09 105 .14 149.19 1847 133.19 105.14
Dessidod relotiva, 20/20°% | L.OI7® 1LO9N9 30/20 1. 1208 1.0ei8 0.98090 45/20%{ 1.0580
760 mmHg| (171) 339.8 | decomp (360)680 |(247.2) 477 |(248.7)479.6 {(221)429.8

Punto de ebullicidn 5 ot (100) 212 | (187) 3686 ‘(244)47:.2 (164 ) 3272|(167 ) 326.6 -

(°C) °rF
10 mmHg| (69) 186.2 | (150} 302 (208)406 .4 1 (128) 262.4](i33) 271 4 -
0.36 0.0} 0.0t 0.0! 0.0t 0.0t

Prasidn de vapor, mmHg a 6B°F

(21.2) 70.1 |{-21)-5.8 [(42)107.6 (-9.5) 14.9

Punto de congelacion (°C) *F {(10.5) 50.9 ((28 ) 2.4
H [ ) ma
Soiubilidad en agua, /5 5"5 o |Completo 96.4 Completo Completo 87 Completo
Viscosidad absoluta, cps a |, 380(30°)86° | 1013 101 198 (45°C) 113 | 26(24°C)75
| 68°F
Ca'or de vaporizocion, Bfu/ibs a
14.7psia] 355 288 {23 mm} 230 223 184.5 219.1

{168.5°C) 335°F

Cesto aproximado $US/ b 0. 47 048 0.99 0.97 0.44 .68

*Datos de8 Union Corbide Chemicals Company
**NDotos de Jefferson Chemicol Company, nc.
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