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INTRODUCCION 

Uno de los problemas centrales que enfrenta la comu

nidad mundial en la época actual es el eventupl agotamiento 

de los recursos petroleros, cuya abundancia y bajo costo peE 

mitieron la consolidación y el crecimiento vertiginoso de 

las industrias, as! como la concepci6n y aplicaci6n de mode

los de desarrollo en la disponibilidad ilimitada de las fuen 

tes tradicionales de energía. 

Aun cuando la fecha crítica de escasez pueda variar, 

los recursos energ~ticos hasta ahora utilizados se caracter! 

zan por ser esencialmente finitos. Sin embargo, esta evide~ 

cia no ha logrado disminuir la tasa de crecimiento del consu 

mo de petr6leo ni limitar las proyecciones de la demanda mu~ 

dial de energía, J.a cual está experimentando grandes incre

mentan no s6lo ~~r la utilización que de ella hacen los paí

ses industrializados, sino también porque los llamados paí

ses tercermundistas consideran la energía como un punto cla

ve de sus programas de desarrollo. 

A esta situaci6n hay que agregar otro factor, const! 

tuido específi.camente por la baja productividad energética, 

es decir, la baja eficiencia con la que la energía se utili-
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za uctualrnente. 

Situados en este marcri, el profesional de la Química 

ocupa un lugar de gran imp rtancia en la industria petrolera 

en cuanto se refiere - los 2rocesos de transformaci6n de las 

materias primas, corn lo son el petrdleo y el gas natural. 

Hoy en día, el creciente consumo de energéticos del 

mundo moderno ha estimulado la búsqueda cada vez más intensa 

de todas las fuentes de energía y, especialmente de aquella 

que más se asemeja al petr6leo por su comodidad de extrac

ci6n y su versatilidad de utilizaci6n. 

El gas natural es reconocido mundialmente corno una 

fuente primaria de energía de valor excepcional por sus di

versas cualidades, entre las que se incluyen la baja contami 

naci6n. 

Durante muchos años, en contraste con la demanda es

tática o declinante experimentada por la industria a.el car

b6n en muchas ciudades, el gas natural junto con el petr6leo 

ha tenido la característica de una rápida expansi6n. 

De esta manera, el presente estudio tiene el siguie~ 

te alcance: 

El capítulo I se ocupa de manera general de la impoE 

tanela del gas natural corno energ,tico y como componente pa

ra la producci6n de petroqu!micos; las teorías acerca de su 

creaci6n, su composici6n y las variaciones que existen en di 



ferentes partes del mundo, así como también los diver.sos 

usos para los que ha sido destinado. 
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El capítulo II presenta diferentes métodos para la 

evaluación de las propiedades termofísicas y de transporte 

del gas natural, las reglas de mezclado necesarias para cuarr 

tificar la contribución a la propiedad de cada componente en 

la mezcla, en algunos casos se incluyen factores de correc

ci6n empíricos, indispensables para ajustar el estimado de 

la propiedad y que han sido producto de la experiencia adqu! 

rida en el manejo del gas natural. 

El capítulo III proporciona un a1;.ilisis hist6rico de 

mercado de acuerdo a las reservas, producción y consumo de 

las diferentes regiones en el mundo, tratando además el tema 

de las importaciones y exportaciones, de acuerdo a las nece

sidades de cada país. 

El capítulo IV presenta lo que se refiere a la obten 

ci6n, transportaci6n tanto a través del mar como de la tie

rra, los tres procesos básicos de licuefacci6n que existen 

hasta ld facha y que se utilizan para facilitar la transpor

tación 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 capítulo V cor.templa por un lado, los diferentes 

métodos para estimar el contenido de agua en el gas natural, 

lo cual sirve como base para la estimaci6n de las condicio-
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nes de presi6n y temperatura a las cuales se formarán los hi 

dratos, presentando además los procesos existentes para evi

tar la Eormaci6n de estos s6lidos, finalizando con un análi

sis comparativo de las principales variables, las cuales de

terminarán la elecci6n del proceso que proporcione el grado 

deseado de deshidrataci6n del gas natural. Por otra parte, 

se presentan los diferentes procesos empleados para dismi

nuir la cantidad de gases ácidos en el gas natural, como lo 

son el ácido sulfhídrico y el bi6xido de carbono, incluyendo 

algunas característ~~ia sobresalientes de estos procesos y 

en algunos casos los problemas de operaci6n presentados du

rante la eliminaci6n de los mismos; finalizando al igual que 

en el punto de deshidrataci6n con un unálisis comparativo de 

los métodos de endulzamiento de gas natural presentados. 
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CAPITULO I 

GENERALIDADES 

1.1 ANTECEDENTES HISTORICOS 

Uno de los más grandes descubrimientos del hombre en 

el ca.mpo de las fuentes de energía prima.ria, fue el de cono

cer el poder de la madera y los combustibles f6siles para 

propiciar la combusti6n. El uso controlado del fuego, dese~ 

bierto en los inicios de la historia, ha contribuido enorme

mente al progreso y bienestar de la humanidad. 

En sus inicios el hombre utiliz6 madera y más adela~ 

te la combusti6n del carbón mineral para mantenerse caliente 

y para cocinar sus alimentos. 

El fuego fue par.a el hombre, la principal fuente de 

luz urtificial, y los combustibles fósiles están envueltos 

en la mayor parte de la producci6n de las enormes cantidades 

de luz artificial generada. y utilizada en todo el mundo. 

Como ya se mencion6, el carb6n mineral fue el recur

so mundial de más importancia para la producci6n de energía, 

esto fue hasta el año de 1850, a partir de entonces lo fue 
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el petr6leo y posteriormente el gas natural también. 

La importancia del gas natural estriba en consideraE 

lo como una alternativa para producci6n de energía, en lugar 

del petróleo, para uso industrial, asf como también de uso 

doméstico, fue plenamente reconocido después de la criEis 

del petróleo en 1973. Se han hecho vigorosos esfuerzo¡¡, en 

todo el mundo para desarrollar extensos mercados para el gas 

natural debido a sus excelentes caro.cterfsticas combustibles 

y su relativo bajo costo. Desafortunadamente por el momento, 

esta alternativa encuentra su principal objeci6n en los pro

blemas del traslado desde los centros de obtenci6n hasta los 

centros de consumo. Hoy en dfa en el mercado, el gas compi

te con los productos del petr6leo. Haciendo una comparaci6n 

entre estos dos productos, se ve que es mucho más costosa la 

transportaci6n de gas, debido a sus características físicas, 

que la transportaci6n de una cantidad térmica equivalente de 

petr6leo a la misma distancia. 

1.2 ORIGEN DEL PETROLEO Y DEL GAS NATURAL 

Existen muchas teorías acerca del origen del petr6-

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 cualquier yacimiento. Las dos teorías más ampliame~ 

te aceptadas son las que a continuaci6n se describen: 
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1.2.1 La Teorfa Inorgánica 

Establece que el hidrógeno y el carb6n se unieron 

químicamente deb~do a las grandes temperaturas y presiones 

exis~entes debajo de la superficie terrestre y de esta mane

ra se form6 el petr6leo y el gas natural. Estos hidrocarbu

ros se escurrieron a trav~s de rocas porosas hasta almacenar 

se en trampas subterrAneas naturales. 

1.2.2 La Teoría Orgánica 

La más aceptada, sostiene que la materia orgánica 

sintetizada por los vegetales, de la cual una pequeña parte 

es preservada e introducida en los sedimentos, es el origen 

común de todos los corabustibles f6siles (petr6leo, gas natu-

ral, carb6n, arena y lutitas bituminosas). Esta teoría, la 

cual se basa en la evidencia de f6siles, supone que las pla~ 

tas y los animales formaron pequeñas moradas pantanosas an·

tes de ser grandes formas de vida terrestre. Los mares anti 

guas cubrieron varias veces grandes superficies de la tierra, 

así fu8 como estos acarrearon enormes cantidades de lodo y 

sedimento de las áreas terrestres; estos lodos y arenas se 

extendieron debido a ~as mareas y corrientes, obteniendo co

mo resultado cambios en la línea costera, formándose capas 

de despojos en el fondo del mar, presionándose continuamente 

por el peso de las capas subsecuentes hasta que se comprimi~ 

ron dentro de rocas sedimentarias. 
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Por lo tanto, los desechos de organismos vivientes 

enterrados en los mares son el origen del petr6leo y del gas 

natural. La bGsqueda de estos se enfoca de acuerdo a lo men 

cionado anteriormente en las áreas 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

ci6n a través de poros existentes entre las partículas arci

llosas y esquistos en las piedras areniscas o entre los po-

ros y hendiduras er. la dolomita y caliza. Estas aberturas 

forman los yacin1ientos en los cuales se acumula el petr6leo 

y el gas. 

La direcci6n del movimiento de los hicrocarburos des 

de el lugar donde se forman hacia el lugar donde se acumulan 

es en forma as~~ndente, cuando el movimiento se bloquea, el 

pett6leo y 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 petr6leo 

o de gas explica las dificultades que surgen en la explora

ci6n, una vez que se agotan los yacimien~os más fáciles de 



9 

encontrar, se ven los resultados de las investigaciones fun

damentales sobre el erigen del petr6leo, que permiten eva

luar la probabilidad de su formaci6n, junto con la del gas, 

calculando la abundancia, la calidad y el estado de evolu

ci6n de la materia orgánica. 

Algo muy importante que se debe temar en cuenta es 

el de cuidar y no desperdiciar esta riqueza que se ha podido 

acumular gracias a una sucesi6n comoleja de circunstancias 

geol6gicas favorables, sólo renovables en la escala de mi

llon~s de años. El empleo del pctr61eo es irreemplazable a 

corto plazo, en la mayor parte de sus aplicaciones, mas sin 

embargo, a corto plazo se deberá 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 petroqu!mica. 

1.3 COMPOSICION DEL GAS NATURAL 

El gas natural se encuentra generalmente en el esta-

do gaseoso sometido a altas presiones. Su composición var!a 

de localización a localización e inclusive, en un mismo cam

po y hasta en un mismo pozo con diversas terminaciones. 

El gas natural es un flu!do homog~neo de baja densi-

dad y baja viscosidad. Es una mezcla de hidrocarburos, a i~ 

cluye primariamente metano (CH4), el cual es el primer homó

logo de la serie de los hidrocarburos paraffnic~s (represen-
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ta del 90 al 99.6% en volumen) con menores cantidades de eta 

no (C2 H6 ), propano (C3H8 ), b~tano (C4H10 J, y los siguientes 

hom6logos, as! como tambi~n componentes que no son hidrocar

buros como lo son: el bi6xido de carbono (C02 J, hidr6geno 

(H2 J, nitr6geno (N2 ), sulfuro de hidr6geno (H 2S), vapor de 

agua en pequeñas cantidades y eventualmente trazas de gases 

raros, especialmente helio (He). 

El gas natural también puede encontrarse en soluci6n 

con el petr6leo crudo. 

En la tabla 1.1 se muestran las composiciones típi

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: 

• Uso doméstico 

• 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 dom~sticos. 

El segundo se refiere al uso que se le da industria! 

mente, ya sea como combustible, componente petroquímico, etc. 

A continuuci6n se presentan los principales usos que se le 

da al gas natural en la ind~stria. 
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l. 4 .1 El gas natural como un component~roquímico 

1.4.l.l AMONIACO 

El uso más importante del gas natural como un compo

nente petroquímico se encuentra en la producci6n de amonía

co. Este es el compuesto básico para la industria de los 

fertilizantes, utilizándolo ya sea como amoníaco líquido o 

procesándolo más adelante para producir urea, nitrato de amo 

nio, sulfato de amonio, fosfato de amonio y un amplio rango 

de reactivos. Los derivados del amoníaco son también utili-

zados grandemente en la manufactura de explosivos, resinas y 

suplementos de proteína. 

Ha habido un crecimiento continuo en la demanda y pr~ 

ducci6n de amoníaco desde 1950, acelerado por la intr,oduc

ci6n de plantas de gran capacidad en la década de los sesen-

ta. Esta nueva tecnología produjo importante .. mbios, como 

la reducci6n en los costos de producci6n en cerca de un 60%. 

1.4.1.2 METANOL 

El metanol es el que le sigue en importancia al amo

níaco 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 amoníaco, ya que en ambos casos han sido disefiadas plan

tas de gran capacidad, utilizando el proceso de reformación. 



1.4.2 El gas natural licuado como componente 
petroquímico 

1.4.2.1 ETILENO 
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El etileno es el petroquímico más importante que uti-

liza las reservas de gas natural licuado para su elaboración. 

El etileno es utilizado para producir una amplia va-

riedad de petroqufrnicos para la producci6n de plásticos, sol 

ventes, resinas, etc. El proceso involucra el craqueo de 

etan~, propano, butano, o condensados de las fuentes de gas. 

Desde 1960 ha habido un crecimiento constante en la 

producci6n de etileno, acompañado por incrementos en las ca-

pacidades de las plantas y desarrollo en la tecnología de 

craqueo. En los Estados Unidos de Norteamérica, cerca de la 

mitad de la producción de etileno e~tá basada en el etano a 

partir del gas natural licuado. 

1.4.2.2 PROPILENO 

El propileno es producido en parte corno un coproducto 

junto con el etileno por el craqueo del gas natural licuado, 

y por otra parte como producto de la refinaci6n del petr6leo. 

El propileno es un componente importante para la producci6n 

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

ni zaci6n del butano del gas natural licuado o del petr6leo 

crudo, y en parte corno un subproducto del craqueo del etile

no. Es uno de los componentes más importantes en la produc

ción del nylon, elast6rneros, plásticos y resinas. 

Los petroquimicos citados son los principales consumi 

dores de gas naturul y de gas natural licuado, aunque exis

ten otros. 

La tabla 1.2 proporciona un análisis aproximado del 

consumo de estos componentes para la producción de los prin

cipales petroguírnicos comparado con otros consumidores de 

gas natural y gas natural licuado. 

En la figura 1.1 se muestran los compuestos que se 

pueden obtener a partir de ios hidrocarburos ligeros del gas 

natural. 



CAPITULO II 

PROPIEDADES TERMOFISICAS 
Y DE TRANSPORTE 

14 

En todo proceso químico o manejo de algún compuesto o 

mezcla de estos, se hace necesario el uso de una expresi6n 

matemática para poder estimar sus diferentes propiedades fí-

sicas y termodinámicas más importantes; sin embargo, existe 

el problema de que cuando se trata de una mezcla de compone~ 

tes además de que la ecuaci6n proporcione un estimado de la 

propiedad, deben proponerse ciertas reglas de mezclado que 

ajusten precisamente la contribuci6n de cada componente a la 

mezcla; dependiendo de estas reglas será el grado de confía-

bilidad que pueda aportar la expresi6n propuesta. 

Por tanto, este capítulo resume las ecuaciones pro-
• 

puestas para estimar una propiedad en particular, así como 

las reglas de mezclado que a la fecha son las que dan un me-

no. porcentaje de error con respecto al valor experimental 

reportado. 
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2.1 VOLUMETRICAS 

2.1.l Factor de Compresibilidad 

2.1.l.l CORRELACION DE DOS PARAMETROS 

La no idealidad de un gas puede expresarse convenien-

temente por el factor de compresibilidad z, donde: 

p V 
2 = R T 

donde: 

V volumen molar 

P presi6n absoluta 

T = temperatura absoluta 

R constante universal de los gases 

2.1-1 

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 TR y la presi6n re 

ducida PR como: 

2.1-2 

La funci6n f{TR' PR) se obtuvo 

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. 
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curvas obtenidas se muestran en las figuras (2-1 a 2-3). El 

uso de estas figuras para obtener z a una dada TR y PR cond~ 

ce a errores menores del 4 al 6% excepto cerca del punto crí 

tico, donde z depende fuertemente de TR y PR. 

La ecuacié'n (2.1-2) es un ejemplo de la ley de los E~ 

tados correspondientes, que aunque no es exacta, sugiere que 

las propiedades reducidas de todos los fluídos son esencial-

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

si6n reducidas. Para las propiedades P-V-T esta ley propor-

ciona: 

V 

ve 
(z/zc) (T/Tc) 

- (P/Pc) 

2.1.1.2 CORRELACION DE TRES PARAMETROS 

2.1-3 

La ecuaci6n (2.1-2) es una ecuaci6n de estado de dos 

parámetros; los dos parámetros son Te y Pe. Esto es, cono

ciendo Te y Pe de un fluído dado, es posible estimar las pr2 

piedades volumétricas a varias temperaturas y presiones. El 

cálculo involucra el uso de las figuras (2-1 a 2-3) o em-

plear una funci6n analítica para f(TR, PR); sin embargo, 

ambos métodos son s6lo aproximaciones. A partir de aquí, se 

han sugerido otros métodos con el fin de incrementar la pre-

cisi6n y aplicabilidad. En general, las modificaciones más 

acertadas han involucrado la inclusi6n de un tercer paráme-

tro adicional dentro de la funci6n f(TR, PR). Este factor, 
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denominado factor acéntrico d~ Pitzer es un indicador de la 

no-esfericidad del campo de fuerza de la molécula: un valor 

de w = O denota una molécula esférica simétrica. Resulta 

evidente la desviaci6n del comportamiento de un fluído cuan-

do w ~ O. Dentro del contexto de esta discusi6n, se consid~ 

ra que todas las moléculas con igual factor acéntrico tienen 

funciones iguales de z = f/TR' PR). Sin embargo, puede em

plearse una expansi6n lineal en lugar de preparar tablas de 

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

2.1-4 

La funci6n zº aplicará para moléculas esféricas y la 

funci6n z' será una funci6n de desviaci6n. Ambas funciones 

han sido tabuladas en funci6n de TR y PR por varios investi

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

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

(2-1 y 2-2). Aunque estas tablas no se han aplicado a fluí-

dos altamente polares, ofrecen una sorprendente exactitud ex 

cepto a bajas temperaturas, cercanas a la regi6n de vapor sa 

turado. El w de mezcla se calcula por: 

donde: 

n 
¿ y w 

i=l i i 

wi factor acéntrico del componente i 

y. fracci6n mol del componente i 
1 

2.1-5 
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2.1.1.3 ECUACION DE ESTADO (CARNAHAN-STARLING) 39 * 

Después de tres décadas de existencia, todavía se uti 

liza ampliamente la gráfica del factor z de Standing-Katz, 

haciendo necesario el uso de una ecuaci6n 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 gráfica (PR = 15). 

Para obtener esta ecuaci6n de estado se utiliz6 el 

concepto de esfera-rígida, ya que se aproxima al comporta-

miento real del fluído a presiones elevadas con el límite má 

ximo de temperatura (TR = 3.0). Por esta raz6n una ecuaci6n 

aumentada de la ecuaci6n que considera el concepto ant~rior 

debe proveer una extrapolaci6n confiable por encima del lí-

mite de presi6n d~ los datos empleados para su desarrollo. 

La ecuaci6n de esfera-rígida fue alliilentada por una 

funci6n de desviación del fluído real; generalizándola final 

mente para ajustar la gráfica de Standing-Katz. Esta ecua-

ci6n describe un fluído compuesto de esferas rígidas e ine-

lásticas. Se han propuesto varias ecuaciones que involucran 

el concepto de esfera-rígida; sin embargo, la ecuaci6n de 

Carnahan-Starling es la más simple y la que se usará en este 

desarrollo. Adicionalmente, Harr-Shenker notaron que la 

*De aquí en adelante el superíndice denotará la referencia 
bibliográfica. 
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ecuación de estado Virial tien~ un fundamento te6rico preci-

so y por tanto se c:-ligi6 para aumentar la ec11aci6n de esfe-

ra-rfgida. 

La ecuación de estado Virial es simplemente una serie 

infinita en la densidad y pu=de escribirse considerando la 

función de desviación del flufdo real como: 

p 
z = ¡)RT ¿ 

K=l 

hs k-1 + 
Bk r, k-1 

() 2.1-6 

donde el superfndice hs denota "esfera-rígida'' (hard-sphere). 

Incluyendo la ecuación de Carnahan-Starling el factor 

de compresibilidad z puede expresarse de la siguiente mane-

ra: 

z = 1 +y + Y
2 

+ Y
3 

- (14.76t - 9.76t 2 + 4.58t 3 Jy + 
(1 - y) 3 

(90.7t - 242.2t 2 + 42.4t 3 )y(l.l8 + 2.82t) 2.1-7 

donde: y b
4

p es la densidad reducida 2.1-8 

0.245 [-l.2(1-tJ 2 J e 2.1-9 

Para calcular el factor z se resuelve la ecuación 

(2.1-9) para b, se sustituye en la ecuación (2.1-8), se re-

suelve para la densidad y sustituyendo finalmente en la ecua 

ci6n (2.1-6) se llega a la siguiente expresi6n en términos 
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de "y" (densidad reducida) y dependiente del inverso de la 

temperatura reducida (t = Tc/T) . 

F = 0.06125 PR t e[-l. 2 (l-t)
2

) + 

- (14.76t - 9.76t2 + 4.5at 3 )y2 

y + y2 + y3 + y4 

(1 - y)3 

+ (90.7t - 242.2t 2 + 42.4t 3 )y< 2 · 18 + 2.82t) o 

2.1-10 

Esta última ecuación es no-lineal y debe resolverse 

por un método de convergencia como lo es el de Newton-

Raphson. 

La figura (2-4) presenta la comparación detallada de 

la ecuación 2.1-7 con los datos del factor z leído de la gr~ 

fica de Standing-Katz. La figura (2-5) ilustra la naturale-

za dudosa de los valores originales de z para TR = 1.05, 

1.10 y 1.15. La ecuación 2.1-7 reproduce los valores origi-

nales con una desviaci6n promedio de 0.3% excluyendo las isa 

termas 1.05, 1.10 y 1.15. 

La figura (2-4) presenta la gr~fica normal de z ver-

sus PR. Las líneas continuas representan la ecuaci6n 2.1-7, 

en tanto los puntos son los valores de Standing-Katz. Las 

líneas discontinuas representan extrapolaciones para obtener 

una isoterma TR = 1.0 y valores por encima de PR = 15 para 

las isotermas restantes. Es importante notar que los vale-

res originales muestran físicamente inflexiones no-reales p~ 
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ra TR = 3.0 en el rango de l <. PR < 2. 

La figura (2-6) ilustra por qué la mayoría de las 

ecuaciones de estado, incluyendo la ecuaci6n 2.1-7, son ex

plícitas en la densidad en lugar de serlo en la presi6n. 

Hay que notar que la forma de las curvas es mucho más simple 

y la principal ventaja es la pendiente finita de z vs. y en 

el punto crítico comparado con la pendiente infinita de z 

vs. PR; 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 co2 y H2s 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 

Presi6n 

N2 

co2 

100 a 307°F 

2000 a 13,683 psia 

33.4% mol 

8.5 mol 

*Este~rabaJo lo llevaron a cabo Hall-Yarborough
39 



H2S 

HefJtanos (+) 

40.00 mol 

10.8 mol 
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La ecuaci6n 2.1-7 produjo un error promedio global ab 

soluto de 1.21%. 

La aproximaci6n presentada por Wichert-Aziz 56 emplea 

un ajuste de la temperatura y presi6n críticas encontradas a 

partir de la regla de Kay para un gas natural por medio de 

un parámetro de corrección e: 3 (fig. 2-9). Los valores ajus

tados. son utilizados después para encontrar la presi6n y tem 

peratura reducida del gas. 

Las ecuaciones presentadas para llevar a cabo el aju~ 

te son las siguientes: 

donde: 

p• 
c 

T' c 

[T 

T - E: c 3 

B (1 - B) e:
3

) 

T~ = temperatura seudocrftica ajustada 

P' presi6n seudocrítica ajustada 
c 

B fracci6n mol del H2s en el gas 

2.1.1.4 REFRACCION MOLECULAR DE EYKMAN2 (EMR) 

2.1-11 

2.1-12 

'l'odas las correlaciones del factor de compresibilidad 

como funci6n de la presión y temperatura reducidas, padecen 

la inherente debilidad de la ley de los estados cor:r;espon-
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dientes. Algunos autores han !ecurrido a un tercer paráme-

tro para perfeccionar las mencionadas correlaciones, es de

cir, se han propuesto reglas de combinaci6n más complejas. 

La mayoría de éstas presentan ventajas en casos específicos, 

pero son difíciles de manejar. 

Parece se~ que la refracci6n molecular ofrece la ven

taja de ser una propiedad medible y puede estimarse cuantita 

tivamente para cualquiur 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 críticos en lu

gar de los seudocríticos. La figura (2-10) muestra la rela

ci6n de EMR vs. Te/Pe. De aquí se observa que las moléculas 

del gas pueden dividirse en dos grupos; esta agrupaci6n es 

la base del método sugerido a continuaci6n utilizando la Re

fracci6n Molecular de Eykman. 

Método 

l. Dividir la mezcla en dos grupos; si se encuentran H2s, 

co2 , N2 y H2 . 

Grupo l. Metano, C0 2 , H2S, N2 Y H2 

Grupo 2. Etano, propano, etc. 

2. Para cada grupo calcular EMR seudobinario: 



r 
i=l 

X~ 
J. 

EMR2 = r xf (EMRi} 
i=l 
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donde xf es la fracci6n mol del componente i en cada gr~ 

po. 

3. Con EMR1 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. 

4. Calcular: 

2.1-13 

donde: xj la sumatoria de las fracciones mol x. 
J. 

del 

grupo j (j = l. 2) 

s. Obtener (EMR}mix 
n 

(EMR}mix r xi (EMR) i 2.1-14 
i=l 

6. Con el valor de (EMR} . r.u.x leer en la figura (2-11} 

BT / 1!F" e e 

7. Con los valores de BTc/Pc y BTc/~ resolver para Te y 

Pe. 

8. Calcular PR = P/Pc y 

9. Leer el valor de z a PR y TR de la gráfica del factor de 

compresibilidad generalizada (fig. 2-12}. 
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2.1.1.5 APROXIMACION P?-RA GASES RICOS EN co2 2 

Las aproximaciones para gas a~argo descritas anterior 

mente se desarrollaron para gases conteniendo tanto H2s como 

Estas correlaciones 1:J ¡~,c.n sido satisfactorias para g~ 

ses conteniendo grandes cantidades de co2 (yc
02 

> 0.1); por 

lo que Buxto~Campbell desarrollaron un método para este tipo 

específico de gas. Este método es una versi6n modificada 

del método propuesto por Stewart, Buokhardt y Voo; esta madi 

ficaci6n incluye un factor de correcci6n multipolo. 

El c~lculo básico emplea la e~uaci6n: 

z=zº+wz' 

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

La TR y PR de la mezcl.a de gases utilizadas en las 

gráficas se calculan de T y P calculadas de las siguientes e e 

reglas de combinaci6n. 

T 
K2 

p 
Te 

2.1-15 
c J e J 

n 
K = l: yi (Tci/Pci) 2.1-16 

i=l 

J 

2.1-17 

El procedimiento propuesto utiliza una correcci6n T, 

la cual se obtiene de la figura 2-15; llamado el factor mul

tipolo, el que corrige Te y Pe debido al efecto del co2 • 
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Los valores reducidos de P y T empleados en las figuras 2-13 

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

T' 
T' = Te - ..I. P' Pe (~) 2.1-18 e A e T e 

TR 
'l' 

PR 
p 

2.1-19 T' P' e e 

dr-nde A 1.8 cuando T está en ºK; A= 1.0 cuando T está en 

ºR. 

La correcci6n t es máxima cuando el porcentaje de co2 

está ~ntre 40 y 70%; concentraciones menores y mayores pue-

den tener el mismo factor de correcci6n. 

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

tra por medio de la siguiente ecuaci6n: 

2.1-20 

donde el subíndice h se refiere a todos los componentes ex-

cepto del bi6xido de carbono. 

2.1.1.6 CORRELACIONES HECHAS PARA DESCRIBIR 
EL FACTOR z 

Por último, se presentarán dlgunos métodos que se han 

desarrollado para evaluar el factor de compresibilidad "z" 

de la gráfica de Standing-Katz únicamente, por medio de ca-

rrelaciones analíticas necesarias en cualquier cálculo que 

se lleve a cabo por computadora; incluyendo además algunas 

características y consideraciones relacionadas con la progr~ 
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maci6n en las mismas. 

a) Gray-Sims. 34 Este método involucra almacenar una 

matriz compuesta de valores de z tomados de la gráfica a va

lores fijos de los parámetros PR y TR' usando además un es

quemu de interpolaci6n. En consecuencia, se requiere una 

matriz de 20 x 20 para representar la gráfica total y dos 

vectores de 20 elementos, haciendo restrictivo el e~pleo de 

la mayoría de las calculadoras programables por su pequeña 

capacidad de memoria. Su rango de validez es: 

1.05 .'.: TR .'.: 2.95 

O.O .'.:PR _::15.0 

b) Sarem. 34 Este investigador hizo un ajuste por m! 

nimos cuadrados de z en funci6n de TR y PR empleando un poll 

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 pequeña capacidad. 

Su rango de validez es: 

1.05 2_ TR .'.: 2.95 

0.1 _.:::. PR 2_ 14.9 

c) Carlile-Gillet. 34 Estos investigadores indican 

que las isotermas TR de la gr~fica del factor z pueden des

cribirse por polinomios de la presi6n seudorreducida, soste

niendo que estos polinomios son de diferente grado dependie~ 



28 

do de la temperatura seudorreducidéL, pero que no excederá a 

un grado 8. Por lo consiguiente, la ecuaci6n básica propue~ 

ta tiqne la forma: 

2.1-21 

para TR =constante y n 2 8. 

Se determinaron los coeficientes ªi para 17 isotermas 

diferentes, dando 17 ecuaciones que reproducen la gráfica t~ 

tal. Esto origina almacenar en la memoria de la computadora 

un total de más de 100 coeficientes; y en algunos casos se 

incrementa considerablemente por tener dos ecuacio~es dife-

rentes para cada isoterma, haciendo impráctico e imposible 

el uso de rnicrocomputadoras. su rango de validez es: 

l. 2 _:_ TT 2 3. O 

O.O ..:. PR..:. 15.0 

d) Papay. 34 La f6rrnula propuesta por este autor pa-

ra el cálculo del factor z es: 

z = + 

2 0.274 PR 

100.8157 TR 
2.1-22 

Esta ecuaci6n es fácil de manejar y los requerimientos 

de memoria en computadora son mínimos. 

e) oranchuck. 34 Este cálculo es el resultado de . 

ajustar la ecnaci6n de estado de Benedict Web Rubín a z en 
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funci6n de TR y PR' asegurando_ la exactitud del ajuste por 

el uso de 1500 puntos de la carta original. Esta ecuaci6n 

no-lineal se resuelve para z empleando un método iterativo 

como Newton-Raphson, implicando con esto que la capacidad de 

memoria en una computadora no sea una limitante. Su rango 

de validez es: 

1.05 ~ TR 2 3.0 

0;2 2 PR < 30.0 

f) Dranchuck-Kassem. 34 La aportaci6n de estos auto

res fue desarrollar un método que 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 r.ango de validez es: 

l.O ~ TR ~ 3.0 

0.2 2 PR ~ 30.0 

y para PR < 1.0¡ 0.7 < TR < 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 máquina y errores promedio para cada isoterma e 

isobara. 

2.1.2 Densidad de mezcla 

Un procedimiento aceptado universalmente para prede-
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predecir el comportamiento termodinámico de cualquier mezcla 

se basa en el uso de los datos estándar de compuestos puros 

en combinaci6n con una ecuaci6n de estado gGncralizada. Sin 

embargo, estos métodos han sido de uso limitado cuando exis-

ten grandes cantidades de compuestos no-hidrocarburos o com-

puestos más pesados que el n-hexano en la mezcla y cuando é~ 

ta se encuentra a temperaturas muy bajas (temperaturas crio-

génicas) . 

Estas limitaciones se han superado usando una ecua-

ci6n de estado generalizada propuesta recientemente (1973) 

l . 11 1 1 . '6 por Han-Star lng, a cua se presenta a cont1nuac1 n en 

funci6n de la presión, temperatura y densidad molar: 

p pRT (B
0

RT - A eº Do Eo p2 + - .... 2 + - - -) o T3 T4 J. 

(bRT 5!) p3 (a d p6 + - a - + a + T'l T 
3 

yp2) yp2) + e o (1 + EXP (--7 2.1-23 

Los 11 parámetros de mezcla (B , A, etc.) en la ecua o o -
ci6n ante~ior pueden calcularse usando las siguientes rela-

cienes, las que son análogas a las reglas de mezclado desa-

rrolladas por Bishnoi y Robinson para la ecuaci6n de Bene-

dict Webb Rubin. 

A o 

B = o 

n 
E 

i=l 
X·B . 

l 01 

n n ~ !s 
E x.x.A . A . (1 - kiJ.) 

i=lj=J. l J 01 OJ 

2.1-24 

2.1-25 
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eº 
~ !-; !:¡ 

(1 3 t >: x.x .e . e . - k .. ) 
i=lj=ll J 01 OJ 1] 

2.1-26 

n 
yl-;] 2 y [ ;¿ x. 

i=l 1 1 2.1-27 

n 

b ¿ x.a~ 13 J 3 

i=l 1 1 2.1-28 

n 
x.a~/3] 3 a = [ ¿ 

i=l 1 1 
2.1-29 

n 
x.a~/3]3 a [ ¿ 

i=l l. 1 
2.1.30 

n 
x.c~/3]3 c = [ ¿ 

i=l l. l. 
2.1-31 

n n 
x.x.Dl-;. l:í 4 

ºº 
¿ ¿ 

ºoj (1 - k .. ) 
i=l j=l l. J Ol. l.] 

2.1-32 

n 
x.d~/3]3 d [ E 

i=l l. l. 
2.1-33 

n n 
x.x .El:í. ~l:í 5 

Eo ¿ ¡: 
.l!<oj (1 - k .. ) 

i=l j=l l. J 01. l.] 
2.1-34 

En las ecuaciones 2.1-24 a 2.1-34, i y j son subfndi-

ces para los componentes y el rango de la sumatoria de i=l 

hasta i=n y j=l hasta j=n, donde n es el número total de com 

ponentes, Boi' Aoi' etc. son los parámetros de la ecuaci6n 

de estado para e] iésimo componente puro y x. es la fracci6n 
l. 

mol del iésimo componente. El par~metro de interacci6n kij 

es una medida de la desviaci6n del comportamiento de solu-
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ci6n ideal para la interacci6n entre el iésimo componente y 

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

i y j son iguales (interacci6n del componente puro) y k .. 
J. J 

tiende a cero para pares de componentes que forman solucio-

nes aproximadamente ideales (por ejemplo, pares de hidrocar-

buros parafínicos me'ís pesados que el propano). El valor numé 

rico de kij difiere considerablemente de cero cuando el par 

de componentes forma soluciones no-ideales; por lo tanto, se 

requieren valores exactos de kij cuando i o j son hidrocarb~ 

ros .ligeros o no-·hidrocarburos. Por tanto, este parámetro 

de interacci6n kij se ha determinado a partir de datos de 

equilibrio vapor-líquido de mezcl~s binarias ya que tiene 

gran efecto sobre estas predicciones, no así sobre las pre-

dicciones de las propiedades globales (densidad, entalpía, 

entropía, 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 parámetros para el componente puro en las ecuacio 

nes (2.1-24 a 2.1-34) pueden expresarse por medio de las s! 

guientes ecuaciones en funci6n del factor acéntrico wi' la 

temperatura crítica T . y la densidad crítica Pe· del compo 
CJ. J. -

nente puro. 
2.1-35 

2.1-36 
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Pci Coi 
·A3 + B3 2.1-37 

T3. 
IJ). 

R l. 
Cl. 

2 
A4 + B4 Pci yi l.JJ. 2.1-38 

l. 

2 b. AS ªs ¡l . + w. 2.1-39 Cl. l. l. 

2 
Dei a. 

l. 
A6 + B6 2.1-40 R T w. 

ci l. 

3 
A7 Dei ªi + B7 CJJ. 2.1-41 

l. 

2 
A8 ªa 2.1-42 Pci c. + w. 

l. l. 

pci0oi 
Ag + Bg w. 2.1-43 

R T4. l. 

Cl. 

,}.d. 
CJ.. l. 

Al O + 8 10 
w. 2.1-44 

R T2. 1 

Cl. 

2.1-45 

Los parámetros Aj y Bj (j = 1,2, .•. 11) (tabla 2-6) 

fueron determinados usando datos de hidrocarburos de presi6n 

de vapor, entalpía y valores de temperatura crítica Tci' den 

sidad crítica P . y factor acéntrico w
1
. (tabla 2-7). 

Cl. 
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Una vez obtenidos los parámetros de mezcla (B , A , o o 

etc.) se prosigue a calcular la densidad de mezcla con la 

ecuaci6n 2.1-23. 42 Johnson-Colver proponen un método de re-

soluci6n 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 más pequeño entre 0.1 P/RT y o.al lb-mol/cu.ft.) a la 

densidad anterior hasta que la presi6n calculada excede la 

presi6n 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, iterativ~ 

mente hasta que la presi6n calculada excede otra vez a la 

presi6n actual. Este procedimiento se continúa hasta que la 

presi6n calculada y la actual se encuentren dentro de una to 

lerancia especificada o el incremento alcance un valor suf i-

cientemente pequeño. 

Para calcular la densidad de la fase líquida, el pro-

cedimiento de resoluci6n 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 o.os lb-mol/cu.ft. 

Está ~cuaci6n de estado propuesta es capaz de prede-
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cir las propiedades a temperaturas reducidas TR = 3.0 y den

sidades reducidas PR = 3.0; haciendo posible el uso de ésta 

para hidrocarburos ligeros en la regi6n de líquido criogéni

co y regiones de temperatura muy elevada. La tabla (2-8) r~ 

sume los resultados obtenidos por el uso de la ecuaci6n de 

estado generalizada para la predicci6n de la densidad para 

mezclas a temperaturas de -283 a 460ºF y presiones de 14.7 

a 5000 psia. La desviaci6n promedio absoluta de la densidad 

calculada de la densidad experimental es de 1.16%.. Esta des 

viaci6n se encuentra dentro de dos veces la incertidumbre ex 

perimentada para la mayoría de las mezclas estudiadas, indi

cando con esto que la ecuaci6n propuesta puede predecir ade-

cuadamente las densidades de mezclas industriales, incluyen-

do el gas natural licuado (LNG). 

2.2 VISCOSIDAD 

2.2.1 Cálculo de viscosidades para componentes puros 

2.2.1.l METODO A PARTIR DE LA TEORIA CINETICA 
MOLECULAR9 

Tomando en cuenta la teoría cinética elemental, es p~ 

sible obtener una relación general entre la viscosidad, tem-

peratura, presi6n y tamaño molecular de la forma: 

26.69 IMT 
µ = 

cr2 
2.2-1 



36 

donde: 

µ viscosidad en µp 

M peso molecular 

T temperatura ºK 

a = diámetro de esfera rígida ºA 

Si las moléculas se atraen o repelen en virtud de sus 

fuerzas moleculares, puede emplearse la teoría de Chapman-

Enskog. Esta teoría considera en su desarrollo: a) el gas 

es suficientemente diluido para que s6lo ocurran choques bi-

narios; b) el movimiento de las moléculas durante la coli-

si6n puede describirse por la mecánica clásica; c) s6lo ocu-

rren choques elásticos y por la mecánica clásica; e) s6lo 

ocurren choques elásticos, y d) las fuerzas intermoleculares 

actúan s6lo en los centros de las moléculas. 

En términos generales, la ecuación que describe la 

viscosidad considera una energía potencial ~ (r) entre las 

moléculas que chocan llegando a la forma: 

µ = 26.69 MT 

a 2 ftv 
2.2-2 

La cual es idéntica a la ecuaci6n (2.2-1), excepto 

por la inc.l us i6n de la integral de colisi6n f2v, la que es 

unitaria si las moléculas no se atraen. nv se obtuvo como 

una funci6n de la temperatura adirnensional T*; la que depen-

de del potencial intermolecular escogido. Utilizando el po-
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tencial de Lennard-Jones, varios investigadores han determi

nado esta funcionalidad, una de ellas propuesta por Neufeld 9 

para gases no-polares: 

donde: 

T* 

n 
V 

k T 
e: 

A C E 
T* B + EXP (DT*) + EXP {FT*) 

A 1.16145 

B 0.14874 

e o.52487 

D 0.77320 

E = 2.16178 

F 2.43787 

2.2-3 

2.2-4 

Esta ecuaci6n es aplicable a 0.3 ~ T* ~ 100 con una 

desviaci6n promedio de 0.064%. Adicionalmente, con los val~ 

res de nv en funci6n de T*, otros investigadores han utiliz~ 

do la ecuaci6n (2.2-2), ajustando datos de viscosidad-tempe-

ratura para encontrar los mejores valores de e:/k y a para v~ 

rias substancias (tabla 2-8). En caso de no encontrarse los 

valores propios de E y cr , pueden calcularse con las siguie~ 

tes ecuaciones derivadas también a partir del potencial de 

Lennard-Jones para relacionarlos a Te' Pe, Ve y w: 

cr 

E·= 
k 

2.3551 - 0.087 w 
(P /T )l/3 

e c 

(0.7915 + 0.1693 w) Te 

2.2-5 

2.2-6 
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donde: 

factor acéntrico 

0 diámetro de colisión 

Pe presión crítica atm 

Te temperatura crítica ºK 

cociente de energía potencial, ergs 

k cociente de Boltzman = 1.3805 x l0-16 ergs/ºK 

Para moléculas polares, Stockmayer 9 sugirió una fun-

ci6n para el potencial más apropiada. En esencia, esta fun-

ci6n es idéntica a la de Lennard-Jones, excepto por un térm~ 

no que cuantifica la interacción dipolo-dipolo permanente R~ 

tre la3 moléculas. Si no existen dipolos permanentes la re 

laci6n de Stockmayer se simplifica a la de Lennard-Jones. 

Brokaw sugirió que Qv puede aproximarse por la siguiente 

ecuación: 

Q Stockrnayer 

2 
Q + 0.2 ó . 

Lennard-Jones T* 2.2-7 

Donde ó es el parámetro polar. En la tabla 2-9 se 

listan valores de ~/k, o y o para las moléculas polares más 

representativas. En caso de no existir el componente de in-

terés en esta tabla, Brokaw cecomienda las siguientes ecua-

cienes: 

o 
l. sas vb 113 ( ) 

l+l.3o 2 
2.2-8 

E:/k 2.2-9 
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2.2-10 

donde 0 está en angstroms, E/k y la temperatura de ebulli-

ci6n normal están en ºK, µp momento dipolar está en debyes y 

el volumen molar del líquido a la temperatura de ebullici6n 

normal está en cm 3 /g-mol. 

Se definen normalmente como gases polares a aquellos 

que tienen un o (parámetro polar) ~ 0.1. Encontrando erro-

res menores del 2%. Aunque algunos investigadores prefieren 

incluir compuestos con o ~ O.OS. 

2.2.1.2 METODO DE LOS ESTADOS CORRESPONDIENTES 9 

varios de los rn~todos de estimaci6n de la viscosidad 

de gases parten de la ecuaci6n (2.2-ll, la cual es la forma 

más simple para la teoría de esfera rígida: 

a) 

donde µ* c es 

donde: 

µ 
T~ MJ:¡ 

cte. ---;¡:---

Golubev9 propone las siguientes 

µ* T0.965 
TR < l e R 

µ 

µ* TO. 71 + 0.29/TR c R 

la viscosidad a las condiciones 

3.5 M~ p 2/3 

µ* = G 

c Tl/6 
e 

2. 2-11 

ecuaciones: 

2.2-12 

2.2-13 

críticas: 

2.2-14 
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M peso molecular 

Pe presión crftica atm 

Te temperatura crftica ºK 

µ~ viscosidad crítica µp 

b) Thodos y colaboradores 9 propusieron relaciones si 

milares: 

Gases no-polares 

4.610 T0.618 - 2.04 e-0.449 TR + 1.94 e-4.058 TR + 0.1 
R 

donde: 

2.2-15 

Gases polares (enlaces tipo hidr6geno) TR < 2.0 

µ~ = (0.755 TR - 0.055) z~5 / 4 2.2-16 

Gases polares (enlaces no del tipo hidr6geno) TR < 2. 5 

µ~ = (l.90 TR - 0.29) 4 / 5 2.2-17 

2.2-18 

zc = factor de compresibilidad en el punto crítico 

c) Reichenber~ 9 sugiere una relaci6n de estados ca-

rrespondientes diferente: 

µ ( µP) 
[1 + 0.36 TR (TR -l)Jl/6 

En muchos casos a* es num~ricamente igual a µ* e· 

2.2-19 

Sin 
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embargo, para compuestos orgánicos, Reichenberg recomienda 

usar: 

a* (pP) 
M~ T 

c 2.2-20 

donde: 

M =.peso molecular 

Te temperatura critica ºK 

ni = número de grupos at6micos del tipo i 

La contribución de grupos para Ci se muestra en la ta 

bla 2-10, s6lo para compuestos orgánicos. 

2.2.2 Viscosidad de mezcla a baja presi6~ 

Desafortunadamente, la viscosidad de una mezcla de g~ 

ses no es frecuente que sea lineal en func:i6n de la composi-

ci6n. Puede haber incluso un valor raáximo donde la viscosi-

dad de la mezcla excede el valor de cualquier componente pu

ro. Esta tendencia ocurre en la ~ayorfa de las mezclas po

lar-no polar, donde las viscosidades de los componentes pu-

ros no son muy diferentes. Y se pronuncia. más conforme la 

relaci6n de pesos moleculares difiere de la unidad. 

La teoría cinética de Chapman-Enskog 9 puede extender

se para deterrainar la viscosidad de una mezcla de gas multi

componente por la soluci6n aproximada en series por la si

guiente ecuaci6n: 



n 
[ 

i=l n 
[ y . cp •. 

j=l J l.J 
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2.2-21 

D~ manera que a conlinuaci6n se presentarán diferen-

tes cétodos para estimar los parámetros <Pij y <Pjiº 

2.2.2.l APROXIMACION DE WILKEg 

Wilke utilizó el modelo te6rico-cinético de Suther-

land para llegar a: 

por: 

[l + 
cpij 

[ 8 ( 1 + M. /M . ) ] i;¡ 
l. ] 

2.2-22 

<Pj i puede encontrarse intercambiando los subír,dices o 

2.2-23 

La aproximación de Wilke ha probado ser confiable con 

una desviación promedio menor del 1%; sin embargo, en casos 

donde el sistema incluía hidrógeno, se notó un aumento en la 

desviación promedio. En general, la principal incurrencia 

en ld falta de precisión es en los casos donde M. >> M. y 
l. ] 

µ >> µ •i j. 

2.2.2.2 APROXIMACION DE HERNING-ZIPPERER9 

Estos investigadores proponen la siguiente expres-ón 

para ¿ ij' 



rp . . 
lJ 
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2.2-24 

l.; En la figura 2-17 se grafica (M./M.) vs. los valores 
J l 

de ~ij determinados por la aproximaci6n de Wilke. Aunque la 

línea punteada indica que la expresi6n para rp .. propuesta 
lJ 

por Herning-Zipperer es pobre en funci6n del resultado obte-

nido de la expresi6n de Wilke, existe una tendencia bien maE 

cada si uno examina la línea continua; pudi~ndose expresar 

de la siguiente forma: 

cpij (Wilke) 2.2-25 

Esta relaci6n no es aplicable a sistemas conteniendo 

2.2.2.3 APROXIMACION DE BROKAW9 

De acuerdo a un estudio completo de las viscosidades 

de mezcla para gas hecho por Brokaw, sugirió: 

2.2-26 

<Pji puede determinarse intercambiando los subíndices. 

El t~rinino s .. es igual a la unidad si i y j son no-polares. 
l.] 

Para gases polares, la determinación de s .. se discutir~ po~ 
l.] 

teriormente. Aij es una funci6n de la relaci6n de pesos mo-

leculares solamente: 

A .. .lJ 
-l:í 

ID·. M .. 
l.J l.J 

1 + 

2.2-27 



donde: 

m .. 
l. J 

0.25 
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G.2-28 

2.2-29 

Aij puede qraficarse corno funci6n de Mi/Mj resultando 

las figuras 2-18 y 2-19. De las anteriores, AiJ puede apro

ximarse como: 

(M./M.)-o. 37 si 0.4 < M./M. < 1.33 
1 J 1 J 

2.2-30 

Obteniéndose un error menor al 1% 

Para mezclas conteniendo gases polares se requiere in 

cluir los parámetros f y T*. fue definida en la ecuaci6n 

(2.2-10) y los valores pueden encuntrarse en la tabla 2-9. 

T* = kT/E y t se muestran para varios compuestos polares en 

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

S·. 
]1 

l + 

[ 1 + T! + 

(T'!' T'!') ~ 
1 

(ó~/4)]~ 
l. 

[1 + T~ + (ó~/4)]~ 
J J 

2.2-31 

La ecuaci6n anterior debe usarse s6lo si ói 6 ój > 

0.1. Si son menores que O.l Sij = Sji o. o. 

El m~todo 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 algún método de 

los estados correspondientes, puede utilizarse cualquiera de 

los métodos descritos anteriormente para estimar la viscosi-

dad de los gases puros para la estimación de la viscosidad 

de una mezcla .de gases. Sin embargo, deben establecerse re-

glas de mezclado para encontrar el peso molecular M, presi6n 

crítica Pe y temperatura crítica Te de la mezcla. 

Dean-Stiel 9 sugieren una relación del tipo: 

{ 3.40T~g 
µ ó = 
m m (16. 68) (0.1338 

1rR.::_l. 5 

5/9 
TR-0.0932) TR>l.5 

donde µm es la viscosidad de la mezcla en UP y: 

T = Rm 

Tl/6 
cm 

2.2-32 

2.2-33 

2.2-34 

2.2-35 

Tcm y Pcm pueden encontrarse por reglas de mezclado 

de Prausnitz-Gunn como sigue: 

p 
cm 

Tcm 
n 
1: 

i=l 
y.T . 

i ci 

( n 
R i~l Yi 2 ci) Tcm 

n 
ih yi Vci 

2.2-36 

2.2-37 

De manera análoga pueden usarse otros métodos de esta 
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dos correspondientes para predecir las viscosidades de mez-

cla; po~ ejemplo, Bothyoon y Thodos han sugerido otras fun-

cienes para calcular trn tanto para mezclas no-polares corno 

polares y ninguna es tan precisa como la ecuaci6n (2.2-21) 

con una estirnaci6n confiable de cji ••• 
l. J 

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-

si6n s6lo en ciertas regiones de presión y temperatura. En 

la figura 2-20 puede observarse la tendencia de la viscosi-

dad tanto con la temperatura como con la presi6n. A bajas 

presiones reducidas existe poco efecto sobre la viscosidad; 

a presiones reducidas elevadas existe un amplio rango de te~ 

peraturas donde decrece con la temperatura. Finalmente, a 

temperaturas reducidas muy elevadas, resulta una condici6n 

donde hay poco efecto de lapresi6n sobre la viscosidad y 

Clµ/ílT > O, indicando con esto un aumento en la viscosidad 

conforme se eleva la temperatura. 

Childs-Hanley 9 han deducido criterios que indican si 

el efecto de la presi6n sobre la viscosidad es significativo. 

Sus resultados se resumen en la figura 2-21. Para cualquier 

presi6n y temperatura reducida, uno p\.1ede determinar si el 

gas es diluido (de manera que las ecuaciones vistas anterio~ 

mente pueden aplicarse) o es denso (de manera que debe apli-
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carse una corre.cci6n por presi~n) . La línea divisoria se lo 

caliza en una región donde no es necesario hacer correccio-

nes obteniendo un error menor al 1%. 

Por lo tanto, para estimar la visocidad de una mezcla 

de gas denso, el método más exacto actualmente es el sugeri-

d . 1 9 . o por Dean-Stie , quienes proponen: 

1.08 (EX.E' (1.439 pRrn - EXP (-1.111 pi~858 )] 

2.2-38 

donde: 

µm = viscosidad de la mezcla a presi6n elevada µP 

µº m viscosidad de la mezcla a baja presi6n µP 

PI\i1 densidad de la mezcla seudorreducida pm/ Pc:n 

Prn = densidad de la mezcla g-mol/cm3 

densidad de la mezcla seudocrítica g-mol/cm 3 
Pcm 

El pese molecular de la mezcla ~ es un promedio pon

derado. Los parámetros de mezcla seudocrfticos zcrn' Tero Y 

P cm deb1:n calcularse a partir de alguna regla, como puede 

ser la de Prausnitz-Gunn: 

n 
Tcm ,1: yiTci 2.2-39 

i=l 

n 
z = ,1: yizci 2.2-40 

cm .1.=l 
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vcrn = 2.2-41 

Pcm 
z R T cm cm 

vcm 
2.2-42 

Los valores seudocríticos se usan para calcular p y 
cm 

~· El uso de la ecuación (2.2-38) produjo un error prome-

dio del 3.7% cuando se prob6 con nueve mezclas de gases a va 

rias densidades. En la figura 2-22 puede observarse la mang 

ra en que la correlaci6n prepuesta se ajusta a varios datos 

experimentales. 

Cabe señalar que cuando se estiman viscosidades de 

mezcla incluyendo gases no-polares de elevado peso molecular 

o componentes polares la estimaci6n dada por la ecuaci6n pu~ 

den obtenerse errores mayores del 10%. 

2.2.4 Teoría de la Viscosidad basada en la lresi6n 
cinética y en una ecuaci6n de estadol 

Las propiedades físicas de gases y mezclas de gases 

están íntimamente relacionadas a las leyes de las fuerzas in 

termoleculares. Una ecua.ci6n de estado que represente prec.!_ 

samente los datos P-V-T puede emplearse análogamente para 

predecir otra propiedad molecular como lo es la viscosidad. 

Esta teoría se desarrolla de la siguiente manera: se 

considera que la presi6n total P de un gas puede escribirse 

como la suma de dos componentes de la presi6n como: 
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p p - p 
k e 2.2-43 

donde: 

Pk presi6n cinética 

Pe presi6n cohesiva 

Si consideramos que la presi6n cinética y la viscosi-

dad se encuentran relacionadas a la misma temperatura y pre

si6n, entonces los valores ideales también se relacionan di-

rectamente. La presi6n cinética ideal es igual a la presión 

total ideal y la viscosidad ideal del gas µ1 se considera 

por conveniencia como la viscosidad del gas a la presión at-

mosférica; entonces, a la misma presión y temperatura se tie 

ne la siguiente relación: 

donde: 

µ 
"µl 

Pi = presión del gas ideal = pRT 

2.2-44 

La ecuación de estado generalizada propuesta por Han

Starling11 puede arreglarse en sus componentes; la presi6n 

cinética y la presión cohesiva. Todos los términos depen

dientes de la temperatura constituyen la presión cinética, 

en tanto que los términos dependientes s6lo de la densidad 

constituirán la presi6n cohesiva, obteniendo finalmente la 

siguiente ,ecuaci6n: 
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cor o E 
2 _1!_ 1 + B - + ºº - -2.Q + bp 

P1 oP 
RT 3 RT 4 F.TS 

5 2 ~ (-+ adr + c P (1 2 yp ) 2.2-45 
RT 2 RT 2 RT 3 -1- YP ) e 

Este método proporciona la rclaci6n de viscosidades 

de una mezcla de gases como funci6n de la densidad y la te--

peratura sin la necesidad de otros datos más que las constan 

tes de la ecuación de estado. La viscosidad a la temperatu-

ra y presión de interés puede calcularse a partir de la rela 

ción de viscosidades obtenida, si se conoce la viscosidad a 

la misma temperatura pero a pr.esión atmosférica. 

2.3 ENTALPIA DE MEZCLA 

La desviación de la entalpía de mezcla (H - Hº) se de 

fine como la diferencia en la entalpía de la mezcla a las 

condiciones de presión y temperatura de interés y la ental-

pía de la mezcla a la condición de estado de gas "ideal" a 

la misma temperatura. Esta desviación de la entalpía puede 

relaciouRrse con una ecuación de estado de acuerdo con la si 

guiente expresión: 

tj> (H - Hº) p - RT + 
p 

p 
f [P - T ( 3 p) ] dp 
o ar¡; p ~ 

2.3-1 

Si se utiliza la ecuación propuesta por Han-Star

ling11 se obtiene la. siguiente expresión para la desviación 
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de la entalpía: 

4C
0 

5D 6E 
(p (11 - Hº) = (B

0
RT - 2A

0 
- -

2
- + -

3
º - ___E.) P 

T T •1• 4 

+ J.; (2bR'f 3a 4d) 2 + .! a(6a + 7d)p5 - - ""TP 5 T 

+-c- [ 3 ( 3 + J.; 2 2 p4) EXP (- 2 
y T2 

- YP - y yp ) l 

2.3-2 

donde: 

B
0

, A
0

, ••• etc. =parámetros de mezcla obtenidos para 

la ecuación de estado 

$ factor de conversi6n (cambia de 

Btu/lb a psia ft 3/lb mol) 

p = el valor de la densidad de mezcla 

La tabla 2-11 resume los resultados obtenidos para 

predecir las desviaciones de la entalpía para varias mezclas 

a temperaturas de -250 a 680°F y presiones de 50 a 2500 psia. 

La desviaci6n absoluta promedio de la desviaci6n de entalpía, 

de su valor experimental es de 2.20 Btu/lb, la cual se en-

cuentra dentro de tres veces la incertidumbre experimentada 

para la mayoría de las mezclas estudiadas; indicando con es-

to que la ecuaci6n puede predecir las desviaciones de la en-

talpia del gas natural adecuadamente. 
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2.4 ENTROPIA DE MEZCLA 

La desviación de la entropfa (S - Sº) se define como 

la diferencia en la entropía de la mezcla a las condiciones 

de presión y temperatura de interés y la entropía de la mez-

cla a la condición de estado de gas ideal a la misma temper~ 

tura. Esta desviaci6n de la entropía puede relacionarse con 

una ecuaci6n de estado de acuerdo con la siguiente expresi6n: 

</J(S - Sº) -R ln (p RT) + 
p ;Jp dp 

f [pR - (aT)P] ~ 2.4-1 o p2 

Si se utiliza la ecuación propuesta por Han-Starling11 

se obtiene la siguiente expresi6n para la desviación de la 

entropía: 

2C
0 

30 4E 
<P (S so) -R ln (p RT) (B

0
R + o + --2.¡ p - - -T3 - T4 TS 

):¡ (bR + -3_¡ p2 + 
ad Ps - -;;r T2 

2.4-2 

donde: 

B
0

, A
0

, .•• etc. parámetros de mezcla obtenidos para 

la ecuaci6n de estado 

<P factor de conversi6n (cambia de Btu/ 

lb a psia ft 3/lb mol) 

p el valor de la densidad de mezcla. 
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La capacidad de la ecuaci6n de estado generalizada p~ 

ra predecir la entropía de mezcla se prob6 utilizando los va 

lores de entropía presentados por Bhirud y Powers para una 

mezcla metano-propano (94.8% mol metano, 5.2% mol propano). 

Se c9mpararon 62 puntos cubriendo un rango de temperatura de 

-250 a 300ºF y un rango de presi6n de 250 a 2000 psia. La 

desviaci6n absoluta promedio de la desviaci6n de la entropía 

de su valor experimental reportado fue de 0.0052 Btu/lbºF, 

indicando con esto que la ecuación de estado generalizada 

puede usarse confiablemente para predecir la entropía de una 

mezcla gaseosa como lo es el gas n~tural. 
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CAPITULO III 

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 petr6leo y c6mo esti~arlas, por ser dicha 

estimaci6n uno de los factores principales que influyen en 

las decisiones de explotaci6n, junto con otras consideracio

nes técnicas, econ6micas y políticas. 

A raíz 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 países productores como de los 

consumidores) se percataron de que, en vista de la disponib! 

lidad mundial de hidrocarburos era finita, la estimaci6n de 

las reservas tanto a nivel nacional como mundial representa

ba una importancia política y econ6mica de primer orden. To 

dos los productores de hidrocarburos se han preocupado desde 

entonces por hacer el inventario de las reservas de petr6leo 

crudo y en fecha más reciente de gas natural. 
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El presente capítulo proporciona un panorama de lo 

que son las reservas tanto probadas como probables, importa-

cienes y exportaciones, conswnos y producci6n del gas natu-

Le.ti, asf como también las consideraciones que se deberán to-

mar en cuenta al estimar el precio de este importante energ~ 

tico. 

3.1 RESERVAS DE GAS ASOCIADAS CON RESERVAS 
DE PETROLEO 

Las reservas de gas frecuentemente se encuentran en 

asociaci6n con las reservas de petróleo. El gas puede estar 

disuelto en el petróleo crudo o localizado en una capa por 

encima de éste, encontrándose el petr6leo completamente satu 

rada con el gas. 

Ya que tanto el gas como el petr6leo se producen en 

forma conjunta, la decisión de extraer las reservas de petr~ 

leo es también una decisión para extraer las reservas de gas. 

Las reservas de gas asociadas deben por lo tanto ser extrai-

das sin hacer caso de los factores que normalmente determin~ 

rían la extracción de las reservas de gas no asociadas. 

Debido a que los productores tienen un interés finan-

ciero en explotar las reservas de petr6le0 tan pronto como 

sea posible, el gas asociado resulta un estorbo, debido a 
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que no es utilizado. En algunos casos el gas puede ser rein 

yectado para la producci6n adicional de petr6leo. Sin embar 

go, esto no siempre es posible y en tal caso el gas deberá 

ser quemado. 

La figura 3.1 nos muestra la producción de gas estim~ 

da en el Medio Oriente en 1980. De 4.8 trillones de pies cQ 

bicos producidos, el 58% fue quemado, aproximadamente el 4% 

fue reinyectado y solamente un 38% fue utilizado ya sea do

mésticamente o en mercadofl de exportaci6n. Otras áreas de 

producción tienen problemas similares; Nigeria, por ejemplo, 

en la actualidad quema más del 96% de todo el gas prcducido. 

La consulta de las distilltas fuentes de informaci6n 

que publican cifras estadísticas sobre reservas de gas natu

ral suscita muchos problemas. Esto es debido a que la infor 

maci6n sobre la magnitud de las reservas de gas por descu

brir es más escasa que la información disponible relativa al 

petr6+eo crudo. Por consiguiente, los supuestos que se man~ 

jan en l~s estimaciones sobre gas natural tienen un fundamen 

to real muy limitado. Además, no ha surgido todavía 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 países industrializa

dos. Existen grandes ambigüedades e incertidumbres en la i!! 

clusi6n de algunas reservas de gas natural en la categor!a 
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de reservas probadas, por los .lfrnites tanto físicos corno eco 

nómicos que se aplican a la parte recuperable del depósito y 

tat:lbién por el retraso en la incorporación de los recursos 

provenientes de campos pequefios que hasta hace poco ni se t~ 

nían en cuenta cuando se formulaban las estadfsticas naciona 

les sobre energéticos. 

La tabla 3.1 proporciona datos tomados de diferentes 

fuentes, de reservas probadas de gas natural que confirman 

lo expuesto anteriormente. 

3.1.l Proximidad de reservas al mercado 

Si las reservas del gas son del tipo de las no asoci~ 

das, uno de los factores más importantes que determina si é~ 

tas deberán ser explotadas, sin tener rese~vas de petr6leo, 

es la proximidad de las reservas a las áreas donde el gas 

puede ser consumido. Desde el punto de vista energético, 

hoy en día el gas compite contra los productos del petr6leo, 

por otro lado, es mucho más caro transportar gas, debido a 

sus características físicas, que transportar la cantidad tér 

mica equivalente de petr6leo a la misma distancia. De esta 

manera, la distancia al área de consumo incrementa la ganan

cia del productor de gas, mientras ésta sea más corta. Con

secuentemente, las reservas de gas son desarrolladas si exis 

ten mercados donde el gas puede ser consumido compitiendo 
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con otras fuentes de energía. 

Las reservas de gas m~s grandes representan para las 

áreas de consumo, al menos, un incentivo econ6raico para ex

traer esas res~rvas. 

3.1.2 El nivel de los precios de la energía 

Las reservas de gas serán 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 recolección, tratamiento y transporta

ción de gas del área de producci6n al mercado), impuestos g~ 

bernamentales y regalías y una ganancia razonable para el 

productor o productores, ya que el costo de transportación 

es un factor importante en el costo del proyecto y es una 

función de la distancia entre las áreas de producci6n y de 

mercado, si todos los otros factores permanecen relativamen

te inalterables; cualquier incremento real de los precios 

del ~as en el mercado soportará grandes distancias entre el 

área de producci6n y el mercado o en otras palabras, un gran 

mercado real de precios de gas resultará en un incre~ento en 

la zona econ6mica de la fuente de gas. 

Antes de que sobreviniera el incremento en los pre

cios del petr6leo de 1973, el nivel de precios de la energía 

fue demasiado bajo para permitir el desarrollo de las reser-
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vas del gas del Medio Oriente para su consumo en Europa Oc

cidental y la ga11ancia aceptada por el embarque d0l gas natu 

ral licuado a Japón desde la isla de Das, el desarrollo del 

gas del Medio Oriente para su consumo en Eu~opa Occidental 

ahora aparece más realista en t6rminos econ6micos. 

3.2 PRODUCCION 

3.2.1 Producción acumulada 

La producción mundial de gas acumulada hasta 1980, in 

cluyendo el gas quemado y el reinyectado fue alrededor de 

1,100 trillones de pies cúbicos. Los Estados Unidos de Nor

teamérica cuentan con un 52% de esta cantidad, siguiendo a 

a los Estados Unidos está la Uni6n Soviética con un 18%. 

3.2.2 Producci6n común del mercado 

La producción mundial del Mercomún en 1980 se estima 

en 53.9 trillones de pies cúbicos. La distribuci6n de la 

producci6n de acuerdo a la regi6n está dada en el mapa 3.1. 

Aun cuando el país domina11le produce un 36% del total, 

de hecho la participaci6n de los Estados Unidos en la produE 

ci6n mundial de gas está declinando. La Uni6n Soviética, 

por otro lado, está incrementando su participaci6n, la cual 

ahora asciende a un 32%. 
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3.2.3 Relaciones de reservas/producci6n 

Si las reservas estimadas dadas en los mapas 3.1 y 

3.2 son comparadas con la producci6n de gas dada en el mapa 

3.3 se obtiene un amplio rango de relaciones reservas/produ~ 

ci6n. Esto se muestra en la tabla 3.2. Dos de los productQ 

res dominantes de gas cuentan con las más bajas relaciones 

de reservas probadas; los Estados Unidos de Norteamérica tie 

nen una relaci6n de 10 años y Europa Occidental tiene una r~ 

laci6n de 24 años. Por otro lado, las relaciones de reser

vas/producción para Africa y el Medio Oriente son de 209 y 

418 años respectivamente. En el caso de Africa, donde las 

reservas probadas restantes son ligeramente más grandes que 

en los Estados Unidos, las oportunidades para la utilizaci6n 

de gas localmente son hoy en dfa limitadas ya que los merca

dos domésticos no están totalmente desarrollados. En cierto 

modo, lo mismo está pasando en el Medio Oriente aún cuando 

las reservas de éste sean mayores en promedio, la vida de 

las reservas probadas mundiales a la velocidad de producci6n 

normal es alrededor de 49 años. 

Si se toman en cuenta las reservas potenciales, la vi 

da de las reservas probadas mundiales a la velocidad de pro

ducci6n común se incrementa a alrededor de unos 169 años. 

Los Estados Unidos de Norteamérica y Europa aún tienen las 

relaciones más bajas de reservas/producci6n de 61 y 53 3ños 

respectivamente. La vida de las reservas en el Medio Orien-
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te se incrementa a 1¿47 años. 

3.2.4 Producción futura de gas 

Basados en estas relaciones de reserva/producci6n y 

ciertas consideraciones polfticas y económicas, se ha hecho 

la proyecci6n de gas en la tabla 3.3, la cual muestra la pr~ 

ducci6n de 1980 y el crecimiento esperado de la producción 

entre 1980 y 1985 y entre 1985 y 1990. 

La posici6n de la reserva corriente en los Estados 

Unidos de Norteamérica tendrá la primacfa, en promedio, con 

una reducci6n en la producci6n entre 1980 y 1985. 

De cualquier manera, el irtcentivo para los producto

res que resulta de la regulaci6n de precios deberá mantener 

el declive en la producci6n para que entre 1985 y 1990 el n! 

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

En Europa Occidental la producci6n decrecerá debido a 

la decisi6n del gobierno holandés de limitar la producci6n 

para conservar los abastos para uso doméstico. Parte del de 

clive en los abastos holandeses ser~ cubierto por incremen

tos significativos en la producci6n de Noruega. 

Aparte del gas de los mares del norte y del holandés, 

existe una cantidad significativa de gas en Europa, de cual

quier manera, la producci6n en estas áreas se prevé que sea 
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constante durante la década de los ochenta. 

Además de los Estados Unidos de Norteamérica y Europa 

Occidental el área de mayor producci6n de gas en el mundo, 

es la Unión Soviética donde ocurrirtt el más grande incremen-

to de gas. Para 1990 se estima que la URSS estará producien 

do alrededor de 27 trillones de pies cúbicos por año. Esto 

representa el 37% de la producci6n mundial de gas estimada; 

como comparaci6n, los Estados Unidos de Norteamérica repre

senta~án alrededor del 26% de la producci6n mundial de gas 

para ese entonces. 

La atenci6n de la producci6n de gas en la URSS, así 

como en el caso del petr6leo y el carb6n mineral, está diri

giéndose hacia el este de Siberia. La producci6n de los cam 

pos ucranianos está ahora declinando; en tanto que Siberia 

está produciendo el incremento que se está observando en los 

abastecimientos de la URSS. No existe una fuente de gas que 

sea limitante en la producci6n de gas ruso, más que los pro

blemas de equipo, tecnología, posibilidades de producci6n y 

la transmisi6n a lo largo de grandes distancias a los cen

tros de consumo. 

De cualquier manera, los rusos están preparados para 

producir gas en grandes r.antidades, debido a que los nuevos 

descubrimientos de petr6leo se han visto frustrados y la ne-
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cesidad de usar algún energéti~o cotidiano continúa. El de-

sarrollo de una adec~ada red de transmisi6n requerirá profu~ 

das investigaciones en relación al equipo utilizado. Pero, 

aún si el dinero estuviera disponible, estaría dudoso que la 

industria rusa del acero pudiera elevar su producción lo su

ficiente como para satisfacer la demanda que esto requiere. 

Consecuentemente, la capacidad de los equipos del oe~ 

te de Rusia, particularmente el gran diámetro de la tubería 

de transmisi6n y los compresores son necesarios. Para pagar 

este equipo la URSS espera exportar 1.4 trillones de pies cú 

bicos por año de gas a Europa Occidental durante 20 años. 

Originalmente se intent6 que el campo de Yamburg sería desa

rrollado para este prop6sito, pero, por razones técnicas, la 

producci6n no está apta para empezar sino hasta finales de 

los ochenta. En cambio, el gas del campo Urengoi ya estable

cido, está apto para ser el substituto. 

La exportaci6n de gas natural dará a Rusia las divisas 

extranjeras que necesita para comprar tecnología occidental. 

Estas divisas extranjeras fueron obtenidas previamente de las 

exportaciones de petr6leo. 

En todas las otras regiones, excepto en los Estados 

Unidos de Norteamérica, la praducci6n de gas se incrementará. 

La producci6n mundial de gas está apta para incrementar de 

53.9 trillones de pies cúbicos en 1980 a 63.3 trillones de 
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1990. 

3.3 CONSUMO 
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Mientras que el crecimiento acelerado del consumo de 

gas natural empezó en los Estados Unidos de Norteamérica des 

pués de la segunda guerra mundial, en Europa Occidental se 

dio hasta los años 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 países in 

dustrializados el gas cubre ahora la parte del consumo de 

energéticos que supuestamente debía cubrir la energía nu

clear, según los pron6sticos que hicieron algunos expertos 

en la postguerra. Por otra parte, muchos de los países en 

desarrollo que antes quemaban casi toda su producci6n de gas 

natural están considerando seriamente la posibilidad de apr~ 

vecharlo en la industria petroquímica y la exportaci6n. Al

gunos países del Medio Oriente han puesto en marcha ya, amb! 

ciosos programas de desarrollo de la industria petroquímica 

basada en el gas natural. 
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3.3.l 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 más cerca posi 

ble de las áreas de consumo, el patr6n de consumo de acuerdo 

a la regi6n, con ciertas excepciones notables, es muy simi

lar al patr6n de producci6n. El consumidor más grande de 

gas natural son los Estados Unidos de Norteamérica, el cual 

cuenta con el 38% de la producci6n mundial de gas; la produ~ 

ci6n de este país cubre el 96% de su consumo. El segundo 

gran consumidor es Europa Oriental, llevando en primer lugar 

a la Uni6n Soviética, con el 31% del consumo mundial. La 

producci6n de Europa Oriental excede al consumo en un 4%. 

Europa Oriental cuenta con un 14% del consumo mundial, 86% 

del cual es producido naturalmente. El Jap6n también consu

me una cantidad importante de gas, alrededor del 2% del to

tal, pero a comparaci6n de otras áreas de consumo, virtual

mente todo éste es importado. 

3.3.2 Consumo futuro de gas 

En todas las áreas, 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 pequeño debido a la disrninuci6n de 
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la producci6n. En el Medio Oriente y México, donde el cons~ 

mo de gas en el presente es relativamente pcqucfio, se espera 

que haya incrementos significativos. De cualquier manera, 

el incremento más significativo, en términos absolutos, ocu

rrirá en Europa Orientdl donde el consumo de gas se espera 

que alcance 26.4 trillones de pies cúbicos o el 36% del to·· 

tal mundial para 1990. 

3.4 IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES DE GAS 

Con el incremento en la producci6n mundial de gas el 

cual será, en la mayoría de los casos, alejado de las áreas 

de consumo, habrá un incremento internacional de comercio de 

gas. La tabla 3.4 muestra los importes netos de acuerdo a 

la regi6n. Cerca de 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 incrementará 

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

Cua1~0 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 cúbicos sobre el nivel total 

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

Corno se puede apreciar en la tabla 1.2, la industria 

petroqufmica es un consumidor relativamente pequeño de gas 

natural, pero es importante desde el punto de vista del pro

ducto que origina. 

En comparaci6n, una parte mucho mayor del total de la 

producci6n de gas natural licuado es utilizada como compone~ 

te petroqufmico. Los componentes petroqufmicos repartidos 

entre el gas natural y el gas natural licuado son fáciles de 

incrementar, ya que !a demanda de petroqufmicos se ha incre

mentado y las presiones también se incrementan para hacer un 

mejor uso de estos hidrocarburos primarios. Sin embargo, de 

bido a su contribuci6n relativamente pequeña al mercado del 

gas natural en las ciudades, los ~etroquímicos no alcanzan a 

influir en el precio del gas natural. En áreas tales como 

el Medio Oriente, sin embargo, donde la decisi6n radica en 

quemar o procesar grandes volúmenes de gas asociado al petr~ 

leo, un incremento en la demanda de componentes petroqufmi

cos puede tener un importante efecto en el precio. 

Es de hacer notar que aproximadrunente el 70% del con

sumo de gas natural en los Estados Unidos de Norteam6rica es 

para prop6sitos industriales y comerciales, mientras que en 

el Reino Unido el porcentaje correspondiente es del 54%. Es 
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ta es una medida del alcance que ha tP.nido 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 que 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-

ci6n de gas asociado en los campos costa afuera localizados 

en la Sonda de Campeche; la reducci6n apreciable de los niv~ 

les de desperdicio de esta fuente de energía tanto en tierra 

como costa afuera gracias a la instalaci6n de unidades de 

compresi6n y duetos para su distribuci6n hasta los centros 

de consumo; los éxitos logrados en materia de ampliaci6n e 

interconexi6n de la red nacional de gasoductos y el increme~ 

to dE :asi 100% en el periodo 1977-1980 en la capacidad ins-

talada d8 procesamiento; y, finalmente, el avance muy signi-

ficativo del proceso de conversi6n de la planta industrial 

nacional del combust6leo al gas natural como resultado tanto 

de la mayor disponibilidad en el mercado corno de su bajo pr! 

cío, provocaron la modificaci6n un tanto negativa que muchos 

observadores nacionales y extranjeros se habían formado acer 
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ca de la industria del gas natural en México. Además de que 

todas estas razones per~itieron que, como ha venido sucedie~ 

do en varios países en vías de desarrollo, el gas natural p~ 

sara a desempeñar un papel de socio igualitario del crudo. 

En los últimos dos años, el uso del gas natural en Mé 

xico como combustible y como materia prima creció a un paso 

muy acelerado, convirtiéndose en una fuente de energía más 

importante en la industria que la gasolina, el comb~st6leo y 

el carbón. En 1980 el gas natural lleg6 a representar el 

20% de la producci6n energética total y el 19% del consumo 

final. 

El grueso del consumo de gas se concentraba en el pr~ 

pio sector petrolero y en el sector industria: PEMEX consu-· 

mi6 alrededor de 1250 millones de pies cúbicos de gas natu

ral mientras que las ventas a la industria fueron del orden 

de 1000 millones de pies cúbicos, cantidades que representa

ron aproximadamente el 75% de la oferta total disponible. A 

principios de la década de los ochenta, el gas cubría casi 

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

La disponibilidad de volúmenes importantes de gas na

tural impone rasgos particulares a la industria petr0lera m~ 

xicana, primero, porque dado que el grueso de las reservas 

del hidrocarburo en cuestión son de gas asociado, existe una 
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estrecha vinculación entre las decisiones de inversi6n en 

plantas de procesamiento y las de producci6n de crudo y gas 

natural. Segundo, la oferta de gas natural influye sobre el 

nivel y la estructura de la demanda de hidrocarburos líqui

dos, adem~s de que el procesamiento de los líquidos obteni

dos del gas incide sobre la configuraci6n de las refinerías. 

Tercero, la importancia del gas natural en México como fuen

te de energía va más allá de su valor calorífico, debido a 

que es difícil de substituir como fuente de energía en una 

serie.de procesos industriales y, como ya se ha citado, con~ 

tituye la materia prima básica de ciertas ramas i~dustriales 

estratégicas. Por últino, en vista de la cercanía de un am

plio mercado externo, las exportaciones de gas constituyen 

una fuente de divisas posibles para financiar la expansi6n 

del sector de hidrocarburos en su conjunto. 

El sistema de gas natural ha demostrado ser tan flexi 

ble como en otros países, del lado de la demanda, por el man 

tenimiento de un bajo nivel de los precios internos y la am

pliaci6n de la infraestructura de transporte y distribuci6n; 

del lado de la oferta por los niveles discrecionales de pro

ducci6n que pueden establecerse en los campos de gas no aso

ciado y la posibilidad de variar la producci6n de gas asoci~ 

do en las zonas productoras del sureste por las diferencias 

en las relaciones gas-aceite de los campos en tierra con re~ 

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

~demás, en los últimos años ocurrieron una serie de 

cambios de gran trascendencia en la percepci6n, tanto dentro 

como fuera d~ México, sobre la disponibilidad de excedentes 

exportables y el papel que debería desempeñar el gas natural 

en el balance energético nacional. Por increíble que pudie

ra parecer a un observador externo, a mediados de la década 

de los setenta se tenía la visi6n de que las exportaciones 

masivas eran la única alternativa a la quema masiva de gas 

en la atm6sfera. 

A finales de 1977 las úni~as alternativas para el gas 

natural en México eran venderlo a EE.UU. o quemarlo, en 

aquel ~ntonces PEMEX defendi6 el plan de exportación del gas, 

argumentando que el pa!s contaba con un suministro interno 

suficiente para cubrir sus necesidades: que el mercado de 

amoniaco estaba bien cubierto y no debía sobreabastecerse y 

que la reinyecci6n del gas era costosa y no generaba ingre

sos. 

Las enormes inversiones de capital requeridas para 

la producci6n de gas natural licuado, limi~aban muy conside

rablemente los ingresos que México podría derivar de las ex

portaciones. El gas natural licuado entregado en Rotterdam 

se cotizaba a principios de 1978 en 27 centavos de d6lar el 
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millar de pies cúbicos, comparado con un precio inicial del 

gas entregado por tubería en la frontera con Texas de 2.60 

el millar de pies cúbicos. 

Se considcr6 que la exportación de los excedentes de 

gas seco era la alternativa más conveniente ya que permitía 

obtener ingresos inmediatos recuperando a corto plazo la in

versi6n requerida para el gasoducto troncal. 

En marzo de 1978 se dio a conocer un cambio de gran 

trasc~ndencia para la politica energética cuando el Secreta

rio de Patrimonio y Fomento Industrial anunció que las expoE 

taciones de gas debían desempefiar s6lo un papel marginal y 

que debía hacerse hincapié en el aprovechamiento interno de 

este hidrocarburo para substituir el consumo industrial de 

crudo a través del Sistema Nacional de Gas y liberar más pe

tr6leo para exportaci6n, ya que su precio en el mercado in

ternacional en esas fechas era ocho veces superior al del 

gas natural. Según esta nueva perspectiva, el gas natural 

excedente debía almacenarse mientras que los pozos secos lo

calizados en el norte del país debían taparse y mantenerse 

como una reserva energética para la industria nacional. Con 

esta visi6n, PEMEX terrnin6 la construcci6n del gasoducto Cae 

tus-San Fernando-Monterrey y avanzó en la ampliaci6n e inter 

conexi6n de la red nacional de gasoductos, inici6 la instru

mentaci6n de programas para reducir la quema de gas en los 
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pozos en tierra y aceler6 el proceso de substituci6n de pe

tr6leo por gas en la generaci6n de energía y su empleo en la 

petroquímica así como la utilizaci6n del gas natural en la 

industria siderúrgica substituyendo al carb6n en los hornos 

de fundici6n. Esta nueva política se reforz6 a partir de 

1980 con la idea de que no se podían aumentar las exportaciQ 

nes de gas natural al mercado norteamericano m~s allá de los 

300 millones de pies cúbicos. Si llegara a rebasarse este 

límite se postergarían 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 aprovechamiento del gas no han sido ya exportar o quemar 

el gas í-iatural sino más bien exportar, consumir internamente 

o guardar el gas. 

La evidencia disponible muestra que, no obstante el 

crecimiento sumamente rápido de la producci6n de gas natural 

en México en los últimos años y la aparente posibilidad de 

que el país podría duplicar sin grandes esfuerzos el monto 

de sus exportaciones a Estados Unidos en un futuro pr6ximo, 

dada la capacidad del gasoducto Cactus-Monterrey de 2000 mi

llones de pies cdbicos diarios utilizando compresoras y 800 

millones sin compresoras, la industria petrolera no contará 

antes de fines de 1983 con un volumen muy significativo de 

gas natural para exportaci6n. 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

pliaci6n de la capacilad de procesamiento en vista de la crí 

tica situaci6n econ6mica por la que atraviesa el país. La 

demanda interna está absorbiendo los aumentos en la produc

ci6n 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 avance logrado en los últimos años en materia de aprov~ 

chamiento del gas natural, no se han logrado coordinar toda

vía las inversiones en las áreas de explotaci6n del petr6leo 

crudo y de recuperaci6n y procesamiento del gas natural aso

ciado. 

Como las dificultades de esta índole se suman al re

traso en las instalacion~s necesarias del lad norteamericano 

para llevar el gas mexicano hasta los centros de consumo, es 

probable que la decisi6n de aumentar las exportaciones de 

gas natural a Estados Unidos se aplace hasta que en el ini

cio de la nueva administraci6n, se revisen los límites esta

blecidos por el Plan Nacional de Energía a las exportaciones 

de gas natural y mejore la competitividad del mismo en el 

mercado norteamericano, tanto por consideraciones internas 

como externas. 



l. SITUACION ACTUAL DE LA INDUSTRIA DE GAS 
N.l\TURAL EN MEXICO 

Reservas 

75 

En 1981, M6xico contaba con reservas probadas de gas 

natural de 75.5 ~illones de millones de pies cúbicos (ver 

cuadro 1), que lo situaban entre los nueve países con mayor 

potencial gasero en el mundo. El cuadro muestra el incre-

mento de las reservas probadas de gas natural en el período 

1976-1981. Este último se explica por el enorme aumento de 

las reservas de petr6leo con una alta proporci6n de gas así 

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 Le6n. 

Afilo 

CONCEPTO 

Monto 
(Millones de 
millones de 
pies cúbicos) 

Relaci6n re
servas pro
ducci6n 
(años) 

Cuadro 1 

RESERVAS DE GAS NATURAL 

1976 1977 1978 1979 1980 1981 

19,500 28,000 59,000 61,000 63,500 75,500 

25.2 37.5 63.l 57.3 48.9 50.9 
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En 1980 las reservas probadas de gas natural represe~ 

taban alrededor del 21i de las reservas totales de hidrocar

buros en México. La relación reservas/producci6n era de 51 

años y de 42 años si se excluyen las reservas del área de 

Chicontepec, raz6n que es inferior s6lo a la que se registra 

en la Uni6n Soviética, Irán, Estados Unidos, Argelia, Arabia 

Saudita y Ca11adá. Excluyendo a los países miembros de la 

OPEP y a la Uni6n Soviética, las reservas probadas de gas na 

tural de México representaban por esas fechas el 19.2% de 

las reservas de hidrocarburos de los países exportadores ne

tos. 

Sólo en el año de 1981, las reservas probadas de gas 

natural aumentaron en 12 millones de millones de pies cGbi

cos, es decir en 17% con respecto al año anterior, gracias a 

los descubrimientos costa afuera en el golfo de Campeche. 

En términos absolutos, éste fue el incremento anual más nota 

ble en la historia petrolera del sureste de México. Las acu 

mulaciones de gas natural tanto descubiertas como ya desarro 

lladps o en desarrollo, se encuentran localizadas en la por

ción norte de los Estados de Tamaulipas, Nuevo Le6n, Coahui-

la, Veracruz, Tabasco y Campeche. Las labores de explota-

ci6n en todas estas áreas tradicionales han registrado avan

ces muy acelerados en los Gltimos años. También se han lo

grado adelantos en zonas no tradicionales. En Baja Califor-
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~ia, por ejemplo, el pozo Extremeño I localizado en el mar 

¿e Cort6s a 200 kil6metros de Mexicali, reviste una importa~ 

~ia particular por constituir el primer descubrimiento co

~ercial en la costa del Pacífico. Otra de las zonas nuevas 

es el golfo de Sabinas donde se han encontrado nuevos yaci

~ientos y se explora la posibilidad de abrir pozos con gas 

asociado que alimenten la producci6n. 

Producci6n 

La historia de la producción de gas natural en México 

es distinta a la del petróleo. Hasta mediados de los cin

cuenta la producci6n de gas natural no super6 los 100 mil mi 

llones de pies cúbicos al año. Como se ilustra en la gráfi

ca 3.2, la producci6n anual empez6 a aumentar hasta llegar a 

los 500 mil millones de pies cúbicos en 1965 y 1.3 billones 

en 1980. 

La producci6n diaria de gas natural en México aument6 

en 18% en promedio al año, desde 1977 a casi 4,068.8 millo

nes de pies cúbicos en 1981 gracias a la instalación de equi 

pos de compresi6n en los campos en tierra que 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 período 1977-1981, todo el aumento de la produ~ 
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ci6n de gas asociado provino de la zona de Reforma en Chia

pas y Tabasco y de los campos costa afuera en la Sonda de 

Campeche. 

En la primera <ie estas dos áreas, los aumentos recicn 

tes en la producción se deben a una relación gas-aceite más 

elevada mientras que en la bahia de Campeche se explican bá

sicamente por el aumento de la producci6n de petr6leo crudo. 

Se espera que para fines de 1982 la producción aumente a 

4 mil 900 millones con la integración del gas de Campeche, 

del que 3,165.2 (81.2%) será gas asociado comparado con 

70. 6% en 1981. 

En cuanto a la distribuci6n regional de la producci6n 

n·acional de gas natural, se ha registrado en el último dece

nio un cambio en la participaci6n relativa de las distintas 

zonas productoras del país a la producción total nacional. 

Mientras que la zona norte, la zona Poza Rica y la zona sur 

tenían participaciones de 38, 17, y 45% respectivamente a fi 

nes de los sesenta, su aportaci6n pas6 al 23, 7 y 70% respeE 

tivamente para 1979. El golfo de Campeche partici6 en 1980 

con el 18.6% del total, el rnezozoico Chiapas-Tabasco con el 

49.2%, el Distrito Noroeste con el 13.4% y el distrito Ciu

dad Pemex con el 8.1%; el resto quedó a cargo de las otras 

zonas productoras. Estas modificaciones se deben desde lue

go al agotamiento gradual de las viejas estructuras product! 
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vas y el hallazgo de yacimientos sumamente prolíficos de gas 

nacural, sobre todo asociado, en la zona del sureste. Tam

bién ha influido el cierre de pozos para evitar la quema en 

la atmósfera toda vez que no han estado disponibles las ins

talaciones de procesamiento. Por ejemplo, el gas recuperado 

en 1979 saturó la capacidad de proceso de las plantas de Ca~ 

tus y el restante tuvo que enviarse a Ciudad Pemex, en donde 

se tuvieron que cerrar en los últimos años varios pozos pro

ductores de gas no asociado. 

En la medida en que se aliente la explotación de los 

campos de crudo ligero, es previsible que la producción de 

gas asociado aumente en los próximos años a un ritmo más rá

pido que la de petr6leo crudo. Sin embargo, de acuerdo con 

las previsiones del Plan Nacional de Energía, el gas natural 

habrá de ampliar su participaci6n a la oferta de energía pr! 

maria sólo del 29.5% en 1979 al 30.9% en la proyección base 

y al 29.9% según la proyección del programa para 1990. Es

tas proyecciones parecen conservadoras a la luz del acelera

miento de la explotación de campos petroleros con relaciones 

gas-aceite muy altas, corno es el caso de las estructuras de 

Copanó, Giraldas y Mundo Nuevo en el área de Reforma que tie 

nen una relación de 7700 pies cúbicos de gas por l~drril de 

condensado a las de Agave, tambi~n en Reforma, con una rela

ción gas-aceite de 2300 pies cúbicos por barril. 



80 

El gas asociado al crudo producido en los yacimientos 

del mezozoico en la Zona Sur, corresponde en gran part0 al 

tipo conocido como "gas húmedo" empleado comunmente en la i~ 

dustria petroquímica pero que requiere de un procesamiento 

para extraer los líquidos y aprovecharse como "gas seco". 

La ausencia o atraso de sistemas de procesamiento, recolec

ci6n y distribuci6n suficientes hizo que durante mucho tiem

po se quemara o desperdiciara la casi totalidad de la produ~ 

ci6n de gas natural asociado. En los cincuenta y sesenta se 

registraron en México niveles de desperdicio o quema superi~ 

res al 60% de la producci6n neta total. 

El alto nivel de quema de gas en fechas recientes obe 

deci6 a cuatro razones principales: deficiencias técnicas, 

para limpiar el gas de ácido sulfúrico y de impurezas para 

poderlo transportar; falta de sistemas de recolecci6n en los 

campos; insuficiencia de capacidad de procesamiento y, fina! 

mente, inexistencia de una infraestructura de transporte has 

ta los centros de consumo. Hay una quinta causa, citada en 

el Programa de Energía, que se refiere al hecho de que el v~ 

lumen de gas asociado producido ha llegado a exceder la de

manda interna más las exportaciones planeadas. El rezago en 

la terminaci6n de las instalaciones para procesar el gas na

tural fue una consecuencia directa de la alta prioridad que 

se dio en México en la segunda mitad de los setenta a la ex-
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pansi6n acelerada de la capacidad instalada para exportar 

crudo, a la falta de interés 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 cúbicos diarios, monto equiva

lente al 19% de la producci6n bruta de gas natural total y 

al 22% del monto total de gas asociado producido. Este alto 

nivel de desperdicio fue consecuencia, además de las causas 

señaladas arriba, de la existencia de un sistema de contabi

lidad que en la práctica no imputaba ningún valor al gas na

tural utilizado o quemado por PEMEX. Si se excluye el golfo 

de Campeche, se ha registrado de entonces a la fecha una dis 

minuci6n muy apreciable, tanto en términos absolutos como re 

lativos, de la quema de gas en el sureste de México gracias 

a los avances en la infraestructura nacional de transporte; 

de- 440 millones de pies cúbicos diarios en 1976, la quema se 

redujo a 120 millones de pies cúbicos a fines de 1981; es de 

cir del 53 al 5% de la producci6n total de gas asociado. A 

fines de 1981 se quemaban en la atm6sfera 742 millones de 

pies cúbicos diarios que.representaban el 17.5% de la produ~ 

ci6n. 
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En el Programa Nacional de Energía, se señala que la 

vía a seguir por parte de PEMEX para reducir la quema de gas 

debía consistir en el incremento del consumo de gas del pro

pio sector de energía. Para 1980, los procesos de refina

ción y de generación eléctrica deberían absorber más de una 

cuarta parte del consumo nacional, conjunto de gas natur.al y 

combustóleo, medido en unidades calóricas. El Programa sup~ 

so, a grandes rasgos, que el esfuerzo de absorción de gas e~ 

cedente se haría en una tercera parte por uso del sector pe

trole~o y el resto por la generaci6n de electricidad. En am 

bos subsectores se consideraba que las posibilidades de sub~ 

titución eran bastante amplias y práct~camente inmediatas d~ 

da la naturaleza dual de sus equipos. Se estimaba que alre-

dedor de cinco sextas partes de su consumo podrían consistir 

indistintamente de uno u otro combustible. 

Otras medidas encaminadas a evitar el desperdicio de 

gas consistirían en la instalación de equipos de compresi6n, 

duetos para llevar el gas hasta los centros de consumo y 

pla~tas de tr3tamiento. 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 años anteriores, 

con lo cual se logró aprovechar el 98% del gas producido por 

los pozos situados en tierra firme. 

En cuanto a los programas de explotaci6n de crudo en 
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la Sonda de Campeche, se dio +a más alta prioridad a la dis

minuci6n de la quema de gas estimada en 1981 en unos 550 mi

llones de pies cúbicos diarios mediante la construcci6n de 

un sistema de recolección de gas y una red de gasoductos de~ 

de los pozos a 50 millas o más costa afuera hasta las insta

laciones de procesamiento en tierr~. A fines de 1981, PEMEX 

anunció que se instalarían siete plataformas de compresión 

de gas costa afuera con un costo estimado de 500 millones de 

dólares para aprovechar el 100% del producto y no seguir qu~ 

mando el gas natural a la atm6sfera y dejar s6lo los quemad~ 

res piloto que sirven de desfogue cuando se registra alta 

presión. En diciembre de ese año, la empresa recibi6 los 

primeros cuatro de 11 módulos de compresi6n .para procesar y 

distribuir el gas natural producido a través del sistema 

troncal. Cada módulo será capaz de enviar 100 millones de 

pies cúbicos al día de gas a tierra mediante un ga$oducto 

submarino. El programa prevé que para fines de 1982 se ten

drá en el mar una capacidad instalada de compresi6n de gas 

de 1,800 millones de pies cúbicos y que se aumentará la ofeE 

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 tamaño 

de su mercado interno, PEMEX anunci6 que los 2000 millones 
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de pies cübicos de gas que había planeado entregar al merca-

do norteamericano se utilizarían internamente. La construc-

ci6n de la red nacional de gasoductos se detuvo en San Fer

nando, 75 millas al sur de Reynosa, y el dueto se conect6 a 

la red existente en los alrededores de la ciudad de Monte

rrey. Asimismo, se lanzó un programa para convertir a los 

usuarios más importantes del país, del petr6leo al gas como 

fuente principal de energía. La Comisión Federal de Electri 

cidad inici6 los trabajos de conversi~n de siete de sus esta 

cion~s generadoras m's importantes en los Estados de Durango, 

Jalisco, Nuevo Le6n, Hidalgo, México y dos en Veracruz. 

Otras industrias, sobre todo en la zona de Monterrey, tam

bién iniciaron los procesos para substituci6n del crudo por 

gas. Finalmente, se instrumentaron diversos programas para 

emplear gas natural en las nuevas industrias localizadas en 

los dos puertos de desarrollo más importantes de la costa 

del golfo de México, Tampico y Coatzacoalcos y PEMEX anunci6 

que construiría gasoductos hacia estos dos puntos focales 

del país. 

Con estas medidas, las ventas internas de gas aument~ 

ron substancialmente desde 1977. La demanda interna del 

país incluido el propio PEMEX pas6 de 1514 a 2612 millones 

de pies cübicos diarios en el período 1976-1981. De haber 

Legistrado una tasa media de crecimiento de apenas 1.6% en 
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dicho afio. el volumen de ventas internas de gas creci6 en 

17.8% al año siquiente 23.2% en 1979 y 15.8% en 1980. Los 

principales consumidores de gas en este último año eran el 

propio sector petrolero, el sector el6ctrico y el sector in-

dustrial. De acuerdo con los planes de PEMEX, existen área~ 

del país donde el gas es prioritario porque es urgente la 

prevención de la contaminación 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 s6lo pue-

den emplear como combustible o como materia prima al gas na-

tural, como es el caso de la siderúrgia, la industria de vi-

drio, etc. Pero en los casos de industrias cercanas a los 

centros de-refinaci6n así como en los centros de operación 

de la industria petrolera, se planea depender del consumo de 

combust6leo. 

A mediano plazo la política oficial consiste en mant~ 

ner el esquema de orientaci6n de la producci6n de gas prim~ 

dialmente para consumo interno promoviendo al máximo su uti-

lizaci6n dentro del territorio nacional. Se tratará, por 

una parte, de alentar su uso en aquellos procesos que aprov~ 

chen las características propias y ventajas de este hidroca~ 

buro por la vía de modificaciones en el sistema de precios 

de forma tal que este último refleje efectivamente su costo 
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de oportunidad. Por la otra, se llevarán adelante los pro-

gramas de ampliaci6n e interconexi6n de la red nacional de 

gasoductos con el fin de lograr un más amplio aprovechamien

to de la mayor producci6n de gas natural. 



CAPITULO IV 

OBTENCION, TRANSPORTACION, LICUEFACCION 
Y ALMACENAMIENTO DE GAS NATURAL 
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Algunas de las reservas mundiales más grandes de gas 

natural se encuentran localizadas en áreas consideradas in-

h6spitas, tales como desiertos y mares profundos, o que alg~ 

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 con gas natural, es su obtenci6n, poste-

riormente su tratamiento de acuerdo al análisis de su compo-

sici6n, para poder transportarlo, ya sea a través de duetos 

o de buques-tanque , a los centros de consumo o al lugar de 

almacenamiento. 

El presente capítulo contempla todos estos puntos, 

además de hacer un análisis de los puntos de seguridad al ma 

nejar el gas natural. 
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4.1 OBTENCION DE GAS ~ATURAL 

Confucio, alrededor del año 600 a. c., señaló que el 

primer descubrimiento de gas natural en China se produjo en 

pozos perforados con bambú. La primera perforaci6n sistemá

tica de dep6sitos de gas comercial se remonta cuando m~nos 

al año 211 a. C., cuando se descubrió 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, 

así como el condensado asociado del gas se empleaba en la 

elaboración de bombas de fuego para operaciones de guerra. 

Durante la primera mitad del presente siglo, el inte

rés por J.os recursos de gas natural fue mucho menos marcado 

que por los recursos petroleros. El hallazgo de un campo de 

gas en una zona petrolera lleg6 a ser considerado por los ex 

ploradores como una cat~strofe por su escaso valor comercial. 

La ausencia de una población numerosa y una industria local 

en los países subdesarrollados productores de petróleo, la 

casi autosuficiencia de los países 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 que se ha tenido por el combustible 

en cuesti6n. 

El descubrimiento de nuevos recursos de gas natural 



89 

ha sido relacionado hist6ricamente con la búsqueda de petr6-

leo. Hasta la segunda postguerra, el descubri~iento de nue

vos dep6sitos de gas no era más que el resultado de la bús

queda de petr6leo, no de gas natural, por parte de las gran

des empresas petroleras internacionales. La postguerra au

mentó el valor del gas y alent6 la búsqueda del recurso en 

áreas gaseras conocidas, pero aún así, mientras el petr6leo 

siga siendo la fuente energética más importante es de supo

ner que una gran parte de los descubrimientos de gas serán 

un subproducto de los esfuerzos por descubrir más petr6leo. 

La recuperaci6n del gas natural depende de una serie 

de factores como lo son las características del crudo y gra

do de solubilidad del gas, las propiedades de la roca en los 

yacimientos, el espacio ~ las dimensiones del pozo y la re

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

La técnica de recuperaci6n del gas natural más comdn 

es la primaria, la cual consiste en extraer el crudo y el 

gas aprovechando la diferencia de presi6n entre la reserva y 

la atm6sfera. 

La recuperaci6n del gas natural en campos de gas es 

muy sencilla. De-·rnan-era semejante al caso del crudo, si el 

gas es dulce y seco puede ser transportado fácilrnen.te por m~ 

dio de duetos del pozo hasta el mercado final. Sin embargo, 
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el gqs agrio y húmedo puede ser procesado para eliminar las 

substancias contaminantes. 

En los campos convencionales de crudo, la recupera

ci6n de gas na~•1ral asociado es m~s difícil 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 recuperaci6n 62 

tima del crudo y el gas se considera como un producto secun

dario. 

En un principio no había manera de recuperar el gas 

asociado y ~ste se quemaba. En la actualidad, cuando no hay 

posibil~dad de distribuirlo o almacenarlo, el gas se reinye~ 

ta en el pozo para mantener la presi6n necesaria y facilitar 

la extracci6n 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 

econ6micos de distribuci6n o reinyecci6n. 

La figura 4.1 muestra los criterios generales de dise 

fio ~ara la instalaci6n y procesamiento del gas natural. 

La figura 4.2 presenta un cuadro sin6ptico 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 categorías de gas natural, que deber~n 

tomarse en cuenta al considerar su transportaci6n: 

l. Gas natural (fase gaseosa) 

2. Gas natural licuado (GNL) 

3. Gas natural substituido {GNS) y 

4. Gas licuado del petr6leo 

El gas que es vendido corno gas natural es principal

mente metano, con pequeñas cantidades de etano. 

El gas natural licuado se obtiene a una temperatura 

de aproximadamente -258°F {-16lºC) para facilitar su manejo 

y almacenamiento durante su transportaci6n. 

El gas natural substituido es gas hecho sintéticamen

te a partii: del petr6leo líquido, tal como nafta y metanol , 

o carb6n, y consiste en su mayoría de metano con pequefias 

cantidades de etano y bi6xido de carbono. 

El gas licuado del petr6leo es etano, propano, butano, 

o una mezcla de estos gases. El gas licuado del petr6leo es 

obtenido primariamente mediante la extracción del gas natu

ral, o como un subproducto del proceso de refinación. 

La manera de seleccionar c6mo deberá transportarse el 

gas depende principalmente de: 
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l. La distancia a la que deberá transportarse el gas. 

2. Las características geográficas y geológicas del 

terreno, tomando en consideraci6n tanto las de 

tierra como las de mar (en las profundidades del 

mar) a través del cual el gas deberá transportar

se. 

3. La complejidad del sistema de distribución para 

el cual el sistema de transportación de gas es di 

señado (pocos o muchos puntos de origen, pocas o 

muchas terminales de consumo). 

4. Factores ambientales directamente asociados con 

la forma de transportaci6n del gas. 

S. Características físicas del gas a transportar, en 

especial la fase (si es gaseosa o líquida), y 

6. Los costos proyectados de construcci6n y opera

ci6n del sistema de transportaci6n, basados en 

las ventajas y limitaciones del comercio a distan 

cia y su flexibilidad sobre la cual deberá prese~ 

tarse la selecci6n. Además de los factores econó 

micos, un sistema puede ser diseñado para trans

portarse ya sea en fase liquida o gaseosa, dejan

do una considerable flexibilidad para cualquier 

situación que pudiera presentarse. 
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4.2.l Transportaci6n por mar 

En 1964 se inició la primera transportaci6n regular 

de gas natural licuado con la puesta de servicio de tres bu

ques-tanques de metano, dos barcos ingleses de 26,500 m3 , el 

"METHANE PRINCESS" y el "METHANE PROGRESS" por la ruta Ar:rnw 

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 pla~ta de licuefacción de Arzew de gas 

natural proveniente del c~mpo de Algeria de Hassi R'mel. 

Los primeros estudios concernientes a la transportaci6n por 

mar de gas natural licuado fueron iniciados a principios de 

la década de los cincuenta en los Estados Unidos de Norteamé 

rica y 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 consumo o al menos estaban conectados a estos me-

diante gasoductos terrestres cuyas instalaciones no presen-

tan problemas técnicos. 

Durante la década de los cincuenta, el descubrimiento 

de campos 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 ac~ivados para probar las técnicas de construc

ci6n de barcos capaces de transportar el gas ~atural en for

ma líquida, es decl~, licuado. 

Los estudios iniciados en los Estados Unidos de Norte 

américa dieron como resultado el mejoramiento de una técnica 

a la que se le llamaría "TECNICA DE CONCHA". Los tanques 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 tanques concha. Este barco fue usado por 

varios meses para hacer pruebas de transportaci6n de gas na

tural licuado entre el golfo de México (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 técnicas autosoportadas. 

Un grupo de diseño (METHANE TRANSPORT), creado a fi

nales 1t:? J.:.J59, tom6 el barco "BEAUVAIS" como barco experime_!! 

tal, éste comprendía tres tanques, cada uno construido de 

acuerdo a una de las técnicas desarrolladas por los patios 

de la compañía naval antes mencionada. El "BF.:AUVAIS" llev6, 

durante los primeros meses de 1960, un número de pruebas al 

mar con cargamentos de gas natural licuado dirigidos a Ro

che-Maurice (en la Loire, corriente abajo de Nantes), donde 
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Gaz de France tenía instalada ~na planta piloto de licuefac

ción, 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 construcci6n de barcos 

capaces de proporcionar este transporte provocarían no muy 

grandes dificultades. Por lo tanto, fueron ordenados a co

mienzos de los sesenta, los primeros tres buques-tanque de 

n.etano de tamaño comercial: 

• Los 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 francés (Ateliers et Chantiers de la Seine 

Mari time), de acuerdo con una de las técnicas experiment~ 

das en el "BEAUVAIS" tanques cilíndricos hechos de 9% de 

acero niquelado. Estos tres tanques han permanecido, des 

de ~ue se te~minaron de construir a finales de 1964/prin

cipios de 1965, asignados al transporte de gas natural l! 

cuado entre Algeria (Arzew) por un lado, J:'rancia (La Ha

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

Debe hacerse notar que las técnicas experimentadas no 



s6lo en el "METHANE PIONEER" sino también en el "DEAUVAIS" 

fueron del tipo autosoportado; el uso de técnicas de este ti 

po de hecho está basado en la tecnología usada por los pa-

tios navales. 

De las dos técnicas autosoportadas usadas para la 

construcci6n de los tres primeros buques-tanque, solamente 

la técnica de concha continúa usándose para la construcci6n 

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 técnicas llamadas de "MEMBRANA INTEGRADA". 

Posteriormente, fueron desarrolladas cinco nuevas téc 

nicas del tipo autosoportado: 

• ESSO utiliz6 una técnica de autosoporte para la construc

ci6n 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 

España e Italia. Esta técnica s6lo fue utilizada para la 

construcci6n de cuatro barcos. 

• Una técnica autosoportada comprendiendo tanques esféricos 

hechos de aluminio al 9% de acero niquelado, desarrollada 

en Norway (técnica Moss), utilizada por primera vez a fi

nes de 1969 para la construcci6n de dos buques-tanque de 

metano de 87,000 m3 "NORMAN LADY' y el "LGN CHALLENGER". 



97 

La técnica Moss fue selecci~nada posteriormente para la 

construcci6n de un gran número de buques-tanque de meta-

no. 

• Una técnica de autosoporte con tanques esféricos desarro-

llada por la firma de ingeniería española SENER; esta téc 

nica s6lo fue utilizada para la construcci6n de un barco 

pequeño de 5,000 m~. 

• Una técnica de autosoporte con tanques esféricos desarro-

llada conjuntamente por la compañía japonesa Hitachi y la 

firma americana Chicago Bridge; esta técnica fue usada so 

lamente para la construcci6n de un pequeño barco experi-

3 mental de cerca de 2,000 m . 

Como ya se mencion6, fueron desarrolladas dos técni-

cas francesas de acuerdo al sistema de membrana met~lica in-

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

Aunque basadas en el mismo principio, la técnica 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-

ño. 

La técnica de Technigaz fue usada por primera vez pa

ra la construcción de un barco de 1000 m3 de capacidad, el 

"PITHAGORE", puesto en servicio a finales de 1964. El pri-

roer barco de tamaño comercial construido de acuerdo con esta 
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técnica fue el buque-tanque de metano de 50,000 m3 "DESCAR

TES" construido por la Chantiers de la Atlantique y puesto 

en sorvicio en 1970. l,os primeros barcos construidos de 

acuerdo a la técnica de Gaz-Transport fuerori :ns buques-tan

que de metano de 71 ,500 m3 "POLAR ALASKA" y "ARCTIC TOKYO", 

ordenados a principios de 1967 por las compañías Phill1~s 

Petroleum y la Marathon Oil. 

Posteriormente, estas dos técnicas fueron elegidas p~ 

ra la. construcci6n de gran número de buques-tanque de metano. 

A principios de 1975, la firma americana McDonnell 

Douqias y La francesa Gaz-Transport IGT-MDC) . se unieron ;.•a

ra realizar ura varJaci6n ae la t'cnica de membrana desarro-

1.i.ada por esta última, mediante la combinac:16n de la membra-

na de Invar y un sistema de aislamiento del tipo de pared hú 

meda; esta última desarrollada por McDonnell Douglas y la 

NASA para un programa espacial. Esta variaci6n GT/MDC fue 

elegida a finales de 1976 para la construcci6n de dos buque~ 

tanque de metano de 125,000 m3 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 

únicas técnicas de membranas met~licas que han sido desarro-

!ladas. 
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Ahora bien, existen algunas otras técnicas que no in-

volucran al tipo de membrana metálica integrada, pero las 

cuales tienen en común con las t~cnicas de este tipo el he-

cho de que la resistencia de la ~structura de los tanques es 

tá formada por La ~rop1a estructura del casco del barco. En 

tre estas técnicas, especialmente se puede hacer menci6n a 

dos técnicas japonesas de semi-membrana y a una técnica in-

glesa de pared húmeda, la cual ha sido ya usada para la 

construcci6n de buques-tanque de propano. 

De hecho, se puede decir que las seis técnicas prese~ 

tadas han sido las elegidas para la construcci6n de buques-

tanque de metano de t.amai"io comercia, regularmente usados pa-

ra la transportaci6n de gas natural licuado. 

De estas seis técnicas, s6lo cuatro son aún utiliza-

das por los patios navales: las técnicas de membrana de Tec):! 

nigaz y Gaz-Transport (esta última también con su variaci6n 

GT/MDC), las técnicas autosoportadas de Moss y la de "con-

cha". 

Desde el punto de vista técnico, nada puede impedir 

la construcci6n de barcos con una capacidad de más de 

3 130,000 m . 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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G El rel~tivamente alto precio de los buques-tanque de met~ 

no podría conducir a los propietarios a evitar correr 

riesgos. 

e La regularidad del abastecimiento de una estaci6n de re

cepción de gas natural licuado se vería afectada muy se

riamente en caso de un paro imprevisto en uno de los bar

cos abastecedores, debido a que el número de estaciones 

es mayor que el de los barcos. 

• La situación geográfica de algunas terminales de recep

ción podría imponer una limitaci6n en el calado de los bu 

ques-tanque. 

Ahora bien, hasta el momento s6lo se ha mencionado la 

transportaci6n del gas natural por medio de buques-tanque, 

sin embargo, debe recordarse que también existen gasoductos 

marinos para el transporte de esta importante fuente de ener 

gía. 

En los siguientes párrafos se discute brevemente las 

diferent2s etapas involucradas en el proceso de diseño de 

tuberías costa afuera. 

4.2.1.1 PROCESO DE DISE~O DE TUBERIAS COSTA AFUERA 

e Consideraciones operacionales: localizaci6n geográfica, 

requerimientos de flujo, localizaci6n de válvulas, inter

conexiones submarinas, etc. 
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o Consideraciones del medio ambiente natural: informaci6n 

preliminar de: tirantes de agua, oleaje y corrientes, con 

diciones de suelo, sismicidad en el área, etc. 

• Consideraciones de instalaci6n: posibles patios de fabri

caci6n, capacidad y disponibilidad de barcaza de tendido, 

calificaci6n y capacidad de soldadores. 

• Consideraciones de diseño: mano de obra y tiempo disponi

ble, guías de diseño y c6digos locales, certificados y 

permisos. 

• Estudios de campo. Una vez determinada la selecci6n pre

liminar de una posible ruta, el siguiente paso consiste 

de un reconocimiento geofísico, geotécnico y oceanográfi

co del área general que será cruzada por la línea, Esto 

proporcionará al diseñador un entendimiento más preciso 

de los riesgos potenciales que existen a lo largo de la 

ruta de tubería ya sean estos originados por oleaje y co

rrientes, por suelo de fondos marinos o por fuentes orig! 

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 áreas peligrosas. Es sobre esta base que el diseña

dor deberá elegir la mejor ruta. 

e Caracterizaci6n de riesgos. Algunas veces, sin embargo, 

no es posible evitar todos los riesgos encontrados, debi-
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do a que podríar. resultar excesivamente largas las posi

bles rutas o simplemente que el riesgo no se puede loca

lizar con precisi6n o puede ocurrir en cualquier lugar a 

lo largo de la tubería. 

o Análisis de la línea. La tubería y su medio circundante 

(suelo y agua) debe ser idealizada a trav~s de un modelo 

estructural tanto para tramos específicos como para la lí 

nea completa. 

e Funcionamiento y confiabilidad de la línea. Si los es-

fuerzas en la línea se encuentran abajo del nivel permis~ 

ble (resistencia última para cargas extremas, fatiga crí

tica para cargas nominales) la secci6n elegida (diámetro, 

espesor, material) es una soluci6n adecuada. Si los es-

fuerzas son demasiado altos, es necesario repetir el aná

lisis estructural con una nueva propuesta de secci6n de 

- tubería y posiblemente una nueva :ruta. Esto podría resu_! 

tar incluso en el cambio de una sola línea de conducci6n 

a varias más pequeñas. El proceso será repetido hasta 

q•12 se obtenga un diseño satisfactorio. 

G> Determinaci6n de costos. El diseiiador podrá ahora eva

luar los costos de fabricación, instalación y operación 

(que deberán incluir costos de reparaci6n y pérdida de 

producción si ocurre alguna falla) , para la secci6n y lo~ 

gitud correspondiente a la ruta seleccionada. El costo 
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estimado debe incluir tanto. costos tangibles como intangi:_ 

bles tales como daños al medio ambiente y posibles pérdi-

das de vidas humanas. Posteriormente se efectda una eva-

luaci6n o balance entre los conceptos de costos y riesgos. 

Si este balance resulta inadecuado, el diseño completo 

puede ser repetido hasta alcanzar un diseño satisfactorio. 

De hecho, el tendido de tuberías marinas est~ estre

chamente ligado a la producci6n de gas en el mar, por lo que 

también se debe hablar acerca de las plataformas marinas, te 

ma que a continuación se trata. 

4.2.l.2 TIPOS DE PLATAFORMAS MARINAS 

Las primeras plataformas para perforaciones marinas 

se efectuaron a través de islas artificiales, estructuras f~ 

bricadas con madera o acero, o desde bancos de arena levant~ 

dos en aguas de poca profundidad. Sin embargo, las instala

ciones de est~ tipo resultaban demasiado costosas, para efe~ 

tuar perforaciones de explotaci6n, cuyo futuro es siempre iQ 

cierto, por lo que se emplean para este tipo de perforacio

nes las instalaciones flotantes, totalmente integradas (to

rre, equipo de perforaci6n, generaci6n eléctrica, etc.) y, 

por lo tanto, m6viles. De esta manera se racionalizó consi-

derablemente el trabajo de perforación. Es por esto que las 

plataformas estacionarias s6lo son empleadas para efectuar 

perforaciones en campos ya comprobados, y en los que es 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 ms:_ 

diante anclas, en el lugar en el que se va a realizar la peE 

forac.i6n, éstas son las más indicadas cuando existe premura 

para iniciar los trabajos y cuando los volúmenes de explota

ci6n son bajos y se clasifican en: 

• Plataformas semisumergibles 

Durante los últimos años, ha sido éste el tipo favor! 

to de construcci6n para ser operado en condiciones especial

mente adversas. El objetivo· que se persigui6 en el diseño 

de las unidades semisumergibles fue el de reducir a un míni

mo posible los efectos de oleaje en los-trabajos de perfora

ción. 

Las grandes unidades pueden trabajar aún en presencia 

de olas hasta de 10 m de altura al ser operadas en el Mar 

del Norte, pudieron en alg~nos casos reducir a un 5% las in-

terrupciones por el mal tiempo. Asimismo, existe tendencia 

a emplear cada vez más unidades de este tipo en zonas con p~ 
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ligro de mal tiempo, ya sea pa~a el tendido de tuberías, co

rno grúas flotantes, o bien como plataformas de perforaci6n y 

producción. Las unidades flotantes modernas se encuentran 

equipadas con motores diesel eléctricos para su autopropul

si6n, haciéndose así innecesario su remolque por otro medio. 

• Plataformas o buques flotantes 

Los primeros barcos de perforaci6n resultaron de la 

adaptación de barcos mercantes de casco plano de la marina 

de guerra de los Estados Unidos. A pesar de que su gran su

perficie de contacto con el agua hacía estos barcos sumamen

te sensibles al oleaje, resultaban aprovechables y baratos 

en adquisición. Algunos de estos equipos siguen operándose 

hasta la fecha. 

La variedad de barcos de perforación es muy grande, 

pero todos presentan las líneas clásicas e instalaciones pr~ 

pias de un barco. Ahora que, la mayor desventaja de los bar 

cos de perforaci6n sigue sie~do su inmediata reacción ante 

el viento y el oleaje, a pesar de que se introdujo un siste

ma de anclaje que permite al buque colocarse en el ángulo 

más favorable ca~ respecto al viento_~ al oleaje, es decir, 

rotar alrededor del eje de barrenaci6n. Y üún así no les es 

posible efectuar trabajos de perforación en presencia de 

olas con alturas superiores a 4 6 5 rn, porque no ha sido po

sible reducir apreciablemente ~os desplazamientos verticales 
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del barco. 

• Plataformas autoelevables 

La unidad m6vil autoelevable es un tipo de instala

ci6n cuya utilización se rrncuentra 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 

más difíciles de trabajo. Hoy en día, de las instalaciones 

m6viles de perforaci6n el mayor nGmero corresponde a las uni 

dades autoelevables. 

La plataforma sobre la que se encuentra montado el 

equipo, es construida en forma de balsa y sontiene varias cu 

biertas, dispuestas una encima de la otra y sobre ellas el 

equipo necesario para la perforaci6n, equipo de proceso, etc. 

Las patas sobre las que se apoya la unidad y cuyo nümero lle 

ga a ser hasta de 12, están dispuestas en su perímetro. 

Estas patas están hechas a base de cilindros huecos o 

armaduras de acero. Su longitud depende de la profundidad 

de operaci6n prevista. Cuando la unidad se encuentra sobre 

el punto de operaci6n, las patas son bajadas al fondo marino. 

Inmediatamente despuds, la plataforma es levantada sobre sus 

patas hasta una altura suficiente sobre el nivel del mar, p~ 

ra qua el oleaje no pueda alcanzar la superestructura. 
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Las unidades autoelevables trabajan actualmente a pr2 

fundidades de alrededor de 100 m, sin embargo, se está tra-

tanda de adaptarlas para que puedan operar a profundidades 

mayores. Aquí, el diseño de las patas cobra mucha mayor im-

portancia, ya que cuanto mayor sea su longitud, tanto mayor 

serán las dificultades técnicas y por consecuencia el costo 

de construcci6n. 

Una vez que la unidad autoelevable ha sido apoyada, 

puede ser operada con bastante independencia de las condicio 

nes climatol6gicas 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 estabilizaci6n. 

• Plataformas marinas fijas 

Estas son instalaciones que se fijan al fondo del mar 

y son las indicadas cuando los voldmenes de explotaci6n son 

importantes y la profundidad del agua no es muy grande. 

Las plataformas marinas fijas se clasifican en: 

.. Plataforma marina tipo torre arriostrada 
o atirantada con cables 

Este tipo de plataforma está indicada para usarse a 

profundidades de agua entre 305 y 584 m, ya que la cantidad 

de acero que se requeriría si se utilizara una plataforma ti 

po convencional, cae fuera de una factibllidad econ6mica. 



o Plataforma marina tipo flotante con 
piernas a tensi6n 
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Esta plataforma está indicada para aplicaciones entre 

584 y 914 m de profundidad, debido a que la torre atirantada 

se convierte en demasiado masiva para usos prácticos. 

• Plataforma marina de concreto tipo gravedad 

Debido al enorme peso de estas estructuras es por sí 

solo suficiente para resistir al ataque de los elementos. 

Las fuerzas ascensionales producidas por su volumen son redu 

cidas"mediante lastrado. 

Sin embargo, la escasez de sitios para la construc-

ci6n de plataformas de gravedad a base de concreto, que se 

encuentren en lugares protegidos y que además tengan la pro-

fundidad necesaria para la construcci6n, representa una gra-

ve desventaja. 

• Plataforma de acero tipo convencional 

Este tipo de plataforma consta principalmente de tres 

partes: 

• Subestructura 

• Superestructura 

e Pilotes 

La configuraci6n de la subestructura es la de una to-

rre triangulada donde las piernüs están unidas con miembros 

~ubulares 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 ánodos de sacrificio fijados en los 

miembros tubulares, y asimismo descansa en el fondo marino y 

se fija mediante el hincado de pilotes de tubería, cuya fun

ción es la de soportar y transmitir las cargas producidas s~ 

bre la supE~estructura por carga muerta, carga viva, viento, 

oleaje, cor-iente, marea, sismo, etc. al subsuelo marino. 

La superestructura es donde se encuentran todas las 

instalaciones de proceso, servicios y habitaci6n. 

Es ::::e•~omendable que en la selecci6n del tipo de plat~ 

formas marinas se consideren exhaustivamente los siguientes 

elementos de decisi6n: 

a) Tamaño y potencialidad de la reserva. 

b) Estudios geofísicos y geotécnicos. 

c) Condiciones climatol6gicas del lugar. 

d) Posibilidad de conversi6n futura de la instala-

ci6n .. 

e) Tiempo de diseño y fabricaci6n. 

f) Facilidades financieras. 

Asimismo, se puede concluir que profundidades de hasta 

152 m la plataforma tipo convencional es la aplicaci6n más 

econ6mica (caso de México, en el sureste del golfo de Méxi

co). 
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• Tipos de plataformas marinas en México 

México está iniciando su más ambiciosa campaña explo

ratoria y de explotaci6n desde los descubrimientos petrole

ros de la Sonda de Campeche, en el golfo de Campeche. Asi

mismo, en torno a esa zona productora, PEMEX desarroll6 ráp! 

damente una considerable infraestructura de procesamiento, 

conducci6n y embargue de crudo y gas. 

Actualmente se trabaja en los campos Abkatun, Akal 

"C", Akal "J", Nohoch, Ku y Pol; y la forma de explotación 

se realiza 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 núcleo cen

tral de plataformas, llevando o trayendo flujo, según el si~ 

tema de duetos establecidos y los diversos tipos de platafoE 

mas primarias que están instal~das y que son: 

• Plataformas de perforación 

• Plataformas de producci6n temporal 

• Plataformas de enlace 

• Plataformas de compresión 

• Plataformas habitacionales 

y como plataformas secundarias, o sea, las que servi

rán para un respaldo secundario, están: 

• Plataformas de inyccci6n de agua 

.. 



• 

• 

Plataformas de tratamiento de agua 

Plataformas de rebombeo 
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A continuaci6n se describen brevemente las funciones 

principales de cada uno de estos tipos de plataformas: 

PLATAFORMA DE PERFORACION. Su funci6n es la de perf~ 

rar y extraer el crudo de los pozos productores para enviar

lo a la plataforma de producci6n. 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 bat~ 

ría de separadores trif~sicos. El crudo separado se bombea 

a la costa; el gas se envía a la plataforma de compresi6n, 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 aprov~ 

chamiento. 

PLATAFORMA HABITACIONAL. Su funci6n es la de dar los 

servicios de apoyo al personal que labora en las plataformas 

del complejo, y cuenta con los servicios de comedor, dormito 

rios, baños, cocina, biblioteca, helipuerto, etc. 

PLATAFORMA DE COMPRESION. El 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 apr~ 

vechamiento. 

PLATAFORMAS DE TRATAMIENTO E INYECCION DE AGUA. Tie

nen la función de acondicionar y bombear a alta presión el 

agua de mar que se inyectará a los yacimientos, con el fin 

de aumentar la recuperación de hidrocarburos y mantener una 

alta productividad en los pozos. 

PLATAFORMAS DE REBOMBEO. Tienen la función de aumen

tar la capacidad de transmisión de crudo de un oleoducto ya -

instalado. 

4.2.2 Transportación del gas natural por tierra 

Si pensamos en la transmisi6n de gas, inmediatamente 

nos imaginamos una tuberfa que conecta a una fuente de gas y 

el punto de suministro. A(in cuando se piense que es algo 

simple, representa desde el punto de vista técnico, el tener 

una ga.t"antía de seguridad y suministro continuo. La tuberfa 

deberá ser segura con respecto a los alrededores, y confia

ble con respecto a la continuidad del suministro. 

Esto s6lo se podrá lograr si existe una gran demanda 

que asegure la co~strucci6n, operación y mantenimiento de la 

tuberfa y sus accesorios. 
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A continuaci6n se prese~tan algunos lineamientos gen~ 

rales para la planeaci6n, diseño, construcci6n, operaci6n y 

mantenimiento de una tubería. 

4.2.2.1 PLANEACION 

En la fase de planeaci6n deberán utilizarse como he

rramientas pcira una selecci6n preliminar, los mapas, tanto 

de los caminos como del terreno por el cual va a pasar la t~ 

berra, para inmediatamente después hacer estudios más profu~ 

dos en el terreno. Al hacerlo se deberán considerar los si

guientes puntos: 

• Posici6n de la tubería con relaci6n a otras cons

trucciones. 

• 

• 

• 

• 

• 

Profundidad a la que se encuentra el recubrimiento 

de la tubería. 

El uso que se le va a dar a la tierra en un futu

ro. 

Tipo de suelo . 

Evitar las áreas pobladas . 

Minimizar daños a la ecología local . 

Además de todos estos puntos, por supuesto, no debe 

perderse de vista la economía del proyecto. 

Otro elemento esencial en la fase de planeaci6n es la 

consideraci6n de las propiedades del gas, las cuales influ-



yen directamente en la localiza.ción y en la construcción. 

Importante, al respecto, es la composición qutm:ica. en par:t;h 

cular: 

• 

• 

• 

El punto de rocío, 

Contenido de hidrocarburos pesados, y 

Contenido de materias corrosivas tales corno H2s y 

cor 

Es importante conservar al gas libre de líquido en 

los rangos de temperatura y presi6n a los que debe operar la 

línea. 

La presi6n es un punto importante, ya que influy.e en 

el diseño y determina el diámetro de acuerdo a los valores 

máximos y mínimos. En particular, si el gas es suministrado 

como uno de los componentes para un proceso .químico que :se 

realiza a alta presión, el suministrar ésta (3:0 - 40 bari.asJ 

será ventajoso. Las ventajas para el proceso tienen que ser 

consideradas jw1to con las desventajas de la alta pre.si6n s_E 

ministrada a la línea de transporte. Una vez que la pr.esi611 

de entrada ha sido fijada, habrá que mantenerla constante,, 

es decir, con variaciones muy pequeñas, ya que es Wl regnAeri,_ 

miento muy necesario que deberá ser observado muy estricta

mente. Debido a que la presi6n en diferentes .puntos de iLa 

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

un controlador ~e presi6n en el destino final de consumo. 

Una vez que la ruta de la tubería está definida, que 

la composici6n química del gas está bien determinada y el v~ 

lumen del gas a transportar es conocido, los ingenieros pue

den empezar el diseño de la tubería y sus accesorios. 

4.2.2.2 DISE~O 

La tubería es el principal elemento del sistema a di

señar. La mayor parte depende de la calidad de la tubería. 

Por lo tanto, existen estándares, en los cuales han sido pr2 

puestas las calidades del acero así como también los coefi

cientes de seguridad. 

Aunque no oficialmente, estos estándares son usados 

en casi todas las ciudades del mundo. Dependiendo de la po

sici6n más o menos favorable de la tubería con relaci6n a 

los alrededores se aplica un factor de seguridad extra en el 

espesor de las paredes. 

Además de una correcta elecci6n y una buena especifi

caci6n, es necesaria la revisi6n de la tubería nueva para g~ 

rantizar la calidad de ésta. Esta incluye además de la re

visi6n de la calidad de la tubería, la revisi6n de las sold~ 

duras de la costura, el espesor de la pared, ovalidad y ter

minado de los bis~lados. Cada tubería es probada hidrostáti 
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mente con agua a alta presión durante un período muy corto. 

Existen también especificaciones para el recubrimien

to interno y externo de la tubería. Un espray ep6xico es 

aplicado internamente para disminuir la rugosidad de la pa

red, la cual impide l~ eficiencia del flujo; externamente se 

aplica \m recubrimiento de plástico, bituminoso o de alqui

tr~n de hulla para prevenir la corrosi6n. El espesor de re

cubrimiento interno es, por regla general, de no más de O.OS 

m. Para el recubrimiento externo existe una amplia variedad 

en espesores para los diferentes tipos: 

• 

• 

De 2-4 mm para alquitrán de hulla 

De 4-7 rrun para bituminoso 

De 1-3 mm para plástico 

Estrictos requerimientos son necesarios para la tube

ría así como también para los otros elementos de ésta, tales 

como válvulas y accesorios. En lo que respecta a las válvu

las no sólo la hermeticidad es importante, sino también la 

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

la está abierta y cerrada bajo condiciones extremas. 

4.2.2.3 CONSTRUCCION 

La mayoría de las compañías de gas hacen uso de con

tratistas para el tendido de tuberías, En esta fase la revi 

si6n es la tarea más importante del futuro administradbr. 
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Por lo general, ésta es hecha por el mismo personal de la 

compañía. Por ejemplo, el procedimiento de soldadura re-

quiere de una atención especial, el procedimiento a usar de

berá ser aprobado y los soldadores deberán ser calificados 

para asegurar que las soldaduras se apeguen a lo que dictan 

los estándares. 

La soldadura del tipo de acero aplicado (bajo canten! 

do de carbén) en general, es de las que no presentan proble

mas. 

Para la revisión de las soldaduras los métodos más c2 

munmente utilizados son el de rayQs X y el de ultrasonido, 

con los cuales generalmente son probadas casi el 100% de las 

soldaduras. 

Para soldaduras defectuosas existe un método de repa

ración que consiste en una soldadura ductil s6lida. Sin em

bargo, el tipo de reparáci6n depende del tipo de defecto, 

existe una preferencia de cortar las soldaduras completamen

te y resoldar la tubería. 

Una vez que la tubería ha sido soldada, aislada, col2 

cada en la zanja y tapada, el siguiente paso consiste en prg 

bar la tubería a presión. Pruebas para resistencia y herme

ticidad son generalmente hechas con agua, la prcsi6n máxima 

corresponde a valores entre 90 y 100% de la resistencia mfn! 

ma especificada. 
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Es frecuente que sea necesario hacer diferentes prue

bas de presi6n para secciones de tubería 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 tubería. Para evitar problemas (formaci6n 

de hidratos) en ·el período inicial de suministro de gas, fr§:. 

cuentemente se deben tomar medidas especiales para remover 

los ~estos de agua que pudieran haber quedado en la tubería 

después de la prueba hidrost~tica. El lavado con metanol es 

un método muy usado para esto. Para mantener un buen sumi

nistro de gas, es necesario tener a la tubería en 6ptimas 

condiciones. Las revisiones peri6dicas así como también un 

mantenimiento regular son necesarias para una buena opera

ci6n de la tubería. El grado de inspecci6n dependerá princi 

palmente de la densidad de las construcciones y de si están 

habitadas o no. 

Para limitar las consecuencias hacia los alrededores 

de posibles daños, los actuadores automáticos de las válvu

las son frecuentemente usados para inutilizar la secci6n de 

la tubería afectada. 

El control de la corrosi6n es un elemento esencial. 

Para el control de la corrosión externa la protecci6n ·cat6di 
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ca es de importancia primari~. Si el gas a transportar es 

corrosivo es posible monitorear la velocidad de corrosi6n al 

insertar pruebas en la línea. 

4.3 GAS NATURAL LICUADO 

La licuefacci6n del gas natural provee la concentra

ci6n necesaria de este medio de energía para una transporta

ci6n práctica, principalmente a través de los mares, y para 

una pronta disponibilidad, almacenamiento conveniente, parti 

cularmente en áreas de grandes demandas en épocas determina

das, por estar localizadas a considerables distancias de las 

fuentes naturales. La transmisión del gas natural a través 

de la tubería, ya sea en fase líquida d gaseosa resulta para 

un gran ndmero de naciones consumidoras muy importante, debi 

do a la utilidad que éste tiene tanto para uso doméstico, co 

mo para uso industrial. 

4.3.l Procesos de licuefacci6n 

Una de las consideraciones más importantes en el dise 

fto de una planta de gas natural licuado es la selecci6n del 

proceso de licuefacci6n. Aún cuando existen muchos ciclos 

de refrigeración que pueden ser utilizados, los tres tipos 

más comunmente usados en las plantas de gas natural licuado 



hoy en día son: 

• 

• 

• 

Cascada 

Refrigerante mixto 

Propano - Mezcla refrigerante 
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Actualmente, la mayoría de los procesos de licuefac

ción de gas natural son variaciones o modificaciones de es

tos tres tipos básicos. Las plantas de licuefacción son 

grandes y difíciles de instalar, ya que se encuentran supedi 

tada9 a limitaciones impuestas por la fabricación 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 refrigeración. Los proyectos para la 

producción de gas natural licuado en gran escala requieren 

la subdivisión y el ensamblamiento en paralelo de varias uni 

dades conocidas como módulos de licuefacción. 

A continuaci6n se describen los ttas procesos básicos 

de licuefacci6n. 

4.3.1.1 CASCADA 

Un ciclo típico de cascada es una combinaci6n de eta

pas de compresión de vapor-refrigeración, las cuales en Sil 

mayoría utilizan tres refrigerantes: metano, etileno y prop~ 

no, circulando todos ellos en subciclus cerrados, tal como 

se muestra en la figura 4.3. Este ciclo requiere tres coro-
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presores separados para los r~frigerantes mencionados. Con 

objeto de economizar, cada subciclo deberá dividirse en va-

rias etapas. El propano es comprimido alrededor de 15 ó 20 

psia en dos etapas y condensado con aire o agua. El etileno 

es comprimido en dos etapas y condensado en el evaporador de 

baja presión 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 fluido de producción, no representa una 

desventaja, ya que la experiencia ha demostrado que con un 

buen control de pérdidas mínimas de refrigerante, se podría 

sostener un reemplazo poco frecuente. 

un ciclo de cascada es por lo general, el más eficien 

te termodinámicamente, esto es, el de menor consumo de ener

gía. Sin embargo, esto no significa que sea el mejor, o que 

requiera la menor inversión de capital o que tenga el menor 

costo de operación. 

4.3.1.2 REFRIGERANTE MIXTO 

A principios de la década de los sesenta, fue desarr2 

llado el proceso de refrigeraci6n mixta con el prop6sito de 
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perfeccionar el de cascada. Este proceso es también del ti

po de compresi6n 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, queda eliminada la necesidad de 

muchos compresores y evaporadores. La simplicidad de este 

ciclo disminuye la cantidad de controles, tubería y equipo 

mecánico requerido y por lo tanto disminuye el costo de in

versión y de mantenimiento. 

El proceso de refrigerante mixto en cascada se encuen 

tra en operaci6n 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 nitrógeno de un rango bastante am 

plio de ebullición (N2 con c5 ) como refrigerante. Todos los 

componentes pueden ser obtenidos en equipos separadores a 

partir del gas natural de entrada. 

Los ciclos de refrigeración mixta son por lo general 

menos eficientes termodinámicamente que los ciclos de casca

da. 

4.3.l.3 PROPANO - MEZCLA REFRIGERANTE 

Un tercer proceso hace uso de propano y una mezcla r~ 

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 horizontalmen~e a cerca de -30ºF en una por

ci6n superior absorbida por propano y una porci6n inferior 

absorbida por la mezcla refrigerante. Asf como en el proce

so de refrigeraci6n mixta, esta divisi6n da como resultado 

una reducci6n en el tamaño del equipo de licuefacci6n. 

El diseño 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 fluído de 

menor punto de ebullici6n es una mezcla refrigerante, ya que 

la combinaci6n en cascada con propano hace posible reducir 

substancialmente el rango de temperatura de ebullici6n de la 

mezcla refrigerante, lo cual mejora la eficiencia termodiná

mica sobre la del proceso de refrigerante mixto en cascada. 

El ciclo de propano enfría el gas natural a -30°F y lo deso

brecalienta pasándolo directamente al agua de enfriamiento, 

la cual condensa parcialmente la mezcla refrigerante. El úl 

timo cuida las necesidades de enfriamiento de -30°F a -262°F 

sin .un paso de condensaci6n parcial adicional (como se con

templa en el proceso directo de refrigerante mixto en casca

da), la cual mejora grandemente la conveniencia operacional 

y el control. En conclusi6n, el disefiador tiene tres ciclos 

básicos a elegir. Con ligeras variaciones o combinaciones 

de estos ciclos, tendrá una multitud de posibles ciclos a 

elegir. 



124 

De hecho, se puede decir que para la elecci6n del prQ 

ceso de licuefacci6n a utilizar, no s6lo se debe tornar en 

cuenta la eficiencia termodinámica de éste, sino que también 

deberán tornarse en cuenta factores tales corno la disponibil! 

dad del equipo de proceso en la regi6n en donde se va a ins

talar la planta, la de los refrigerantes a utilizar, la cer

canía de las reservas del gas natural, etc. 

Un buen análisis de todos estos puntos dará corno re

sultado la elecci6n del proceso que más se adapte a las ne

cesidades del disefiador. Cabe mencionar, que debido al enor 

me costo que representa la construcci6n de los buques-tanque 

de metano, el cual se incrementa diariamente, ha dado lugar 

a estudios y proyectos para la transportaci6n de gas natural 

en forma de metanol (o de combustible químico líquido) en 

barcos comunes. Hasta la fecha, ninguno de estos proyectos 

ha dado resultados satisfactorios, y por lo tanto no es posi 

ble plantear en detalle los problemas y costo de tales oper~ 

cienes. Sin embargo, existen tres puntos que merecen que se 

les preste especia] ~rPnción: 

• El metanol se produce hasta el momento en pequefias 

cantidades corno un químico básico. Las cantidades 

requeridas para utilizar rnetanol como combustible 

químico líquido son muy grandes, ya que una planta, 

típica tendría las dimensiones de al menos 25,000 
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ton/dia correspondi~ntes a una planta de licuefac

ci6n de 5 billones de m3 /año. 

El metanol es un producto extremadamente t6xico y 

su manejo requiere cuidadosas precauciones. 

La conversi6n de gas natural a metanol presenta 

p~rdidas en la energía del proceso de un 40% comp~ 

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 químico líquido que al utili

zar gas natural licuado, cuando la distancia a la que se va 

a transportar exc:ede 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 algún tiempo por el uso de 

grandes "hoyos congelados" o almacenamiento "en tierra". 

El más exitoso de estos fue construido en tierra relativame~ 

te suave, la cual fue recongelada mediante la circulaci6n 

del refrigerante en tuberías sumidas verticalmente a una pr~ 

fundidad de cerca de 35 m, en un círculo de diámetro cercano 

a los 40 m. Con este anillo do hielo la tierra puede enton

ces ser excavada a una profundidad de cerca de 30 m, y la bo 
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c del hoyo resultante sellada con un domo preconstruido y 

ajslado. Después de purgarlo con nitr6geno, el gas natural 

l'cuado fue rociado directamente en el hoyo. Después de dos 

o tres semanas el piso del hoyo ha sido enfriado suficiente

m nte para empezar a almacenar gas natural licuado, entonces 

é te es progresivamente llenado durante un período de varios 

m ses. El uso de refrigeraci6n mecánica para refrigerar la 

tierra para ese entonces puede ya ser suspendida, ya que la 

baja temperatura del gas natural licuado crea una pared de 

lo impermeable que se des.:i.rrolla alrededor del hoyo hasta 

después de un período de cerca de dos años se estabiliza 

a n espesor del orden de 15 m. En esta etapa la tasa de 

poraci6n se estabiliza en un valor de cerca del l al 2 % 

de contenido del tanque por día. 

Otros hoyos fueron intentados en rocas, y era de esp~ 

ra se que serían fáciles de construir (ya que las paredes 

so más s6lidas) y tendrían bajas tasas de evaporaci6n, deb1 

do a que la conductividad de la roca es generalmente más ba

ja que la del suelo congelado. En la práctica esto no fue 

po ible debido a que al llenarlo con gas natural licuado se 

fu ron haciendo fisuras propagá1,.;_ · : contin·.amente al exte!" 

ri r, y la tasa de evaporaci6n nunca decay6 a un valor acep

ta le. 

Los hoyos congelados son atractivos en tierras esta-
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bles y además presentan la ve~taja de no obstruir, pero la 

tasa de evaporaci6n aún para el mejor de ellos tiene un or-

den de magnitud más alto que para los tanques aislados con-

vencionales, y su mantenimiento se dificulta debido a la ca-

pa de hielo en el suelo que lo rodea, por esta causa ha de-

caído su preferencia. 

Recientemente se han construido tangues lejos de las 

áreas urbanas, los cuales están 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 tanque interior debido a la compactaci6n del ais 

lamiento de perlita pulverizada como resultado de la baja 

temperatura. Como medida de precauci6n se inserta una sába

na de lana con mineral entre la pared del tanque y el aisla-

miento pulverizado. El techo del tanque interior no está 

unido a las paredes, pero comprime la mayor parte del mate

rial aislante suspendido del techo del tanque exterior. 

Para los tanques grandes (mayores de 70 m de diámetro 

y mayores de 20 m de altura) , se recomiendan paredes de con-

creta pretensionadas, siendo el aislamiento interno sellado 

por una membrana metálica. 

4.4.l 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 últimos 10 años ha sido muy bueno; debido 

a que el único accidente serio que ocurri6 en 1944, permitió 

visualizar las consecuencias de una deficiente seguridad, e~ 

te accidente cobr6 135 vidas y varios cientos de lesionados. 

En aquel tiempo un tanque cilíndrico con una capacidad de 

4248 m3 de gas natural licuado, se fracturó y escapó el lí

quido, parte del cual inund6 un área cerrada y entró a las 

coladeras de los lugares circunvecinos donde había numerosas 

fuentes de ignición. Las flamas alcanzaron una altura de ' 

cerca de 800 m. Subsecuentes fuegos dañaron un área de más 

de un cuarto de milla desde el lugar donde se encontraba el 

tanque. En las cercanías estaban tres tanques esféricos de 

gas natural licuado, cerca de 25·· minutos después del colapso 

del tanque cilíndrico, el calor de la conflagración ocasionó 

que uno de los tanques esféricos fallara. 

Años despu§s ocurrid otro tipo de accidente, con el 

cua1 se descubri6 el fenómeno conocido como "rolado", que 

ahora s"Z previene cuidadosamente. Este aparece cuando el 

tanque ha sido colocado parcialmente lleno durante un perío

do considerable de tiempo, lo que provoca un ascenso en la 

temperatura en el volumen del liquido, debido al enriqueci

miento en los hidrocarburos ligeros. Cuando una carga adi

cional de gasnatural licuado fue bombeada a la base del tan 
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que, éste se acumu16 bajo la car0a original en una capa es

tratificada. En este punto su densidad era m~s 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 más ba

ja. La conducci6n progresiva de calor entre las capas, oca

sion6 que las temperaturas se igualaran, y las densidades r.§_ 

lativas de las capas se invirtieran. El líquido resultante 

"rolado" caus6 un mezclado rápido y una agitaci6n de la gen~ 

raci6n de vapor. Afortunadamente el sistema de alivio de 

presi6n permiti6 que el vapor escapara antes de que el tan

que estallara, pero el aumento de presi6n fue considerable. 

En la actualidad, los tanques se llenan compl~tamente para 

evitar este riesgo. 

De hecho se puede decir que el manejo del gas natural 

presenta cuatro peligros principalmente: 

• El gas natural bajo presi6n es una causa poten

cial de explosi6n. 

• El gas natural puede provocar muerte por asfixia,, 

• 

• 

es decir, la suspensi6n del suministro de oxígeno. 

El g~s natural por contener elementos t6xicos pue

de provocar muerte por envenenamiento. 

El gas natural es altamente combustible y puede 

causar incendios fácilmente. 
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CAPITULO V 

PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL 

Para lograr el aprovechamiento del gas natural, es n~ 

cesario transportarlo a los centros de procesamiento, lo que 

hace· indispensable su acondicionamiento con el fin de evitar 

problemas en su transportaci6n como son el taponamiento de 

líneas por la forrnaci6n de hidratos y el alto grado de corr~ 

si6n que ocasionan algunos de los elementos constituyentes 

del gas. 

Desde este punto de vista, este capítulo 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 formaci6n de hidratos s6lidos y por otro lado dar una 

idea general de los diferentes procesos existentes actualme~ 

te de eliminaci6n de compuestos indeseables como son el sul

furo de hidr6geno, bi6xido de carbono, sulfuro de carbonilo, 

cianuro de hidr6geno, 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 nat~ 

ral se formaron a partir de sedimentos marinos, quedando 

atrapados a grandes presiones y temperaturas; coexistiendo 

en algunas ocasiones en una sola fase. Sin embargo, al ex

traerlos y exponerlos a las condiciones atmosféricas, se se

paran quedando en su estado más estable; es decir, en gas na 

tural, crudo y agua líquida. Pero quedarán trazas en cada 

una de estas fases de los elementos mencionados, ya sea por

que a las condiciones de presión y temperatura coexistan en 

alguna de las fases o porque al salir, la velocidad del fluf 

do arrastr6 cierta cantidad. 

En consecuencia, prácticamente todo el gas natural ex 

traído de los yacimientos, proveniente de los cabezales de 

producci6n requerirá la eliminaci6n de agua y/o vapor de 

agua contenido en el gas, para evitar la formaci6n de hidra

tos en las líneas de transmisi6n y prevenir también la corro 

si6n en el flujo de gas ácido para así poder enviar el gas 

a plantas procesadoras del mismo por un sistema adecuado de 

tuberías. 

Para lograr el objetivo de la eliminaci6n del agua 

por algún proceso, es de swna importancia determinar, por un 

lado, la cantidad de agua contenida en el gaR natural; para 
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esto es necesario tener en cuenta algunos aspectos referen

tes al comportamiento del sistema agua-hidrocarburos y a pa~ 

tir de esto, establecer los métodos por los cuales se logra

rá estimar dicho contenido de agua. Por otro lado, deben co 

nacerse las características básicas de los hidratos, para p~ 

der predecir las condiciones a las cuales se formarán; y lo 

cual servirá para establecer los rangos de operaci6n del ma

nejo del gas natural para evitar que la formaci6n 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 rlel crudo y del 

agua y el agua del crudo. En su forma más simple un separa

dor de gas-crudo-agua es un tanque cerrado en el cual la 

fuerza de gravedad separa el gas del crudo. Básicamente, 

tanto el gas como el agua se separan del crudo debido a su 

diferencia de densidades; sin embargo, conforme el flujo de 

gas pasaba a través de otros equipos para su transporte, su 

temperatura iba disminuyendo, ocasionando la condensaci6n de 

agua que existía en el gas en forma de vapor. En consecuen

cia, la importancia de eliminar el agua a un mínimo permisi

ble iba aumenta11do 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 algún proceso de deshidrataci6n. 

Actualmente se han aprovechado los avances logrados 

en absorci6n, adsorci6n y refrigeraci6n mec~nica para llevar 

a cabo la deshidrataci6n; es decir que el avance radica en 

encontrar materiales utilizados en cada una de las operacio

nes unitarias que permitan la obtenci6n de mejores condicio

nes de operaci6n, mayor disminuci6n 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 mínimo. 

5.1.1 Determinaci6n del contenido de a9ua 

La presencia de agua en el gas natural tiene poco 

efecto en el comportamiento de la fase de hidrocarburos ga

seosos, pero involucra varios factores importantes; por lo 

que en cualquier condici6n del sistema gaseoso debe tomarse 

en cuenta la prevenci6n de la formaci6n de hidratos y, por 

consiguiente, la eliminación 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 presi6n del agua en la fa

se gaseosa es igual a la presi6n de vapor del agua a la tem

peratura del sistema. En condiciones de gas ideal la ecua

ci6n 5.1.1 expresa la relaci6n de equilibrio. Si la fase lf 

quida es agua la ecuaci6n anterior se reduce a la ecuaci6n 



5.1.2. 

donde: 

p == presión 

yi = fracci6n 

P'? 
l. == presi6n 

sistema 

P Yi· == pº agua 

absoluta del sistema 

mol del agua en la 

de vapor del agua a 
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5.1-1 

5.1-2 

fase gaseosa 

la temperatura del 

Para una temperatura y presión del sistema dados, se 

resuelve la ecuaci6n 5.1-2 para yi. Dado que el agua es un 

compuesto polar, el uso de la ecuaci6n 5.1-2 se limita a pr~ 

sienes por debajo de 50 psia. 

Por otra parte, el contenido de agua de saturaci6n es 

una función de la composición del gas, pero se ha encontrado 

que los gases dulces tienen un contenido de agua que es fun-

ci6n de la presi6n y temperatuJ=a principalmente. En este ca 

so se utilizan las figuras 5-2 y 5-3 para predecir el conte-

nido ce agua de saturación. 

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 pes~ 

dos, co2 y<o e2s. Las figuras 5-4 y 5-5 muestran que el H2s 

y el co2 poseen mayor capacidad para retener el agua que el 
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gas natural pobre en estos co~puestos. En consecuencia, un 

estimado muy aproximado para encontrar el contenido de agua 

en un gas natural amargo puede calcularse de la ecuación 

(5.1-3), la cual predecirá un valor máximo. 

donde: 

5.1-3 

W contenido de agua en el gas 

whc = contenido de agua de parte de hidrocarburos del 

gas (figs. 5-2 y 5-3) 

wl contenido de agua del co2 (fig. 5-5) 

w2 contenido de agua del H2s (fig. 5-4) 

y fracci6n total de hidrocarburos en el gas 

Y1 fracci6n mol del co2 

y 2 = fracci6n mol del H2s 

La ecuación no es rigurosa, pero se desarrolló para 

guiar la operación con gases conteniendo más del 20% mol de 

H2s, y por tanto se recomienda solamente para este propósito 

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

considerarse como un contenido de agua máximo. 

Suresh-Sharma y Campbel1 2 han desarrollado lo que pa

rece ser a la fecha el más riguroso y exacto procedimiento 

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

sume a continuación: 
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donde: 
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l. Calcular la presi6n y la temperatura críticas de 

la mezcla gaseosa. 

2. Calcular la presi6n y temperatura reducidas para 

la mezcla gaseosa. 

3. Encontrar el valor de la constante K de la figura 

5-6 o calcularla por la ecuaci6n siguiente: 

K (P/P )0.0049 
w 5.1-4 

P~ presi6n de vapor del agua a la temperatura del 

sistema 

P presión del sistema 

fº fugacidad del agua a Pwº y T _w 

fw = fugacidad del agua a P y T 

4. Determinar la fugacidad del agua fw de la figura 

5-7 o calcularla de la figura 5-8, usando P0 y Te 

del agua. 

5. Determinar el valor de (f/P) (coeficiente de fuga-

cidad) de la figura 5-8 utilizando los par~metros 

reducidos del sistema gaseoso. 

6. Determinar el contenido de agua por la ecuaci6n 

(5 .1-5) 

y 5 .1-5 



y = fracción mol del agua en el vapor 

z = factor de compresibilidad 
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El cálculo del contenido de agua por el mdtodo de su

cesh Sharma y Campbell para varios sistemas gaseosos amargos 

y dulces ha tenido un error máximo de + 5%; 2plicado en un 

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

Otro método útil para indicar el contenido de agua de 

cualquier gas es en términos del punto de rocío; 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 deshidrataci6n se practica frecuentemente para evitar la 

precipitaci6n del agua contenida en los gases cuando se en

frían, el punto de rocío es una medida más directa de la 

efectividad de deshidratación que el contenido de agua abso

luto. 

Ya que la presi6n de vapor del agua en soluciones de 

deshidrataci6n (por ejemplo, tri, di y etilenglicol) v~ría 

normalmente con la temperatura de la misma manera que la pr~ 

si6n de vapor del agua pura, la efectividad de una solución 

dada, puede evaluarse en términos de la diferencia entre el 

punto de rocío del gas deshidratado y la temperatura de ro

cío antes del proceso de deshidratación; es decir, en térmi

nos de disminución del contenido de agua en el gas después 

de ser deshidratado. 
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5.1.2 Formación 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 formaci6n de hidratos en las 

líneas de transmisión del mismo. Ya que, uno de los proble

mas que presenta la formaci6n de hidratos en el flujo del 

gas es la posibilidad de taponar completamente válvulas y lf 

neas de tubería, obstruyendo el flujo de las mismas (fig. 

5-9) .. Otro problema similar es el taponamiento temporal de 

una línea o válvula con una presi6n elevada, ejercida sobre 

el taponamiento. Si el hidrato s6lidos se elimina por causa 

de esta presi6n ejercida, la tubería corre el riesgo de rom

perse, especialmente ~n lds or.i.c.ias. Por Lanto, la fu.c111cti.:.Í.ÚH 

de hidratos es un problema indeseable que debe evitarse tan

to como sea posible. 

Un hidrato es un sólido de estructura diferente a la 

del hielo, el cual es un s6lido cristalino. Un hidrato es 

una .f"Drma de un compuesto qt!ímico llamado clatrato (término 

usado para denotar compuestos que pueden existir en forma es 

table sin ser en realidad una verdadera combinaci6n química 

de las moléculas involucradas); es decir, es un enrejado de 

agua con una serie de espacios abiertos entre los intersti

cios. El hidrato puede perma.necer como sólido estable, s6lo 

si estos espacios se llenan con moléculas de gas tales como 

l 
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metano, etano, H2s, co2 y mol~culas de tamaño semejante. 

Los hidratos tienden a formar interfases agua-gas con 

la mayoría de las moléculas que se encuentran en solución en 

la fase del agua. En consecuencia, el tt2s y el co2 aceleran 

la formación de hidratos, ya que son más solubles en el agua 

que los hidrocarburos. De aquí la importancia que represen

ta el tratar el gas natural amargo por procesos, cuyo objet! 

vo se enfoca precisamente en la eliminaci6n del H2s y el co2 
para proporcionar un gas dulce. 

Una vez que se ha establecido lo que es un hidrato y 

la problemática que representa su formaci6n en las líneas de 

transmisión del gas natural, es importante conocer las condi 

cienes (presi6n y temperatura) a las cuales se formará dicho 

compuesto indeseable, lo que implica establecer procedimien

tos de cálculo para obtener esas condiciones y de esta forma 

establecer los rangos de operaci6n para el manejo del gas na 

tural. 

Como primera aproximaci6n, existen gráficas en donde 

se presentan datos que pueden utilizarse para estimar las 

condiciones a las cuales se formarán los hidratos. Por eje~ 

plo, la figura 5-10 muestra la presi6n a la cual se formará 

el hidrato, conociendo la temperatura y la densidad relativa 

del gas. 

En el caso de las figuras 5-11 a 5-15 se observa la 

expansi6n a la cual un gas natural puede someterse sin form~ 

ci6n de hidratos, dependiendo de la densidad relativa del 

gas y de la temperatura. 

¡ 



140 

Por otra parte, un método para predecir las condicio-

nes de formación de un hidrato utiliza las constantes de 

equilibrio vapor-sólido. Este método se basa en las condi-

cienes a las cuales los gases desprendidos durante la deseo~ 

posición de los hidratos del gas natural aumentan su densi

dad y por lo tanto se asemejan a soluciones s6lidas. 

Estas constantes de equilibrio vapor-sólido, determi-

nadas empíricamente se definen de la siguiente manera: 

5.1-6 

donde: 

y fracción mol del hidrocarburo en el gas en base 

seca 

xs fracción mol del hidrocarburo en el sólido en ba 

se seca 

Las constantes de equilibrio vapor-sólido 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 constantes 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 formaci6n de hidratos con gases más ligeros. Por otro la 

do, las constantes de los hidrocarburos más pesados que el 

n-butano se consideran infinitas, debido a que sus moléculas 

1 
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son demasiado grandes para fo~mar hidratos. 

También se considera en las gráficas que las constan-

tes de equilibrio son funci6n de la temperatura y presión 

únicamente. 

Una vez definidas las constantes de equilibrio y las 

consideraciones que de ellas se hacen, resta únicamente pro-

poner el método en el cual se utilizan para encontrar las 

condiciones de formaci6n del hidrato, que a continuación se 

expone. 

• Método para calcular la~ión de 
formación del hidrato 

l. Obtener la fracción mol en el gas de cada uno de los com 

ponentes. 

2. A una temperatura dada, suponer una presión. 

3. Con las condiciones del punto anterior, se encuentran 

las constantes de equilibrio para cada uno de los campo-

nentes del gas natural. 

4. De acuerdo a la definición de la constante de equilibrio 

calcular xs para cada uno de los componentes en el gas 

natural. 

1 + P(supuesta) = P(formaci6n del hidrato). 

6. Si ~xs ~ 1, r~gresar al punto número 2 . 

. Un caso importante para mencionarse aparte, es la pr~ 

sencia de H2s en el gas, la cual no debe ignorarse en la de-
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terminaci6n de las condiciones de formaci6n 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 H2s en 

el gas. Cuando las concentraciones del gas son mayores o 

igual a 30% mol, los hidratos se formarán a la misma temper~ 

tura que el H2s puro. 

• Método para calcular la temperatura 
de formación del hidrato 

El método anterior es útil para encontrar la presión, 

sin embargo, es tedioso el cálculo, además de disminuir la 

exactitud a presiones por encima de 1000 psia. En consecue~ 

cía, Trekell y Campbell han desarrollado curvas de adición 

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 gráf ic~ de la temperatura de forma-

ción del hidrato contra la presión del sistema a partir de 

la composición del gas. 

Este método muestra, por ejemplo, que el n-butano no 

es igual al etano a concentraciones mayores del 5% mol, mas-

trando que a presiones de 2000 psia el n-butano incrementa 

el punto de formación del hidrato ligeramente y a 3000 psia 

o m~s, disminuye el punto de formación del hidrato ligerame~ 

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

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

l. Usando la carta de predicci6n de 1000 psia (fig. 5-22), 

determinar la temperatura de formaci6n del hidrato suman 

do algebraicamente los desplazamientos de temperatura 

(LiT) • Utilizando el análisis de gas seco, sumar los va-

lores de óT encontrados en las abscisas a la temperatura 

del hidrato de metano dada en la figura. 

2. Corregir la temperatura anterior por el efecto del pent~ 

no e hidrocarburos más pesados por medio de las figuras 

5-29 y 5-30, utilizando el % en mol del pentano e hidro-

carburos más pesados y la ecuaci6n siguiente para obte-

ner el incremento óT. 

(Ye +) 
5 

1 - Ye 
1 

( 100) 

5.1-7 

3. Repetir los dos pasos anteriores para presiones mayores 

de 2000 psia hasta que se alcance la presi6n del punto 

de rocío del hidrocarburo o el límite superior de 10,000 

psia. 

4. Graficar la temperatura calculada vs. presi6n y ajustar 

una curva con los puntos obtenidos. 

Los datos experimentales para el H2S y C02 muestran 

poca influencia en la determinaci6n de la temperatura de foE 

maci6n del hidrato para gases naturalas conteniendo cantida-
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des normales de hidrocarburos; despreciando por consiguiente 

la corrección hecha para los mismos. 

Por último, queda mencionar las condiciones que favo

recen la formación de hidratos. 

Consideraciones primarias: 

a) El gas debe estar por debajo de su punto de rocío 

en presencia de agua. 

b) Baja temperatura. 

c) Presión alta. 

Consideraciones secundarias: 

a) Velocidades del flufdo elevadas. 

b) Pulsaciones de presión. 

e) Cualquier tipo de agitación. 

d) Introducción de un pequeño cristal del hidrato. 

5.1.3 Métodos para prevenir la formación de hidratos 

5.1.3.l METODO POR CALENTAMIENTO 

En algunas situaciones es más barato calentar el flu

jo de gas por encima de la temperatura ambiente con calenta

dores, que utilizar otros métodos para controlar la forma

ción de hidratos. La inversión inicial del equipo de calen

tamiento es menor que la de una unidad de deshidratación, 

siempre que el combustible para operar los calentadores esté 



145 

disponible; este método es relativamente simple y requiere 

poco mantenimiento. 

Una desventaja de los calentadores es gu8 no eliminan 

el vapor de agua, el cual origina la formaci6n de hidratos y 

debe por tanto calentarse repetidamente en cada punto del 

sistema donde es posible la formaci6n de hidratos. Otra des 

ventaja es que en tuberías de gran longitud, la temperatura 

del gas disminuirá, teniendo posible condensaci6n del agua 

la cual deberá eliminarse peri6dicamente. 

Generalmente se utilizan dos tipos de calentadores: 

el calentador de fuego directo, el cual opera por calenta

miento directo a la tubería coa una flama dentro de un inter 

cambiador cerrado. El calentamiento indirecto se lleva a ca 

bo pasando la línea de gas a través de tangues conteniendo 

algan líquido de calentamiento, por ejemplo, agua o aceite; 

este tipo de calentador es el más empleado debido a que es 

más fácil tener en una instalación industrial alguna línea 

apropiada con una temperatura tal, que pueda emplearse para 

calentar la tubería 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 

formaci6n de hidratos, por el abatimiento del punto de cong~ 
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laci6n del agua; actúa de la misma manera que cuando se aña-

de un anticongelante al agua de un radiador de automóvil, p~ 

ra evitar que ésta se congele. Se puede utilizar para este 

fin glicol, metanol, amoniaco y salmucrQ; sin embargo, los 

más utilizados son los dos primeros. 

La inhibición de la formación de hidratos se basa en 

el fenómeno de la disminución del punto de congelación de un 

disolvente por la adición de un soluto. Por consiguiente, 

la temperatura de congelación de una solución depende del 

equilibrio del solvente en la soluci6n con el disolvente só-

lido puro. 

Haciendo la deducci6n de una expresi6n matemática a 

partir de la condición de que el potencial químico del sol

vente en solución µ(T,P,x) se iguala con el potencial qufmi-

co del sólido puro (solvente s6lido) µ (T,P), se llega a la 

siguiente ecuaci6n: 

µ (T,P,x) µ (T, p) -+ ~ 1 R ln X 

To - l\Hfusi6n 
5.1-8 

donde se relaciona la temperatura de congelación de una solu 

ci6n ideal (T) con la temperatura del disolvente puro (T
0

) , 

el calor de fusión del disolvente y la fracci6n molar del di 

solvente en la soluci6n (x). Si la solución está diluida, 

la relaci6n entre la temperatura de congelaci6n y la compos! 

ci6n de una solución puede simplificarse considerablemente a 
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la siguiente ecuaci6n: 

5.1-9 

donde: 

of la disminuci6n de la temperatura de congelaci6n 

Kf constante de la disminuci6n de la temperatura de 

congelaci6n o constante criosc6pica 

m = molalidad del soluto en la soluci6n 

Si w2 gramos de un soluto de peso molecular M2 , se 

disuelve en w gramos de disolvente, la molalidad del soluto 

será m = 1000 w2 /w M2 ; el cual si se substituye en la ecua

ci6n (5.1-9) y se resuelve para w2 , se obtiene: 

5.1-10 

la cual expresa la cantidad de soluto que debe estar presen-

te en una soluci6n para conseguir una disminuci6n en la tem-

peratura de congelaci6n del disolvente ef. 

La secuencia de cálculo para obtener la cantidad de 

metano! o glicol que debe inyectarse es como sigue: 

1. .'Jeterminar la temperatura de formaci6n del hidrato en el 

gas. 

2. Elegir o establecer la mínima temperatura posible en el 

sistema. 

3. Céücular la cantidad de agua líquida presente a l.:t temp§_ 
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ratura establecida en el paso 2, utilizando el punto de 

rocío del agua a esa temperatura y una correlaci6n del 

contenido de agua. 

4. A partir de la ecuaci6n (5.1-10), con Kf = l.86ºK-Kg/g-. 
mol (constante criosc6pica del agua) y Gf igual a la tcm 

peratura del paso 1 menos la temperatura del paso 2, se 

calcula la cantidad de soluto en soluci6n. 

5. 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 presi6n y la tempe-

ratura (del paso 2) se puede obtener el cociente de la 

cantidad de metanol entre el % en peso de metanol en el 

agua liquida (obtenida del paso 4). 

6. La relaci6n total de inyecr::.i6n es igual a la suma de la 

cantidad de metanol encontrada en el paso 4 más la canti 

dad encontrada en el paso 5. 

NOTA: Si se utiliza algún glicol no se necesita corre-

gir por vaporizaci6n, ya qu~ tiene una presi6n de 

vapor demasiado baja. Experimentalmente se ha ob 

servado que las pérdidas de glicol por vaporiza-

ci6n son del orden de 0.025 gal/MMscf, lo cual 

nos da una justificaci6n para la consideraci6n to 

mada inicialmente. 
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• Inyecci6n de glicol 

A temperaturas muy bajas la relaci6n de inyecci6n de

be ser tal, que la mezcla de glicol-agua no se congele. Por 

consiguiente, se deben verificar los cálculos de manera que 

la concentraci6n de glicol esté dentro de los límites si-

guientes: 

Ternper~ % peso de glicol en la solución 
tura ( ºF) EG DEG TEG 

-10 ·rn-93 48-91 49-92 

-20 45-91 52-88 53-90 

-30 ·49-88 56-85 57-88 

-40 53-84 60-86 

-so 56-81 

-------------·-------

El glicol debe inyectarse en el punto donde el gas ha 

medo alcance las condiciones necesarias para la formación de 

hidratos. Haciendo esta inyecci6n en flujos de gas turbule~ 

tos, debido a que como se vapor iza muy poco, se mezcl.a poca 

cantidad de glicol con el gas pudiendo no funcionar efectiva 

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 líquidos. La soluci6n glicol-

agua e hidrocarburos líquidos emulsificarán cuando se agiten 

o cuando se vacíen de una presión mayor a una presión menor. 
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Sin embargo, debe tenerse mucho cuidado en el diseño del se-

parador, para permitir la recuperaci6n completa del glicol 

para regenerarse y recircularse. 

Por último, el regenerador en el sistema de inyecci6n 

de glicol debe operar para producir una soluci6n de glicol 

regenerado que tenga un punto de congelamiento por debajo de 

la temperatura mínima a la que opere el sistema. Para esto 

pueden consultarse gráficas corno la figura 5-32 que muestra 

los puntos de congelamiento de soluciones agua-glicol a va-

rías concentraciones. 

• Inyecci6n de metanol 

El metanol se utiliza también para prevenir la forma-

ci6n de hidratos¡ puede inyectarse continua o intermitente-

mente en el sistema de recolección del gas natural o líneas 

de transmisión. En operaciones de las plantas procesadoras 

de gas natural, se usa por lo general la inyección intermi-

tente de metanol, donde la acurnulaci6n de hidratos es lenta. 

Actualmente la inyección continua de rnetanol se ha 

utilizado en gran escala para eliminar los regeneradores y 

simplificar las operaciones en sitios lejanos como lo son 

las instalaciones costa afuera. 

Harrunerschmidt 7 encontr6 una ecuaci6n, la cual expresa 

la •í~ima relaci6n de inyecci6n de metanol y la que puede 
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servir a la vez como contraste con el m~todo expuesto ini-

cialmente. La ecuaci6n es la siguiente: 

d 2335 w 5.1-11 100 M - M W 

donde: 

d descenso del punto de formaci6n del hidrato ºF 

M peso molecular del metanol inyectado 

W % en peso del metanol en la fase líquida 

Por último, debe tenerse en cuenta que el metanol pu~ 

de causar problemas en las subsecuentes plantas procesadoras; 

por lo que ed 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 prime~os líquidos usados 

para secar gas combustible y en 1929 Tupholme diseñ6 una 

planta utilizada para el gas de la ciudad. Las soluciones 

del cloruro de calcio fueron el primer líquido usado para 

gas natural a principios de los años 1930. El DEG (dietile~ 

glicol) se us6 por primera vez en el otoño de 1936, siendo 

probada su efectividad junto con soluciones parecidas como 

el TEG (trietilenglicol) en septiembre de 1957; a partir de 

esta fecha, se estim6 que había al menos 5000 plantas de des 
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hidrataci6n de gas natural e~ Canadá y Estados Unidos. 

En 1966, el TEG lleg6 a ser la soluci6n industrial 

estándar para la deshidrataci6n 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 más baratos que el DEG, TEG y T4EG 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 

deshidrataci6n del gas natural. 

Cabe mencionar que el ácido sulfúrico es un excelente 

agente desecante, pero debido a su extrema corrosividad, su 

uso se limita a aplicaciones especiales y que muchos líqvi

dos poseen propiedades desecantes, incluyendo soluciones de 

hidr6xido de sodio o calcio y haluros de metales; sin embar

go, estos materiales no son usados a escala industrial toda

vía. 

Los datos de las propiedades físicas de 19s diferen

tes glicoles se dan en la tabla 5-1. Asimismo, se presenta 

una tabla en la cual se mencionan las ventajas y desventajas 

para algunos de los líquidos empleados para la deshidrata

ci6n del gas natural por absorci6n (tabla 5-2) . 
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• Descripción del proceso 

La mayoría de las unidades de deshidratación que uti

lizan absorción, emplean TEG debido a que posee mejores ca

racterísticas, aunque existen unidades empleando alye'.in otro 

glicol. De cualquier forma, el proceso utilizado para deshi 

dratar un gas natural es el mismo, sea cual fuere el desecan 

te líquido utilizado, el cual se describe a continuación, t~ 

niendo como base el proceso mostrado en la figura 5-33, el 

cual incluye regeneración al vacío, ya que es típico de una 

gran instalación donde se requiere máxima deshidratación. 

El gas húmedo (conteniendo agua) entra a un lavador, 

donde se eliminan grandes cantidades de agua, hidrocarburos 

o agua salada, las cuales, de no ser eliminadas, provocan 

pérdidas excesivas de glicol, reduciendo la eficiencia e in-

creméntando el mantenimiento. Después entra a una columna 

de absorfi6n en donde se pone en contacto el gas con una so

luci6n de glicol conteniendo de 1 a 5% en peso de agua (gli

col pobre} a contracorriente. El agua que es absorbida, di

luye el ~licol y por tanto la solución diluida (glicol rico) 

debe reconcentrarse antes de volverse a usar en el absorbe-

dor. El glicol rico pasa a un intercambiador glic-ol pobre-

glicol rico, donde se calienta para entrar posteriormente a 

un'tanque fash en donde se eliminan los hidrocarburos que P.!:! 

do haber absorbido la soluci6n. A continuación, la corriente 



154 

de glicol rico pasa a Lravés ~e un filtro cuya función es 

eliminar la suciedad, herrumbre y materiales de reacci6n; 

debe instalarse con una corriente de desvío (by-pass) para 

facilitar su reemplazo. 

En seguida el glicol rico se reconcentra por destila

ci6n en el regenerador, el cual puede ser calentado directa 

o indirectamente. Dado que existe una gran diferencia de 

puntos de ebullici6n entre el agua y el glicol utilizado, 

puede emplearde una columna relativamente corta. Por otro 

lado, debe alimentarse agua de reflujo en el domo de la co

lumna para llevar a cabo la rectificaci6n de los vapores y 

minimizar al mismo tiempo las pérdidas de glicol. En este 

diagrama de flujo, el vapor que abandona la columna debe con 

densarse casi en su totalidad para minimizar la carga en la 

bomba de vacío y una porci6n de este condensado se retorna a 

la columna como reflujo. Cabe señalar que con regeneradores 

a presi6n atmosférica, es común condensar s6lo 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 que impulsa el 

glicol a través de un intercambiador glicol pobre-glicol ri

co (donde se enfría) para alimentarlo al dorr,o del absorbedor. 

El grado de deshidrataci6n que puede obtenerse con 

una soluci6n de glicol es depend.iente pr.:í.mere.mnnte del agua 
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que es eliminada de la soluci6n en el regenerador. Para re-

ducir el contenido de agua de las soluciones a un valor sin 

utilizar temperaturas excesivamente elevadas, es corndn 11tili 

zar regeneraci6n al vacío como se mostr6 en la descripción 

del proceso. Una segunda alternativa es emplear un vapor de 

desorci6n inerte junto con el calor para regenerar la solu

ción. El mismo gas natural desorbido se ha empleado para 

plantas de deshidratación. 

En las unidades de gas natural se aumenta una columna 

de desorci6n de gas después del rehervidor. El rehervidor 

se opera para producir aproximadamente 99% de TEG. Esta so

lución se alimenta a la columna donde se pone en contacto a 

contracorriente con el gas de desorci6n inerte seco para lo

grar una concentraci6n del 99.9% d~ TEG. Existen gráficas 

como la figura 5-4 que permiten estimar la cantidad de gas 

de desorci6n requerido para obtener una concentraci6n dada 

de TEG regenerado. 

• Velocidad de circulaci6n del glicol 

La velocidad de circulación del glicol dentro del ab

sorbedor varía de 2 a 5 gal de glicol/lb de agua a ser elim! 

nada. Sin embargo, la cantidad de glicol a circularse depe~ 

de de la concentraci6n de la solución de glicol pobre y el 

número de platos en el absorbedor. Para esto existen gráfi

cas como las figuras 5-35, 5-36 y 5-37 que indican el efe6to 
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de la velocidad de circulación del glicol sobre la depresión 

en el punto de rocfo a diferente ndmero de platos. Puede ob 

servarse que el efecto que causa la velocidad de circulación 

sobre la depresión en el punto de rocío disminuye después de 

cierto punto. Esto es importante desde el punto de vista 

econ6mico dG la unidad de glicol, ya que es proporcional a 

la velocidad de circulación del glicol; la mayoría de las 

unidades est~ndar utilizan una velocidad de circulación 

igual a la mencionada anteriormente. 

• Problemas de operación 

Los principales problemas de operación presentados d~ 

rante la ~eshidrataci6n del gas natural son los siguientes: 

a) Espuma. Este problema posiblemente es el más co

mGn. El glicol tiende a espumarse en virtud de su viscosi

dad, esta tendencia es incrementada por los hidrocarburos 

(particularmente los aromáticos), la presencia de pequeñas 

partículas s6lidas y contaminantes. Las pérdidas por espuma 

pueden minimizarse por eliminadores de niebla; en la mayoría 

de los casos se colocan dos en serie y en algunos casos un 

tercero representa alguna ventaja. Por otro lado, el lodo 

de perforación, corrosión de subproductos, productos de de

gradaci6n del glicol facilitan la formación de una espuma es 

table y en consecuencia se recomienda el uso de filtros. 

Por último, en casos extremos se requiere de un inhi-
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bidor de espuma como lo es el trioctilfosfato, el cual se 

añade al glicol para mantener una concentraci6n de 500 ppm. 

Sin embargo, debe tenerse prccauci6n, dado que un exceso de 

inhibidor puede llegar a ayudar a la formaci6n de espuma. 

b) Corrosi6n. Los glicoles reaccionan con compues

tos de azufre para formar productos indeseables de degrada

ci6n, pudiéndose controlar con una buena filtraci6n y recu

peraci6n del glicol. Otra medida que ayuda para la preven

ci6n de corrosi6n es mantener el pH de la soluci6n de glicol 

entre 6 y 9 por medio de materiales apropiados como bases 

químicas. También pueden agregarse inhibidores de corrosi6n, 

los cuales cubren las superficies del material evitando así 

la corrosi6n. 

c) Separaci611 inadecuada antes del absorbedor, No 

se puede llevar a cabo una deshidrataci6n eficiente si no se 

coloca un separador efectivo para el gas de entrada, ya que 

en caso de existir agua salada en el flujo provocará que se 

adhie~a en diferentes partes de los equipos. Por tanto, un 

separador efectivo debe eliminar entre otros, lodo de perfo

raci6n, inhibidores de corrosi6n, suciedad de la tubería, s6 

lidos, etc. 

d) Enfriamiento inadecuado del glicol pobre. El gl:!:_ 

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-

si6n. 

5.1.3.4 ADSORCION POR DESECANTES SOLIDOS 
ACTIVADOS 

Las unidades de adsorción 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 

orgánicos y otrns impurezas en fase vapor. 

En la adsorci6n, los materiales se concentran en la 

superficie de un sólido como resultado de las fuerzas exis-

ten tes en la misma superficie. Dado que lcL cantidad de mat~ 

rial adsorbido está relacionado directamente con el área su-

perficial disponible para la adsorción, los adsorbentes co-

merciales son generalmente materiales preparados para poseer 

una gran área superficial por unidad de peso (ft2 /lb). Las 

partículas adsorbentes para el tratamiento del gas pueden 

ser de formas irregulares o formas definidas como tabletas o 

esferas. Estas partículas tienen la capa•:idad de concentrar 

selectivamente las impurezas del gas en su superficie, mien-

tras que el gas purificado pasa a través del lecho. 
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La naturaleza de las fuerzas que mantienen ciertas m~ 

léculas en la superficie sólida no se entiende todavía per

fectamente y por lo tanto se han propuesto numerosas teorías 

para explicar el fen6meno. La teoría más familiar es la des 

crita por Langmuir, quien propone que las fuerzas actuando 

en la adsorción son similares en naturaleza a las involucra

das en una reacci6n química. 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 perman~ 

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

Cuando se inicia la adsorción existe un gran n11mero 

de sitios activos y el número de moléculas que se adhiere ex 

cede el número de moléculas que abandonan la superficie. Y 

conforme la superficie se cubre, la probabilidad de una mol! 

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 l~ s~perficie, lo cual representa la condición de equil! 

brio. 

De acuerdo con la teoría de Langmuir, el material ad

sorbido se mantiene sobre la superficie formando una única 

capa, aunque se reconoce que estas mvléculas adsorbidas pue

den tener campos de fuerzas cambiando de tal manera que pue-
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dan atraer m~s moléculas para. formar una segunda y tercera 

capa. El mecanismo de adsorci6n 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 presi6n 

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 líquida o demasiado fuertes como para que el mate

rial adsorbido no pueda eliminarse sin llevar a cabo un cam

bio químico. Aparentemente las fuerzas débiles o de Van Der 

Waals son las responsables de la mayor parte del fen6meno de 

adsorci6n, lo cual explica poK qué en general los compuestos 

que poseen una presi6n de vapor baja se adsorben en mayor 

cantidad que los gases relativamente no condensables. 

El tipo químico de adsorci6n denominado también qui

misorci6n, es de menor importancia en los procesos de adsor

ci6n industrial. Siendo un ejemplo de quimisorci6n, la ad

sorci6n de oxígeno sobre el carb6n a temperaturas por enci

ma de OºC. y cuando _se intenta desorber el oxígeno por el~ 

vaci6n de la temperatura, se iibera en fonIB de 6xido de car 

b6n. 
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·cuando un componente en fase vapor se concentra sobre 

el sólido por adherencia ~n su superficie, aunque la superfl 

cie consista en el interior de microporos, el fenómeno se de 

nomina adsorción. De otra forma, cuando ocurre penetraci6n 

en la estructura sólida o semisólida y produce una solución 

sólida, el fenómeno de denomina absorción. 

Aunque la adsorción puede practicarse con varias com-. 
posiciones de sólidos, la gran mayoría de adsorbentes de de~ 

hidratación se basan en alguna forma de silica, alúmina (in-

cluyendo bauxita) o ciertos silicatos (los llamados tamices 

moleculares). 

El gas debe pasarse a través de un lecho de material 

adsorbe~te a una velocidad constante, con caída de présión y 

otros requerimientos y bajo condiciones que permitan la 

transferencia del material requerido. 

El lecho llegará a estar cargado con la impureza y se 

deberá descargar para eliminarse, reutilizarse o regenerarse 

en el mismo lugar. Se utiliza calor o un vapor de desorci6n 

cuando la regeneraci6n se lleva a cabo en el mismo lugar. 

La mayoría de las operaciones de adsorción utilizan 

lechos fijos; sin embargo, también se han desarrollado proc~ 

sos en donde se utilizan lechos fluidizados o movibles, los 

cuales son de interés para plantas operando a baja presión y 
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gran capacidad. Otra innova~i6n a los procesos es el uso de 

la reducci6n en la presi6n del sistema para eliminar el mat~ 

rial adsorbido del lecho durante el ciclo de regeneraci6n. 

Este proceso, llamado adsorci6n con cambio de presi6n, se 

aplica solamente a operaciones en donde la adsorci6n se lle

va a cabo a altas presiones. 

Por otra parte, existe un gran número de'rnateriales 

s6lidos que eliminan el vapor de agua del gas; algunos lo h~ 

cen por reacci6n química, otros por la formaci6n de compues

tos hidratados y un tercer grupo por adsorci6n como se des

cribi6 anteriormente, el cual es de gran importancia para 

procesos comerciales de deshidrataci6n de gas. Los adsorben 

tes comunmente usados para la deshidrataci6n son: 

a) Sílica gel 

b) Greínulos de s.!lica 

c) Alúmina activada 

d) Esferas: de gel aluminio 

e) Bauxita activada 

f) Tamices moleculares 

Las propiedades físicas importantes para cada uno de 

los desecantes típicos se enlistan en la tabla 5-3 y en la 

figura 5-38 se presentan datos de la capacidad de adsorci6n 

de agua en el equilibrio para diferentes adsorbentes sólidos 
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en funci6n de su humedad relativa. A continuaci6n se dan al 

gunos puntos de interés qve se deben conocer de cada tipo de 

adsorbente; para de esta manera tener un panorama de las li

mitaciones y beneficios que proporcionan. 

a) Sílica gel 

La sílica gel está disponible comercialmente como ma

terial en polvo o granular de varios rangos de tamaño. Las 

partículas individuales tienen una apariencia vidriosa pare

cida al cuarzo triturado. El material puede presentarse por 

la f6rmula Si02 ·nII20; se produce por la reacción que se lle

va a cabo con silicato de sodio y ácido sulfdrico, coagul.an

do la mezcla en hidrogel, lavando esta mezcla para eliminar 

el sulfato de sodio y secando el hidrogel para producir el 

adsorbente comercial. El producto final es altamente poro

so, con poros de diámetro promedio de 4 x 10-7 cm. 

Un análisis químico en base seca de la sílica-gel co

mercial puede observarse en la tabla 5-4. La presi6n par

cial de equilibrio del vapor de agua sobre sílica-gel conte

niendo varias concentraciones de agua adsorbida se muestra 

en la figura 5-39. Esta figura está basada en los datos re

portados de Taylor-Hubard, extrapolados para cubrir el rango 

faltante por medio de la relaci6n de Freundlich: 

5.1-12 
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W concentraci6n del agua en la sflica-gel 

C concentraci6n o presi6n 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 1750ºF por 30 minutos, 

pero no puede eliminarse a temperaturas convencionales de 

regeneraci6n. 

b) Esferas en base sílica (Mobil Sorbead) 

El mobil sorbead es un material silicoso, s6lido y 

químicamente inerte en forma de esferas uniformes de diáme

tro promedio de 0.14 in. Las partículas son duras y trans

lúcidas, aunque tienen un alto porcentaje de porosidad ínter 

na. La superficie de adsorci6n del mobil sorbead es alrede

dor de 3 millones de ft 2 /lb. Su capacidad de adsorci6n en 

base a una libra de material es esencialmente idéntica a la 

s6lica gel convencional; sin embargo, debido a su mayor pe

so por pie cúbico tiene mayor capacidad por unidad de volu-

roen. 

Debido a su forma esferoiáal y su resistencia mecáni-
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ca, Mobil Sorbead es m~s resistente a la abrasión por agita

ci6n que la sflica-gel convencional. Sin embargo, es susceE 

tible a quebrarse si se pone en contacto con agua lfquida. 

Para evitar su deterioro se recomienda un desecante buffer 

para la porción del lecho cercano a la entrada del gas; éste 

puede ser cualquier desecante sólido que no sea susceptible 

al agua lfquida. 

c) AlGmina activada 

La alúmina activada es esencialmente una forma de óxi 

do de aluminio amorfa, porosa y parcialmente hidratada cent~ 

niendo pequeñas cantidades de otros materiales. Un an~lisis 

tfpico de la alGmina activada se presenta en la tabla 5-5. 

Las partículas de alfunina activada tienen una densidad glo

bal de 52 lb/ft3 . Y se sabe adem~s que el volumen ocupado 

por los poros en una partfcula de alGmina es cerca del 51%, 

lo cual indica el grado de porosidad. 

d) Esferas de gel-alGmina (alGmina activada 
ALCOA H-151) 

Este material fue desarrollado por Altuninium Company 

of America para obtener un material con mayor capacidad de 

adsorción. La fabricación de alúmina tipo gel involucra el 

mezclado de una soluci6n de aluminato de sodio con una solu-

ci6n de bicarbonato de sodio y acompañada por filtraci6n, l~ 

vado, secado y activación de la masa gelatinosa. La versión 
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original del nuevo material fue tener una mayor capacidad de 

adsorción para el agua comparada con la alúmina activada; 

sin embargo, no resultó en forma granular debido a la ruptu

ra de sus partículas y para enfrentar, a la vez de perfecci~ 

nar, la apariencia y funcionamiento del producto se desarro-

116 un método para formar esferas de alúmina tipo gel, el 

cual se ofrece actualmente en esferas de di~m0tro 1/4 y 1/8 

in. Los datos de capacidad de adsorci6n de agua para la alú 

mina activada H-151 se presentan en la figura 5-38, junto 

con datos de otros adsorbentes. como puede verse, la capac! 

dad de equilibrio de la alúmina tipo gel es intermedia ~ntre 

la alúmina activada y la sílica-gel. 

e) Bauxita activada 

La bauxita activada usada para la deshidratación se 

presenta generalmente como gr~nulos duros de color café-roj! 

zo. Este material se hace por calentamiento bajo condicio

nes controladas de la bauxita natural para vaporizar el agua 

de la alúmina hidratada, ya que el principal componente del 

mineral de bauxita es el trihidrato de aluminio. Después de 

la activaci6n, la bauxita activada típica (Florite) tiene la 

composici6n dada en la tabla 5-6. La principal ventaja de 

la bauxita activada es su bajo costo compaLado con los dese

cantes sintéticos; tiene adem~s la ventaja de resistir la 

ruptura en presencia de agua líquida y a pesar de su bajo 
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costo es capaz de producir puntos de rocío extremadamente b~ 

jos. Su principal desventaja es su ~enor capacidad de adsor 

ci6n de agua que los otros desecantes. 

f) Tamices moleculares 

Aunque los adsorbentes de tamices moleculares se cono 

cen desde hace varios años, este tipo de material no llegó a 

ser de importancia comercial hasta la introducción 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 

pequeñas moléculas y excluir otras de mayor tamaño, de mane

ra que puede llevarse a cabo la separación basada en la dif~ 

rencia de tamaño a nivel molecular. Poseen una propiedad 

adicional, que es la relativa alta capacidad de adsorción a 

bajas concentraciones de material a ser adsorbido y tienen 

además una gran afinidad por compuestos de tipo polar. Los 

tamices moleculares comerciales son aluminosilicatos crista

linos de calcio, sodio y pot~sio, los cuales se activan por 

calentamiento. Los cristales tienen una estructurd ~úbica 

que no se deforma por el calor, de manera que la activación 

proporciona una red geométrica de cavidades conectadas me

diante poros. Los poros son de dimensiones moleculares, en 

el rango de 12 a 50 billonésimas de una pulgada de diámetro 

y es lo que causa la acción de tamizado de estos materiales. 
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Las propiedades de cinco tipos de tamices moleculares 

ofrecidos por la Union Carbide Coip?ration se enlistas en la 

tabla 5-7. Todos estos tamices son excelentes desecantes 

para gas; sin embargo, como se indica en la tabla, bajo cieE 

tas condiciones específicas se prefieren ciertos tipos de t~ 

mices por sus propiedades especiales. Por ejemplo, los ti

pos AW-300 y AW-500 se utilizan para deshidrataci6n, requi

riendo resistencia a componentes ácidos contenidos en el 

fluido a tratarse. 

Una de las principales aplicaciones de los tamices m2 

leculares es el secado del gas natural antes del procesamie~ 

to criogénico, donde se requieren bajos puntos de rocío; tam 

bién se utiliza para la extracci6n criogénica de helio y la 

recuperaci6n de etano a partir del gas natural. 

Aunque los tamices moleculares son más 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 selecci~ 

nadas 
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Pueden utilizarse para secado adiabático 

Proporcionan puntos de rocío extremadamente bajos 

No son dañados por el agua líquida 

La capacidad de adsorci6n de agua en el equilibrio a 

25°C del tamiz mol~cular tipo SA se presenta en la figura 

5-38 junto con las curvas d8 otros adsorbentes. El efecto 

de la temperatura en la capacidad de adsorci6n en el equili

brio del tamiz molecular tipo 5A, alúmina activada y sílica 

gel pueden observarse en la figura 5-40 para una presión PªE 

cial del agua de 10 mm. Estos datos muestran, por ejemplo, 

que a 200°F el tamiz molecular posee una capacidad de adsor

ci6n de agua de 15% en peso, mientras que los otros adsorbe~ 

tes presentan una capacidad despreciable a esa temperatura. 

La extremada eficiencia de secado del tamiz molecular 

los hace útiles en lechos adaptados en conjunto con desecan

tes de sflica gel o alúmina. En este tipo de instalación, 

un lecho se coloca por debajo del adsorbente convencional 

para eliminar las últimas trazas de humedad del flujo de gas; 

dejando que el primer lecho adsorba la mayor cantidad de hu

medad, produciendo de esta manera menores puntos de rocío 

del gas. 

• Proceso de deshidratación con desecante s6lido 

En su forma más si~ple, una planta para eliminar el 
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vapor de agua de gases por aqsorci6n 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

tación. La regeneración se completa, pasando gas caliente a 

través del lecho. Cuando el primer lecho se gasta, el segu!!_ 

do completamente regenerado lleva a cabo la deshidrataci6n 

cambiando el flujo principal de gas húmedo mediante un siste 

ma de válvulas apropiado. El ciclo completo se repite peri~ 

dicamente de manera que el proceso es en efecto continuo en 

referencia a la deshidrataci6n del gas. 

Un diagrama de flujo típico para una planta d~ deshi

dra tac i6n de gas natural a elevada presi6n se muestra en la 

figura 5-41. La operaci6n básica de la unidad de deshidrat~ 

ci6n con adsorbente s6lido es la torre que se encuentra en 

servicio durante el ciclo de operación. 

El gas húmedo 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 adsorci6n; inmediatamente al entrar 

a la torre el vapor de agua se adsorbe primero 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 sec~ 

do adicional. Conforme esta capa de adsorbente se va satu

rando con Vc?.por de agua a las condiciones d,el gas alimenta-
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do, la zona de adsorción avanza hacia abajo. Cuando esta on 

da de adsorción llega a la salida, el contenido de agua del 

gas producto se incrementa rápidamente, significando que se 

ha alcanzado el llamado "break-point" para tales condiciones 

de operación. 

La adsorción del agua trae en consecuencia la genera

ción de calor en la zona de adsorción activa. Este calor se 

libera dentro de las partículas adsorbentes, como resultado 

de la condensaci6n del agua y del mojado del adsorbente. Si 

no existe un serpentín de enfriamiento en el lecho, el calor 

se transfiere al flujo de gas en la zona de adsorci6n activa. 

Al abandonar esta zona, el gas caliente se encuentra con el 

adsorbente frío y por lo tanto se lleva a cabo la transferen 

cia de calor en sentido inverso, lo que ocasiona el calenta

miento del lecho por debajo de la zona de adsorción y el fl~ 

jo de gas es re-enfriado, emergiendo a la vez del lecho lig~ 

ramente más caliente que a la entrada. La onda de alta tem

peratura registrada en el lecho avanza conforme avanza la on 

da de adsorción, de manera que la te~peratura del gas de sa

lida comienza a elevarse antes de que ocurra el "break point" 

de deshidratación. 

Por otro lado, el calor generado en adsorbedores adi~ 

báticos no solamente incrementa la temperat11ra del lecho y 

del gas sino que también disminuye la capacidad de operaci6n 
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como resultado del efecto de ~a temperatura sobre el equili

brio. Cuando se colocan serpenti .. es de enfriamiento dentro 

del lecho adsorbente para eliminar el calor generado, se ob

tiene una operaci6n isotérmica, con un incremento en la cap~ 

cidad; sin embargo, el costo de este tipo de construcci6n ra 

ra vez se justifica, siendo más práctico disefiar un lecho 

de grandes di1nensiones y operaciones adiabáticas. 

Por filtimo, el incremento en la velocidad del gas dis 

minuye la capacidad del lecho desecante; pero si éste se ha

ce más profundo para compensar la velocidad del gas, puede 

incrementarse la capacidad. 

Una vez que se alcanza el "break-point", se finaliza 

con la etapa de deshidrataci6n y la torre queda lista para 

llevar a cabo su etapa de regeneraci6n. 

La regeneraci6n (o activaci6n) de los desecantes se 

basa en el hecho de que las capacidaaes de todos ellos dis

minuyen con el incremento de la temperatura. Usualmente se 

emplea un gas de desorci6n para arrastrar el vapor de agua 

liberada del lecho y para reducir la presi6n parcial del v~ 

por de agua en el gas al mínimo posible durante la regener~ 

ci6n. En el arreglo mostrado, el gas de regeneraci6~ se tQ 

rna del flujo de gas húmedo antes de una válvula reductora 

de presi6n para permitir su flujo a través del calentador, 



173 

la torre, el enfriador y el separador para regresarlo dentro 

del flujo de gas húmedo del cual fue extraído. En el calen

tador se eleva la temperatura del gas de desorción a 450ºF 

por medio de vapor; a esta temperatura, el agua está comple

tamente en estado gaseoso y posee energía suficiente para s~ 

ministrar el calor latente de vaporización del agua adsorbi

da y elevar la temperatura del lecho mismo. La dirección de 

flujo del gas de regeneración es en sentido inverso al del 

gas húmedo de manera que el gas de regeneración entra por la 

parte inferior del lecho. La regeneración termina cuando la 

temperatura del gas de salida aumenta hasta cerca de la tem

peratura del gas de entrada lo cual hace que el vapor alimen 

~ado al calentador se corte y el flujo de gas frío de regen~ 

ración extraido de !a corriente principal se utilice ahora 

para enfriar el lecho regenerado; en este sentido, la direc

ci6n del flujo del gas es descendente para que cualquier ca~ 

tidad de agca depositada por el gas de enfriamiento quede r~ 

tenida en la parte superior del lecho para evitar que el gas 

producto pueda arrastrarla. El gas de regeneración 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 extraída a la corriente principal del gas húmedo. 
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En la tabla 5-8 se obse~va la posici6n de las válvu

las cuando se lleva a cabo la parte del proceso de regenera

ción del lecho y enfriamiento del mismo, para aclarar lo ex

plicado anteriormente. 

Por último, cabe señalar que debe permitirse el tiem

po suficiente para que se complete la regeneraci6n y enfria

miento de una torre, mientras la otra se encuentra en servi

cio; sin embargo, el requerimiento de tiempo para dicha reg~ 

neraci6n puede variarse mediante el ajuste en la cantidad y 

temperatura del flujo de gas de regeneración. En general, 

el ciclo de regeneraci6~ se establece en base a los esquemas 

laborales de operaci6n, resultando de 8, 12, 16 y 24 horas. 

Por otra parte, debe tenerse en cuenta que la vida 

efectiva de los desecantes var!a de acuerdo a su uso. Bajo 

condiciones de operaci6n cuidadosas, puede durar hasta cua

tro años, pero los inhibidores de corrosi6n, glicoles, acei

tes de lubricaci6n y otros contaminantes ocasionan que la vi 

da útil del desecante sea menor. Estos contaminantes se ad

hieren a la superficie del desecante y no puede eliminarse 

durante el ciclo de regeneracidn. El sulfuro de hidr6geno 

puede envenenar los gr~nulos y reducir su efectividad. Ade

más, en presencia de oxígeno, puede este mismo desecante ªE 

tuar como catalizador, oxidando el sulfuro de hidr6geno a 
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azufre elemental el cual se deposita en las partículas; pu-

diendo presentar taponamiento en el condensador debido a gue 

algo de este azufre se vaporiza durante la etapa de regener~ 

ci6n. Por consiguiente, se recomienda utilizar tamices mole 

culares especiales, resistentes al ácido para flujos de gas 

conteniendo altas concentraciones de H2s y co2 . 

Cuando se utiliza bauxita (conteniendo 6xido de fie-

rro) como desecante de un flujo de gas, el cual contiene H2s, 

el 6xido de fierro reacciona con el sulfuro de hidr6geno pa-

ra formar el sulfuro de fierro, cambiando éste las caracte-

rísticas de la bauxita, desactivándola y desintegrándola. 

5.1.3.5 METODO POR DISMINUCION EN EL PUNTO 
DE ROCIO 

En los inicios de la industria petrolera, la produc-

ci6n de pozos se descargaba directamente en tanques, que no 

eran separadores. La separaci6n de gas del petróleo y de 

éste del agua se llevaba a cabo en estos tanques, pero se re 

quería de demasiado tiempo, a la vez que resultaba peligroso, 

ya que se acarreaban grandes cantidades de condensados en 

forma de niebla junto con el gas para descargarlo en la at-

m6sfera 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 separaci6n de los condensados, 
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es llevar a cabo la separaci6n a baja temperatura, la cual 

se utiliza para manejar la producción 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 presi6n a 

trav~s de un estrangulador especial para obtener un enfria-

miento del mismo gas. Posiblemente este método sea el más 

eficiente para manejar gases de alta presi6n con condensados 

en el cabezal, ya que funciona por debajo de la temperatura 

de formaci6n de hidratos. 

El flujo de producci6n abandona el cabezal del pozo y 

pasa a través de un calentador, dependiendo de la temperatu-

ra de la corriente. Si el flujo de producci6n posee suf i-

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 

serpentín (fig. 5-42) localizado en la parte inferior del s~ 

parador y el cual se encuentra sumergido en los condensados 

del gas. El flujo de producción abandona el serpentín y pa

sa a través de un intercambiador de calor gas-gas, don.de se 

enfría ligeramente. Despums pasa a un tanque separador 

(knock-out-drum) de alta presión en donde se elimina el agua 

líquida del flujo y se descarga. 

Una vez que deja el separador anterior, el flujo de 

alta presi6n se dirige a un estrangulador ajustable. Des-
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pu~s de salir del estrangulador se expande dentro del separ~ 

dor de baja temperatura, encima de los condensados del mismo 

gas. La expansi6n causa el efecto de enfriamiento que es ne 

cesario para disminuir la temperatura en la cámara de separ~ 

ci6n. 

El flujo de gas seco sale del separador y fluye hacia 

el intercambiador de calor gas-gas, donde se calienta por el 

flujo de gas de alta presi6n que abandona el serpentín y el 

cual todavía mantiene su temperatura algo elevada. Por 6lti 

mo, el gas seco pasa del intercambiador de calor al sistema 

de tuberías del gas, controlado por una válvula de tres vías, 

la cual responde a la variación de la temperatura del flujo 

de gas de alta presi6n que sale del separador de alta pre

si6n. 

Tanto el condensado como el agua se acumulan en la 

parte inferior del separador y fluyen posteriormente hacia 

un recipiente de baja presión, en donde por un lado se elimi 

na el ~gua por un sistema de control de nivel y por otro se 

separan los condensados, los cuales se envían a alm<H..:t::11d.H1..:...::1-, 

to o estabilizaci6n y los gases se ventean o se envían a un 

sistema de tuberías de baja presión. 

Existe una alternativa del proceso anterior (fig, 

5-4 3) donde se utiliza la inyecci6n de un· inhibidor para la 

formaci6n de hidratos. Esta alternativa sigue el mismo prin 
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cipio de enfriamiento por expansión del gas, excepto en que 

se elimina el serpentín 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 energía calorífica 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, e~ 

te volumen puede reducirse si se utiliza un tanque separador 

antes del sistema de inyecci6n de glicol, pero también debe 

tomarse en cuenta que no en todas las instalaciones puede 

adaptarse este separador. 

5.1.3.6 METODD POR REFRIGERACION-COMPRESION 

Otra manera de lograr la separaci6n de condensados 

del gas natural, es utilizar la refrigeraci6n mecánica, la 

cual tiene como objetivo disminuir la temperatura del gas n~ 

tural a un punto en donde ciertas substancias condensan, me

diante el empleo de un líquido refrigerante. 

En la secci6n de refrigeraci6n de la figura 5-44 se 

muestra el ciclo de refrigeración básico, el cual se emplea 

para compresi6n de vapor en una etapa. Los cuatro componen

tes básicos en el sistema son el compresor, el condensador, 
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la válvula de expansión y el evaporador (o enfriador). 

Conforme el refrigerante líquido fluye a través del 

evaporador, absorbe calor que le cede el fluído que va a en

friarse provocando la vaporización del líquido refrigerante. 

El vapor de baja presi6n 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 licúa. 

En Geguida el refrigerante licuado pasa a una válvUlá de ex

pansión donde se reduce su presi6n y temperatura a las condi 

ciones de operaci6n del evaporador, terminando de esta mane

ra el ciclo de refrigeración. 

Como puede observarse en la figura, el gas natural re 

cibe la inyecci6n de un inhibidor antes de entrar a un inter 

cambiador de calor gas-gas donde se enfría ligeramente, para 

pasar inmediatamente después al enfriador, donde se pone en 

contacto con el líquido refrigerante, causando una disminu

ci6n en su temperatura y provocando por consiguiente la con

densación de agua e hidrocarburos ligeros .. Posteriormepr~. 

el gas pasa a un separador de glicol-condensados-gas; los 

condensados se envían a estabilización u otra etapa de sepa

raci6n y la solución de glicol-agua (glicol rico) pasa a la 

secci6n de regeneraci6n 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 ahí se envía al sistema de tuberías apropiado. 

5.1.4 Comparación de m~todos de deshidratación 

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: 

• Adsorción con desecantes sólidos 

• Absorción por líquidos higroscópicos 

• Compresión y refrigeraci6n 

Los dos primeros métodos tienen aplicación a gran es

cala, mientras que el tercero, debido a la gran cantidad de 

equipo que utiliza, resulta costoso y es por eso que sólo es 

usado en pequeña escala. 

• Adsorción con desecantes s61idos 

Entre las principales ventajas de estos procesos se 

enc~antran: 

af La capacidad de lograr altos grados de deshidrata

ción (puntos de rocío de -75ºC). 

b) La simplificidad en el diseño y operaci6n de las 

unidades. 

c) La relativa ausencia de problemas de corrosión y 
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formac:i6n de espuma. 

Entre los principales inconvenientes, se encuentran: 

a) Alto costo inicial. 

b) Posibilidad de envenenamiento por arrastre de con

densados en el gas a deshidratar, debido a que los 

adsorbentes mencionados, a excepci6n de los tami

ces moleculares, tienden a adsorber los hidrocarbu 

ros pesados, los cuales son difíciles de remover 

durante la regeneración. 

c) La caída de presi6n generalmente es alta comparada 

con los sistemas de absorci6n por líquidos higros

c6picos. 

d) Los requerimientos de energía sun relativamente 

altos y se requiere enfriamiento. 

Asimi~mo, estos desecantes s6lidos pueden ser regene

rados o reactivados en el siti0 donde se utilizan, de manera 

que puedan ser usados para varios ciclos de adsorci6n y rP.g~ 

neraci6n. Para que el flujo de gas sea continuo se requie

ren al menos dos lechos de adsorbente operadas por ciclos 

donde durante un intervalo de tiempo uno de los lechos fun

ciona corno adsorbedor mientras que el otro se encuentra en 

regeneraci6n. Al final del ciclo se invierten las funciones, 

y asf sucesivamente. 
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• Absorci6n por lfguidos higroscópicos 

Los líquidos m~s ampliamente usados para la deshidra

tación del gas natural son los llamados glicolcs; los facto

res s~e han conducido al constante uso de estos son: 

a) Alta higroscopicidad. 

b) Excelente estabilidad a la descomposici6n química 

y térmica. 

c) Bajas presiones de vapor. 

d) Disponibilidad y costo moderado. 

Dentro de estos líquidos, la absorción con dietilen

glicol presenta como ventaja sobre el trietilenglicol un me

nor costo, sin embargo, para efectos de depresi6n del punto 

de rocío, las pérdidas por arrastre y por vaporizaci6n son 

mayores que con el trietilenglicol y se requiere instalar un 

sistema de regeneraci6n con vacío o arrastre con gas inerte 

para lograr la reconcentraci6n necesaria. 

En resumen, de entre todos los procesos vistos, los 

que resultan más atractivos para su empleo como deshidratado 

res del gas natural son: 

a) Los tamices moleculares 

b) La absorci6n con glicoles 

AGn cuando cualquiera de los dos funciona, el último 

de estos ofrece una menor caída de presión, con el consecue~ 
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te ahorro de energía al pasar el gas al sistema de compre

sión, por otro lado, el consumo de energía calorífica del 

proceso es menor y no se requiere ningdn equipo de enfria

miento, sin embargo, existe una desventaja relativa en la 

utilización del proceso de trietilenglicol y consiste en pr~ 

piciar una mayor ~endencia a la corrosión. 

La principal ventaja del proceso con tamices molecula 

res, es el alto grado de deshidratación, lo cual en algunos 

casos se puede considerar innecesario, debide> a que muchas 

veces las condiciones de humedad a las que SEl debe encontrar 

el gas para su envío por gasoducto o por buques-tanque no 

son tan rigurosas. Ahora bien, ¿cuál es el mejor de todos 

estos procesos? Esta es una pregunta que generalmente hará 

aquella persona que est~ interesada en deshidratar un gas 

que pueda ocasionar problemas como los ya contemplados. 

Se puede decir que la respuesta estará dada al consi-

derar los siguientes puntos: 

a) Composición del gas a deshidratar. 

bl Cantidad de agua contenida en el gas. 

c) Porcentaje de agua a eliminar. 

d) Volumen de gas a deshidratar. 

e) Localización 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 materia] o equipo des-

hidratador. 

h) Inversión inicial. 

i) Necesidad de mantenimiento. 

A continuaci6ry se hace un breve análisis de los pun

tos mencionados. 

a) La composición del gas que se va a deshidratar in

dicará qué clase de compuestos se tienen en la mezcla, y de 

acuerdo a lo visto anteriormente, cuáles pueden formar hidra 

tos que obstruyan la tuberfa, o aquellos que puedan formar 

soluciones corrosivas, Un análisis de esta naturaleza pro-

porcionará los datos necesarios para calcular la temperatura 

a la cual deberá estar el gas y qué clase de instrumentaci6n 

y equipo dará las condiciones deseadas. 

b) y c) Es muy importante determinar la cantidad de 

agua contenida en el gas y el porcentaje que se eliminará de 

ésta, debido a que como ya se mencion6 anteriormente, no 

siempre se requerirá la eliminaci6n total del agua; esto se 

entenderá mejor con el siguiente ejemplo: 

Se tiene un gas natural conteniendo un porcentaje de 

agua del 0.3% en mol; debido a su composici6n se puede tran~ 

p~rtar hasta su destino con un contenido máximo de agua del 

0.01% en mol, sin que esto propicie la formación de hidratos, 
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ni de soluci6n corrosivas. 

Una manera de obtener el gas a la composici6n 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 derivaci6n sin deshidratarla, uniéndose posteriormente 

a la corriente deshidratada, obteniéndose así una mezcla con 

un porcentaje de agua igual al requerido para su transporta

ción. 

Este método proporcionará un ahorro tanto en la ener

gía necesaria para hacer pasar i.iüicarnente una parte de la co 

:r:riente de gas, así como también un ahorro en la cantidad de 

agente deshidratador. 

Otro método podría ser la utilizaci6n de un agente 

que proporcione un grado de deshidratación igual al deseado, 

como podría ser un agente desecante s6lido como los ya cita

dos. 

di La cantidad de gas a deshidratar va a ser una par

te muy importante dentro de la elecci6n del método de deshi

drataci6n, debido a que de acuerdo al flujo de gas que se v~ 

ya a manejar se tendrá que elegir aquel proceso que propor

cione el grado de deshidrataci6n deseado, manejando un flujo 

constar1te. 
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e) La localizaci6n 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 

críticas debido a que en una plataforma, que en este caso d~ 

berá ser de compresi6n, el espacio con el que se cuenta es 

limitado, así como lo son también el peso del equipo a utili 

zar y los servicios que se pudieran requerir. 

Es por esto que la ubicaci6n del equipo de deshidrata 

ci6n del gas es un factor que pesará mucho en la elecci6n 

del proceso y aGn cuando el elegido proporcione las condici~ 

nes de deshidratación 6ptimas, la elección la dará 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 rehidrataci6n o de con

densaci6n, en caso de llevar un cierto porcentaje de agua, 
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debido a los cambios de presi6n y temperatura principalmen

te. 

g) La disponibilidad y el costo del material o equipo 

deshidratador pueden ser en algunos casos los puntos que de

terminen la utilizaci6n de un método, debido a que dependerá 

del presupuesto que se tenga para la compra del equipo requ~ 

rido y por otro lado intervendrá el tipo de disponibilidad 

que se tenga en el área donde se le va a utilizar, es decir, 

si se fabrica en el país, o hay que importarlo, si la paten

te del proceso es nacional o también hay que importarla, etc. 

h) La inversi6n inicial junto con las necesidades de 

deshidrataci6n determinarán 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 selección, debí 

do a que dependiendo del tipo de proceso será el espacio re

querido para la limpieza tanto interna como externa del equ~ 

po, cambie de sus partes, periodo de tiempo entre cada lim

pieza, etc. 

5.2 ENDULZAMIENTO DEL GAS NATURAL 

El propósito original en el endulzamiento del gas na-
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tural fue eliminar componentes indeseables, como lo son los 

compuestos de azufre y bióxido de carbono, para obtener un 

gas ~e alta calidad comercial, utiliz~ndolo como combusti

ble. 

Hoy en día la razón de tratar el gas natural por un 

lado, es la alta facilidad de corrosión que presentan el bi~ 

xido de carbono y el sulfuro de hidrógeno, principalmente 

cuando se encuentran en presencia de vapor de agua, atacando 

de esta manera las líneas, accesorios y equipos destinados a 

su manejo. 

Por otro lado, es la necesidad de controlar la emi

sión de bióxido de carbono y sulfuro de hidrógeno a la atmós 

fera, evitando el desorden ecológico y la posible creación 

de una atmósfera altamente tóxica que cada uno origina res

pectivc~ente. 

Y finalmente, como consecuencia del ~unto anterior, 

se hizo 11ecesaria la bGsqueda de diferentes alternativas que 

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 nwtural elementos 

como el azufre, el helio, el etano y el bióxido 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 hidrógeno y bióx! 

do de carbono; sin embargo, no debe pasar desapercibida la 

presencia de sulfuro de carbonilo (COS), disulfuro de carba-

no (CS 2 J, ácido cianhídrico (JICN), mercaptanos (R-SH) y de

m~s compuestos que pueden bajo ciertas condiciones influir 

en la operación del endulzamiento del gas natural. 

5.2.l Procesos por oxidación 

5.2.l.l PROCESOS EN SECO PARA ELIMINAR 
COMPONENTES DE AZUf'RE 

El proceso en seco de oxidaci6n a azufre es un proce-

so selectivo de los compuestos de azufre y otros agentes ox! 

dables y no tienen efecto sobre las impurezas que no sufren 

oxidaci6n a las condiciones de operaci6n. 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. 

Químicamente, la eliminaci6n de compuestos de azufre 

del gas por medio de oxid&ci6n es bastante simple y puede 

simbolizarse por las siguientes rea~ciones: 
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Sin embargo, las velocidades de estas reacciones son 

lentas a temperatura ambiente para utilizarse cnmo proceso 

de desulfurizaci6n prjctico, 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 oxígeno intermedio, que reaccione fácilmente con 

los compuestos de azufre a temperatura ambiente. 

• Proceso de 6xido de fierro 

Este proce¿o es uno de los más 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 purificaci6n 

hGmedo utilizando hidr6xido de calcio como agente activo. 

La primera instalaci6n utiliz6 la forma más simple 

del proceso de caja-seca (dry-box) . En esta forma del proc~ 

so, el sulfuro de hidr6gcno se elimina completamente por la 

reacci6n con el 6xido férrico hidratado, formando el sulfuro 

férrico. La exposici6n de éste con el oxígeno del aire oca

siona la oxidaci6n 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 6xido y 
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llena la mayoría de los intersticios entre las partículas 

del mismo, causando la pérdida de actividad del material de 

purificación y el awnento en la caída de presión en el lecho. 

Dcspu6s se debe eliminar el azufre formado para iniciar el 

ciclo. 

Mjs tarde se determinó que resultaba un proceso mucho 

mé!'.s económico y simple cuando se regeneraba "in situ" por me 

dio de la adición de aire u oxígeno a la corriente de gas an 

tes de iniciar el proceso. Otro método ''in situ" para la re 

generación, consiste en circular un gas que contiene oxígeno, 

después que 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 obtención de mayor cantidad de azufre an

tes de que sea necesaria la eliminaci6n del óxido. 

Los procesos de purif icaci6n por medio de 6xido de 

fierro tienen gran aplicaci6n en el tratamiento de gases, 

cuaudo se requiere eliminaci6n completa del sulfuro de hidr~ 

geno. Otra consideraci6n que favorece el uso de este proce

so es la baja caída de presi6n permisible en el paso de pur! 

ficaci6n. Y finalmente, el gas contiene en algunas ocasio

nes impurezas, las cuales reaccionan irreversiblemente con 

las soluciones utilizadas en los procesos de purificaci6n lí 

guidos, haciendo por tanto esos métodos incosteables. 
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Por otro lado, una vez que se completa la carga, el 

azufre puede recuperarse ya sea quemándolo y utilizándolo 

subsecuentementc como bi6xido de azufre en la fabricaciún 

del ácido sulfúrico o extrayéndolo por medio de un disolven

te selectivo como el disulfuro de carbono, percloroetileno, 

tolueno, etc., y recuperarlo posteriormente por cristaliza

ción o por destilaci6n del disolvente. 

El proceso químico que se verifica en este tipo de 

proceso puede representarse por las siguientes ecuaciones: 

2 Fe 2o3 + 6 H2S 

2 Fe 2s 3 + 3 o2 

2 Fe2s 3 + 6 H2o 

2 Fe 2o3 + 6 S 

+ 6 s 

Estas ecuaciones representan un mecanismo simplifica

do, que dependiendo de las condiciones de operaci6n, pueden 

llevarse a cabo un gran número de reacciones laterales. Las 

variables que influyen en el mecanismo de reacci6n son la 

temperatura, el contenido de agua y el pH del material de P.!:! 

rificaci6n. 

Existen varias formas de 6xido férrico, pero s6lo dos 

son útiles como materiales de purificaci6n, los cuales son: 

Estas dos formas reaccionan 

fácilmente 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 lOOºF en medio alcalino. A temperaturas 

arriba de 120ºP y en medio neutro o ácido, el sulfuro férri

co pierde agua y se obtiene una mezcla de Fes2 y Pe 8s 9 , los 

cuales no pueden reconvertirse a 6xido férrico hidratado, s! 

no que se oxidan lentamente a sulfato ferroso y polisulfuros; 

los que no son Gtiles en la eliminaci6n del H2s. 

Los 6xidos de fierro empleados corno materiales de pu

rificaci6n de gas se clasifican en óxidos no-mezclados y mez 

clados. Los 6xidos no-mezclados consisten esencialmente de 

6xido férrico hidratado puro, conteniendo agua y en algunos 

casos materiales fibrosos existentes en el mineral de fierro 

natural. Los óxidos 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 área 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 que los 6xidos no-mezclad0~. Au~

cionalmente, los óxidos mezclados tienen menor tendencia a 

apelmazarse, permitiendo el libre paso del gas y puede obte

nerse mayor carga final de azufre. 

Descripci6n del proceso. En la figura 5-45 se obser

va un diagrama de flujo básico para los procesos de purific~ 
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ción con óxido de fierro. Actualmente existen varias modifi 

caciones, las cuales pueden dividirse en las siguientes cate 

garfas: 

a) Purificadores de caja convencionales 

b) Purificadores de caja profunda 

c) Torres purificadoras 

d) Procesos continuos 

e) Procesos a presi6n 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 disefio 

de estas instalaciones debe incluir el área adicional necesa 

ria para manejar el 6xido 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 más series de cuatro o 

seis cajas con la tubería arreglada de tal forma que el gas 

entre en cada una de las cajas simultáneamente. 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 óxido soportado en rejillas de madera 

o acero con una profundidad de las cajas de 2 ft/capa. 

b) Purificadores de caja profunda. Este tipo es simj. 

lar en el diseño al tipo anterior, excepto en que la profun

didad de la capa de óxido es considerablemente mayor que en 

el equipo convencional. Se utiliza en general una profundi

dad de 4 a 6 ft; teniendo la ventaja de tener mayor capaci

dad para una planta de área específica. 

Debido a que se tiene una majar caída de presión en 

lechos profundos, estas cajas se operan frecuentemente bajo 

el principio de flujo separado; una porción del gas de entra 

da fluyendo hacia arriba y la otra porción fluyendo hacia 

abajo. 

Este tipo de purificador se utiliza en plantas donde 

no se requiere descarga frecuente y en operaciones a presión 

elevada, donde la caída de presi6n no sea un factor crítico. 

c) Torres purificadoras. Las torres Thyssen-Lenze 

constituyen un adelanto en las cajas de purificaci6n conven

cionales; primeramente por la mayor disposici6n 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 

está construida de acero al carb6n y consta de más 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 secci6n 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. Después de estar en contacto con el 6xido, el 

gas fluye a través de un espacio anular dejado entre las ca

nastas y la pared de la torre para dirigirse a la salida. 

Una modificación a estas torres purificadoras consis

te de tanques rectangulares que contienen canastas con una 

capa de 6xido, donde el gas fluye paralelamente en la misma 

direcci6n a través de todas las canastas. 

Como se mencionó anteriormente, la ventaja de las to

rres purificadoras es la reducci6n del área requerida para 

la instalaci6n, comparada con el área necesitada en las ca

jas convencional0s y la simplificación en el manejo del 6xi

do¡ ya que las canastas pueden cargarse y descargarse por m~ 

dio de una grúa viajera y aparatos que permitan reducir la 

mano de obra en el manejo del 6xido. 

d) Procesos continuos. Después de la segunda guerra 

mundial se emprendi6 en Europa un trabajo sobre procesos de 

6xido de fierro continuos para reducir ~l tamafio de las pla~ 

tas de purif icaci6n de gas en seco y aumentar la eficiencia 

en el uso del 6xido de fierro. 
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Una instalaci6n típica a nivel planta piloto de este 

tipo de proceso (fig. 5-47) consiste de dos torres con diáme 

tro de 2 ft, conteniendo una secci6n empacada de 8 ft. El 

material de purificaci6n (generalmente granulado) se alimen

ta intermitentemente por la parte superior de la torre y de~ 

pués de ser usado parcialmente, se retira por el fondo de la 

misma, debido a las características físicas del material, 

por gravedad. 

Una instalaci6n a escala industrial, consiste de tres 

torres conectadas en serie (fig. 5-48); la adici6n y descar

ga del 6xido se lleva a cabo en forma intermitente y el flu

jo ae gas puede ser a contracorriente del flujo del 6xido, 

si el gas contiene cantidades relativamente pequeñas (60 a 

250 granos/100 ft 3 ) de H2s y algo de oxígeno. En este caso 

el 6xido es regenerado "in situ" y oxidado completamente pol. 

exposici6n al aire después que se descarga de la torre. El 

flujo en paralelo se emplea en las primeras dos torres y flu 

jo a contracorriente en la última torre si el gas contiene 

concentraciones arriba de 1000 granos por cada 100 ft 3 de 

H2s y libre de oxígeno. 

El flujo de 6xido puede seguirse en el esquema; la r~ 

generaci6n entre las torres no es necesaria si se com9leta 

la oxidaci6n "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 mencio~arse además que el 80% del 6xi-

do en el sistema es material extraído y que el material nue

vo se añade 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 gue de 

la carga de azufre, s6lo puede obtenerse el 30% pudiendo no 

resultar econ6mico. 

e) Purificadores a presi6n elevada. Este proceso es 

una adaptación del proceso de purificaci6n de caja convencio 

nal para la eliminaci6n de sulfuro de hidrógeno de gases a 

presi6n elevada. Esta operación en algunos casos resulta 

comparativa con procesos de purificación líquidos. 

En general se utilizan grupos de uno a cuatro tanques 

cil!ndricos conteniendo 10 ft de profundidad del lecho con 

virutas de madera impregnadas con óxido de fierro. Al igual 

que en los procesos mencionados anteriormente, el proceso r~ 

sulta más eficiente cuando el gas contiene suficiente oxíge

no para efectuar la regeneración del óxido. 

• Problemas de operación 

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 purificación y al endurecimiento y contaminación 

del mismo. Estas dificultades prevalecen en instalaciones 

donde se tratan gases que contienen concentraciones elevadas 

de sulfuro de hidr6geno. 

La contaminación y taponamiento del lecho de 6xido de 

fierro puede prevenirse por máxima eliminaci6n de alquitr!n 

del gas antes de la purificaci6n. Una manera de eliminar es 

ta impureza es disminuyendo la temperatura tanto como sea p~ 

sible y pasando posteriormente la corriente de gas a través 

de precipitadores electrost~ticos. 

El cianuro de hidr6geno reacciona irreversiblemente 

con el 6xido de fierro causando pérdida del material de pur~ 

ficaci6n, por lo que es necesario eliminar también esta imp~ 

reza. Una manera de hacerlo es colocando una caja agotadora 

antes de la planta de purificaci6n, eliminando el cianuro de 

hidr6geno por la reacción con el sulfuro de fierro para obte 

ner azul de Prusia. 

0 Proceso de carb6n activado 

Este proceso desarrollado en los años veinte por I. G. 

Farbenindustrie, tiene la ventaja de la acci6n catalítica 

del carb6n activado en la oxidaci6n del H2s a azufre elemen

tal a temperatura ordinaria. El azufre depositado en el ca~ 

b6n activado se racobra por medio de extracción con solven

tes adecuados (sulfuro de amonio), reutilizando el car.b6n ac 
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tivado hasta que el desgaste de las partículas sea excesivo. 

Además, este proceso de carb6n activado tiene la ventaja de 

proporcionar azufre de elevada pureza con una operaci6n sim

ple. Sin embargo, una desventaja es el hecho de que el car

b6n se desactiva rápidamente por la deposici6n de alquitrán 

y materiales poliméricos en su superficie, haciéndose neces~ 

ria el tratamiento para eliminar estos contaminantes antes 

de :a purificaci6n del gas. Debido a esta limitante, este 

proceso no se ha aplicado a escala comercial, a pesar de que 

se diseñ6 originalmente para la climinaci6n del H2s. 

Descripci6n del ptoceso. Corno puede observárse en la 

figura 5-49, el gas amargo, al cual se le ha eliminado alqui 

trán y amoníaco en una etapa previa de purificaci6n, se pasa 

al lecho de carb6n 1, adicionando después aire y amoníaco en 

pequeñas cantidades. Resulta evidente que cuando aparecen 

pequeñas cantidades de H2s en el gas tratado, el lecho se e~ 

cuentra saturado y el flujo de gas se cambia hacia el lecho 

2, en tanto el lecho 1 se regenera. 

La regeneraci6n se lleva a cabo por extracci6n de az~ 

fre en etapas sucesivas por medio de una soluci6n de sulfuro 

de amonio al 15%, seguido por vaporizaci6n del lecho para 

eliminar el sulfuro de amonio residual. Primero, la solu

ción se bombea al lecho saturado desde el tanque T-1 hasta 

que la capa de carb6n se cubre completamente con la solución. 
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Se deja unos cuantos minutos para permitir que el Rzufre se 

disuelva y posteriormente la soluci6n se drena de nuevo al 

tanque T-1. Repitiendo este tratamiento con las soluciones 

de los tanques T-2, T-3 y T-4. El carb6n que contiene la s~ 

luci6n 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 amoníaco, tt2s y agua se ca~ 

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 extracci6n se ha repeti

do varias veces, la solución en el tanque T-1 se satura (co~ 

teniendo azufre de 1.7 a 2.5 lb/gal de líquido) y por lo ta~ 

to, se bombea a otro tanque T-6, pasando después al evapora

dor. Aquí la solución se calienta por medio de vapor, des

componiendo los polisulfuros. Los vapores conteniendo H2s, 

amoníaco y agua se condensan, el azufre sólido junto con al

go de agua se elimina p0 r el fondo del evaporador. El agua 

se separa finalmente del azufre por medio de una centrífuga. 

~ Proceso Sulfreen 

Este proceso se desarrolló conjuntamente por Lurgi de 

Alemania Occidental y SNAP de Francia, con el prop6sito esp~ 

cífico de reducir los compuestos de azufre en ios gases de 

cola de las plantas de recuperación de azufre tipo Claus. 

Esencialmente, este ~roceso es una extensión del proceso 
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Claus (discutido más adelante), en el cual l~ reacción entre 

el sulfuro de hidrógeno y bióxido 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 preparó 

originalmente con carbón activado y, aunque es altamente ef! 

ciente, requiere de una temperatura más elevada durante la 

regeneración para vaporizar el azufre adsorbido; actualmente 

se ha desarrollado un catalizador de alúmina, parecido al 

que se emplea en las unidades Claus y el cual se utiliza en 

la mayorfa de las plantas Sulfreen. Tiene la ventaja de pe~ 

mitir que la regeneración 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 carbón. 

Aunque el proceso Sulfreen es un proceso cfclico, es 

decir, alterna la adsorción y deserción del azufre formado, 

puede obtenerse una operación continua por medio de varios 

reactores. 

Descripción del proceso. El diagrama de flujo de la 

figura 5-50 muestra un arreglo de seis reactores, cuatro en 

paralelo para adsorción, uno de deserción y uno de enfria-

miento. Este diagrama es el representativo del proceso que 

utiliza carbón activado como catalizador, as! como elevadas 

temperaturas de regeneraci6n. Actualmente, en las plantas 
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donde se utilice un catalizador de alúmina, el número 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 recirculaci6n. 

Este gas de regeneraci6n se enfría primero en un con

den~ador, obteniéndose vapor y azufre líquido. El gas pasa 

adem~s a una torre donde se enfría de nuevo por medio de una 

corriente de azufre líquido, condensando azufre adicional. 

El gas saliendo de la torre de lavado se divide en 

dos corrientes, una fluye al calentador y de ahí al reactor 

que se va a desorber y la otra se utiliza para enfriar el 

reactor, una vez que se ha desorbido. 

Una variaci6n en el diagrama de flujo es introducir 

un gas reductor dentro del ciclo de regeneraci6n, una vez 

que el lecho catalítico 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 operaci6n, diseño o construcci6n. También se ha 

reportado que es posible recuperar el 99% de azufre, depen-
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diendo de si puede manteners~ una relación estequiornétrica 

de dos moles de H2s por uno de so2 en el gas que se va a tra 

tar. 

• Proceso Claus 

El proceso Claus no es un proceso de purificación de 

gas en el sentido estricto de la palabra, sino que su prin-

cipal objetivo es recobrar azufre a partir de corrientes de 

gases ácidos que contienen concentraciones elevadas de sulfu 

ro de hidr6geno. Los flujos que poseen esta característica 

son los gases ácidos desorbidos de líquidos regenerados. 

Los gases efluentes de la planta tipo Claus no tienen valor, 

por lo que se ventean a la atmósfera, después de incinerar 

los compuestos de azufre para obtener bióxido de azufre. 

Dentro del panorama de la tecnología de purificaci6n 

de gases, el proceso Claus guarda un lugar preponderante en 

toda instalación donde se lleve a cabo la desulfurizaci6n de 

gases; ya que la descarga de grandes cantidades de compues

tos de azufre a la atmósfera se encuentra regulada para evi

tar lá contaminación del aire. Adicionalmente, el proceso 

Claus proporciona como producto, azufre de buena calidad, og 

teniéndose de esta manera un elemento químico de gran valor 

industrial. 

El proceso Claus se descubrió en 1883, ha sufrido va

rias modificaciones que resultan sólo de interds hist6rico. 
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Actualmente, los procesos existentes en el mercado son simi

lares en cuanto al concepto básico y sólo difieren en el di

seño y arreglo del equipo. 

Descripción del proceso. Existen dos formas básicas 

del proceso denominadas de combusti6n parcial y de flujo se

parado. En el proceso de combustión parcial, el cual se 

muestra en la figura 5-51, el flujo de gas ácido y una cant! 

dad estequiométrica de aire para quemar una tercera parte 

del sulfuro de hidr6geno a bi6xido de azufre se alimentan a 

un quemador para llevar a cabo la reacci6n de horno. A una 

temperatura de 2000° a JOOOºF se forma azufre elemental, el 

cual se condensa después de enfriar los gases. Los gases de 

reacci6n que abandonan el condensador de azufre se recalien

tan y fluyen al primer convertidor catalítico donde se prod~ 

ce azufre por la reacción del sulfuro de hidrógeno con el 

bióxido de azufre. Esta reacción es necesaria para mantener 

la temperatura del gas de reacción por encima del punto de 

rocío del azufre, evitando de esta manera la condensación de 

azufre y la desactivación del catalizador. Los gases que 

abandonan el primer convertidor catalítico se enfrf~n otr~ 

vez para condensar azufre adicional. El proceso de recalen

tado, reacción catalítica y condensación de azufre puede re

petirse una, dos o tres veces, Conforme avance la conver

sión en las etapas catalíticas, obteniéndose más azufre, el 



206 

punto de rocío del azufre disminuye, permitiendo una opera

ci6n a menores temperaturas. Después de abandonar el último 

condensador de azufre, los gases de agotamiento que contie

nen todavía cantidades significativas de compuestos de azu

fre y una pequeña 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 combustión parcial se utiliza cuando 

la corriente de gas presenta concentraciones elevadas de sul 

furo d~ hidr6geno (arriba de 50% mol). Dependiendo de esta 

variable puede obtenerse una cunversi6n de 94 a 95% con dos 

etapas catalíticas y de 96 a 97% con tres etapas catalíti

cas. Una cuarta etapa catalítica normalmente no es económi

ca, ya que se obtiene una conversión menor del 1% en esta 

etapa. 

El proceso de flujo separado se utiliza cuando la co~ 

centraci6n de sulfuro de hidr6geno contenido en la corriente 

es baja y por lo tanto no puede mantenerse la combusti6n 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 ácido y todo el contenido de sulfuro de hi

dr6geno se quema a bi6xido de azufre con una cantidad este

quiornétrica de aire. Los gases calientes se enfrían y se 

combinan con las dos terceras partes restantes antes de en-
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to. La soluci6n regenerada s~ recicla para llevar a cabo la 

absorci6n adicional del sulfuro de hidr6geno. Cuando la so

luci6n contiene de 30 a 40% de tiosulfato, se le realiza un 

tratamiento final con so2 y calor y los politionatos se con

vierten a sulfato de amonio, so2 y azufre elemental. El tio 

sulfato remanente que permanece sin reaccionar en la solu

ci6n, reacciona con el politionato, descomponiéndose e~ sul

fato de amonio y azufre elemental. 

Muchas de las dificultades que se encuentran en estos 

procesos se deben en primera instancia a las numerosas reac

ciones químicas involucradas. las cuales no s6lo dependen de 

las concentraciones de tt2s 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 utilizaci6n de la reacci6n entre el 6xido de f ie

rro y el sulfuro de hidr6geno, seguida por la conversi6n del 

sulfuro de fierro a 6xido de fierro y azufre elemental fue 

un paso 16gico en el desarrollo de los procesos empleando l! 

quidos en ciclos regenerativos. 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 años 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 más reciente mo

dificaci6n del proceso Ferrox se desarroll6 en Inglaterra, 

conociéndose corno el.proceso Manchester. 

El desarrollo químico de todos estos procesos se ba

sa en la reaccí6n del H2s con un compuesto alcalino, ya sea 

carbonato de sodio o amonio, seguida por la reacci6n del hi

drosulfuro con el 6xido de fierro. Efectuando la regenera

cí6n, convirtiendo el sulfuro de fierro a azufre elemental y 

6xido de fierro por medio de aereaci6n. Las ecuaciones si

guientes representan la secuencia de la reacci6n: 

H
2

S + Na
2
co

3 
~-~ NaHS + NaHC0

3 

Fe 2o3 • 3H2o + 3NaHS + 3NaHC03 -- Fe 2s3 • 3H2 0 + 3Na.2 co3+ 3H20 

2Fe2s 3 ·3H20 + 302 ~-- 2Fe 2o3 ·3H20 + 68 

Además de estas reacciones principales, ocurren va

rias reacciones laterales dependiendo de las condiciones de 

operaci6n y de la composici6n del gas que va a tratarse, 

siendo los productos en algunos casos indeseables como el 

tiocianato de sodio. 

a) Proceso Burkheiser 

Este proceso se desarroll6 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 

táneamente H2s y amoníaco, mientras que en este proceso se 

eliminan en dos etapas consecutivas. 

El sulfuro de hidrógeno y el cianuro de hidrógeno se 

absorben en una solución conteniendo amoníaco, óxido de fie

rro y azufre elemental. La solución cargada que abandona el 

absorbedor se introduce a un tanque disolvedor de azufre, 

donde el azufre suspendido se convierte a polisulfuro de amo 

nio por la acci6n del amoníaco acuoso y el sulfuro de hidró

geno. Subsecuentemente, el sulfuro de fierro formado se eli 

mina de la solución por medio de filtración y se regenera 

por contacto con el oxígeno atmosférico. El óxido de fierro 

y azufre elemental que se forman se suspenden en una solu

ci6n acuosa de amonio, la cual se recicla para llevar a cabo 

absorción adicional del sulfuro de hidrógeno. El filtrado 

que contiene polisulfuro de amonio, cianuro de amonio, tio

cianato de amonio y amoniaco, se calienta hasta 200°F y el 

polisulfuro de amonio se descompone en amoníaco, sulfuro de 

hidrógeno y azufre elemental. El amoníaco y el sulfuro de 

hidrógeno se absorben por medio de una porción de la solu-

ci6n que sale del tanque disolvedor de ifre y se emplErn p~ 

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 
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se trata con una suspensión de hidr6xido de calcio, para pr~ 

cipitar el cianuro y tiocianato de calcio formados. 

La ventaja de este proceso es que s6lo se obtiene co

mo productos finales de la purificaci6n del gas azufre ele

mental y amoníaco. 

b) Proceso Ferrox 

Aunque ~l proceso propuesto por Burkheiser no se aceE 

tó en forma general, se desarrollaron independientemente en 

Europa y Estados Unidos, procesos empleando suspensiones de 

óxidos de metal en soluciones alcalinas. Además del fierro, 

el níquel también result6 un buen agente activo para la eli

minaci6n del sulfuro de hidrógeno; sin embargo, éste forma 

sales solubles con el cianuro de hidrógeno las cuales no pu~ 

den regenerarse. Debido a esto y al elevado precio del ní

quel nunca se us6 en gran escala. 

El proceso Ferrox fue descubierto por Sperr de la 

Koppers Company en Pittsburgh Pennsylvania y aún existen en 

operaci6n algunas instalaciones utilizando este proceso; pe

ro la mayoría de las plantas de este tipo se han substituido 

por instalaciones que emplean otros procesos. 

Este proceso es un mejoramiento al proceso de oxida

ci6n en seco, ya que ocupan solamente una parte del espacio 

que ocupan estas instalaciones con volúmenes equivalentes de 
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gas, el costo de mano de obra se reduce apreciablemente y es 

menor el costo inicial de la instalaci6n. La principal des

ventaja es que no puede obtenerse la eliminaci6n complela de 

H2s tan f~cilmente como en los purificadores de caja. 

Por otro lado, también puede considerarse un mejora

miento al proceso Seaboard discutido m~s adelante, ya que 

puede obtenerse una eliminaci6n más completa de H2s, en tan

to que al mismo tiempo s6lo se elimina una pequefia cantidad 

de bi6xido de carbono. 

Descripci6n del proceso. Como puede observarse en la 

figura 5-52, una soluci6n conteniendo 3% de carbonato de so

dio y 0.5% de hidr6xido 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 soluci6n conteniendo 

el sulfuro de hidr6geno fluye del fondo del absorbedor a un 

tionizador o regenerador, en donde se forma azufre elemental 

por el contacto de la solución con el aire. El azufre acumu 

lado sobre la superficie del líquido en forma de espuma, en

tra a un tanque y de ahí a un filtro donde se elimina el ex

ceso de líquido. La soluci6n regenerada se bombea del tion! 

zador al absorbedor, pasando antes por un intercambiador do~ 

de se calienta, completándose de esta manera el ciclo. El 

líquido extraído de la filtraci6n se descarga, evitándose 

así la presencia de sales indeseables. 
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Uno de los problemas existentes en la operaci6n es 

que el hidr6xido férrico y el carbonato de sodio son reteni

dos en el filtro, por lo que es necesario estar agregando 

continuamente estos compuestos químicos. También otro incon 

veniente en la operaci6n es la extremada corrosividad causa

da por la soluci6n tratada en equipo de acero al carb6n. 

c) Proceso Gluud 

Este proceso se desarroll6 en Alemania independiente

mente del proceso Ferrox americano. Aunque las reacciones 

involucradas en el proceso son las mismas que se describie

ron en el proceso Ferrox, la diferencia existente es que es

te proceso utiliza una solución diluida de carbonato de amo

nio en lugar de la solución 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 

utilizaci6n del oxígeno introducido; sin embargo, también 

existe la necesidad de impulsar el aire a mayor presi6n. 

d) Proceso Manchester 

Posterior al proceso Ferrox, se desarroll6 en Inglat~ 

rra un proceso bajo patente utilizado en varias instalacio

nes manejando gas británico en primera instancia. La prime

ra diferencia existente entre el proceso Ferrox y el proceso 

Manchester es el uso de tratamiento multietapas, alimentando 

la soluci6n a cada etapa de lavado; además de incluir un tan 
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que de retardo entre los abso_rbedores y los regeneradores p~ 

ra asegurar que la reacci6n entre el sulfuro de hidr6geno y 

el 6xido de fierro fuera completa. 

• Soluciones de tioarsenato 

a) Proceso Thylox 

Este proceso se descubrió a fines de los veinte, por 

Golmar y Jacobsen y se comercializó por la Koppers Company 

Inc. Fue utilizado por muchos años para la purificación de 

gases de quemado, pero en años recientes, debido al uso del 

gas natural en gran escala y el desarrollo de procesos más 

eficientes para la desulfurizaci6n de gases, el proceso 

Thylox ha perdido importancia y posibilidad de proyecci6n. 

In~cialmente el proceso Thylox era capaz de eliminar 

de 80 a 90% de sulfuro de hidr6geno, pero debido a las conti 

nuas 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 soluci6n ligeramente al

calina o neutra, conteniendo como agente activo tioarsenato 

de sodio o amonio, convirtiendo el sulfuro de hidr6geno a 

azufre elemental que contiene menos del 0.5% de arsénico, p~ 

diéndose utilizar como materia prima en la manufactura de va 

rios productos qu!micos. 
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Las reacciones principales involucran el reemplazo de 

un átomo de oxígeno por un átomo de azufre en la molécula 

del tioarsenato durante la absorci6n y ocurriendo el caso in 

verso en la regeneraci6n. Esta situaci6n puede simbolizarse 

por las siguientes ecuaciones: 

Na As S O + S 
4 2 5 2 

Absorci6n 

Regeneraci6n 

La soluci6n se prepara disolviendo ti6xido arsénico y 

carbonato de sodio en agua con una proporci6n de 1:2, obte-

niéndose una soluci6n que contiene carbonato y bicarbonato 

de sodio, arsenito de sodio y ácido arsenioso, los cuales 

reaccionan con el sulfuro de hidr6geno y oxígeno para obte-

Descripci6n del proceso. Como puede observarse en la 

figura 5-53, el gas entra al absorbedor por el fondo, ponié~ 

dose en contacto a contracorriente con la soluci6n absorbedo 

raque entra por el domo de la misma, eliminándose casi en 

su tocalidad el sulfuro de hidr6geno y cianuro de hidrógeno. 

La soluci6n cargada se bombea del absorbedor al fondo del 

tionizador, pasando antes por un intercambiador de calor don 

de eleva su temperatura a casi llOºF; en éste se regenera 

por una corriente de aire en paralelo, liberando el azufre 

contenido y actuando como agente de flotación para el azufre, 
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el cual se deposita en la superficie de la soluci6n en forma 

de espuma. El nivel del líquido en el tionizador se mantie-

ne por debajo del vertedero por el cual fluye la espuma de 

azufre a un tanque de depósito de azufre; en tanto que el l! 

quido regenerado fluye por gravedad hacia el domo del absor

bedor. El azufre almacenado se filtra para procesarlo post~ 

riormente y el filtrado se recircula parcial o totalmente a 

la corriente de la solución cargada, sirviendo esto corno un 

sistema de purga. Normalmente se retira del sistema una PºE 

ci6n de esta última soluci6n para evitar la acumulación de 

tiosulfatos y tiocianatos; al mismo tiempo que el arsénico 

puede recuperarse en forma de sulfuro de arsénico por filtra 

ci6n, disolviéndolo posteriormente en una solución de carbo

nato de sodio para regresarlo al sistema. 

Por otro 13do, el llamado proceso Thylox. Modificado 

es un proceso no-regenerativo, recomendado cuando se requie

re un gas de elevada pureza y éste ~ontiene poca cantidad de 

sulfuro de hidrógeno. Como se observa en la figura 5-54, se 

prepara la soluci6n Thylox en un tanque de mezclado y de ahí 

se bombea al absorbedor donde se pone en contacto con el gas 

a tratar. La soluci6n cargada se retira por el fondo del ab 

sorbedor para entrar a un tanque neutralizador donde se adi

ciona ácido para precipitar el sulfuro férrico. Después de 

que se asientan los lodos, se descarga el agua y el sedimen-
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to se trata para recuperar el arsénico. 

b) Proceso Giammarco-Vetrocoke 

Este proceso fue descubierto por Giammarco, quien uti 

liz6 soluciones de carbonato de potasio o sodio conteniendo 

compuestos de arsénico para llevar a cabo la absorci6n de 

sulfuro de hidr6geno. Al igual que otros procesos de este 

tipo, el proceso Giammarco-Vetrocoke se utiliz6 primeramente 

en la desulfurizaci6n de gases de quemado y de síntesis; sin 

embargo, m~s tarde se lleg6 a emplear para la eliminaci6n s~ 

lectiva de sulfuro de hidr6geno contenido en el gas natural. 

Se puede producir con este proceso un gas conteniendo menos 

de l ppm de sulfuro de hidr6geno, aún cuando la temperatura 

de absorci6n se encuentre por encima de 300ºF y contenga con 

centraciones considerables de bi6xido de carbono. 

El mecanismo de reacci6n global para el ciclo absor

ci6n-regeneraci6n puede expresarse por las siguientes ecua

ciones: 

KH 2Ass 3 + 3H20 

+ 3 KH 2Aso 3s + KH2As03 

3KH2Aso 3s 3KH2As0 3 + 3S 

3KH2As03 + l 1/2 º2 3KH2As04 

La absorci6n del H2s en el proceso puP.de representar

se por la primera ecuaci6n, la cual se favorece si se agrega 
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un exceso de arsenito. El segundo paso indica la reacción 

del tioarsenito con el arsenato, formando el monotioarsenato. 

En el tercer paso se descompone el monotioarsenato en arseni 

to y azufre elemental por medio de la disminución del pH de 

la solución, ya sea en una operación separada o simultánea

mente con la oxidación del arsenito a arsenato. En el pri

mer caso se trata la soluci6n con una corriente de co2 , para 

convertir todo el carbonüco a bicarbonato, bajando de esta 

forma el pH y precipitando el azufre elemental. Este proce

dimiento se usa cuando la soluci6n absorbedora tiene un pH 

alto; con soluciones de pll bajo, el incremento en la acidez 

se logra s6lo por la formcci6n de arsenato durante la oxida

ción, permitiendo la precipitaci6n del azufre elemental. En 

el último paso se muestra la reoxidaci6n del arsénico triva

lente a arsénico pentavalente por el contacto con oxígeno 

del aire. 

Descripción del proceso. La figura 5-55 describe la 

forma básica del proceso, donde la acidificaci6n de la solu

ción y la oxidaci6n del arsénico trivalente a pentavalente 

se lleva a cabo simultáneamente en el regenerador. El gas 

entra por el fondo del absorbedor para ponerse en contacto a 

contracorriente con la solución, eliminándose casi totalmen

te el H2s y algunas otras impurezas como el cianuro de hidr~ 

geno. La solución rica fluye lilicia un tanque denominado di-
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gestor, donde se completa la ~onversi6n de tioarsenito amo-

notioarsenato. De aquí fluye al regenerador donde el arséni 

co trivalente se oxida a arsénico pentavalente por el contac 

to con el aire recirculándose al absorbedor. El azufre ele-

mental formado en el regenerador se elimina por flotaci6n; 

es decir que la espuma conteniendo 10% de azufre se envía 

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. 

• Soluciones de compuestos orgánicos 
(Proceso Stretford) 

A principios de 1921 se reconoci6 en Inglaterra la p~ 

sibilidad de usar compuestos orgánicos como catalizadores o 

transportadores de oxígeno, oxidando el sulfuro de hidr6g=no 

a azufre elemental, reemplazando así lo caro y difícil de m~ 

nejar las cajas de 6xido de fierro utilizadas en la purific~ 

ci6n de gas. Actualmente, las operaciones comerciales em-

plean soluciones alcalinas conteniendo sales de compuestos 

del tipo quinona, solubles en agua, las que son capaces de 

convertir rápidamente iones de hidrosuliuro 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 fácilmente por 

contacto con el aire permitiendo el empleo de un proceso cí

clico. 

Específicamente, el proceso Stretford desarrollado 

conjuntamente por North Western Gas Board y Clayton Aniline 

Company Limited, se dirigi6 inicialmente hacia la elimina

ción del sulfuro de hidr6geno contenido en el gas del carbón; 

sin embargo, también resultó apropiado para la desulfuriza

ci6n de otro tipo de gases como gas de síntesis, gas natural, 

etc. 

El proceso utiliza una solución acuosa de carbonato y 

bicarbonato de sodio en una proporci6n de 1:3, obteniendo 

con estoºun pH entre 8.5 a 9.5 y sales de ácido antraquinona 

disulf6nico (ADA). El mecanismo involucrado incluye los si

guientes pasos: 

l. Absorci6n de tt 2s en el álcali. 

2. Reducci6n de ADA por adición de un i6n hidrosulfuro 

a un grupo .carbonilo. 

3. Liberaci6n de azufre elemental a partir del ADA r~ 

ducido por interacci6n con el oxígeno disuelto en 

la soluci6n. 

4. Reoxidaci6n del ADA reducido por medio del aire. 

5. Reoxigenaci6n de la solución alcalina para obtener 

oxígeno disuelto. 
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Ya que el proceso depende del oxígeno disuelto para 

la conversión del ión hidrosulfuro a azufre elemental, se h~ 

ce necesaria la adición de aditivos como vanadatos alcalinos 

con el fin de incrementar la capacidad de absorción de la so 

lución y la velocidad de conversión del hidrosulfuro a azu

fre elemental, consiguiendo que la velocidad de circulaciún 

de la soluci6n y en consecuencia el consumo de energía sean 

menores, así como evitar el uso de grandes tanques de reac

ción. 

Además de las reacciunes principales, existen bajo 

ciertas condiciones reacciones laterales, entre las cuales, 

las que involucran al cianuro de hidrógeno presente en el 

gas alimentado y la conversi6n de hidrosulfuro a tiosulfato 

son las más serias. Una porci6n del cianuro de hidrógeno a~ 

sorbido en la solución alcalina reacciona con el azufre ele

mental formando tiocianatos, los que se acumulan en las solu 

cienes forzando a descargarlos continuamente. Por lo tanto, 

es conveniente eliminar el cianuro de hidrógeno del gas ali

mentado antes del tratamiento con una planta Stretford, ya 

sea prelavándolo o por conversión catalítica a amoníaco y ni 

tr6geno. 

Por lo que se refiere al tiocianato, su formaci6n de

pende de la conversi6n del hidrosulfuro a azufre antes de su 

contacto con el oxígeno, del pH de la solución y de la temp~ 
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ratura de operación. 

Puede acumularse hasta un 20% en peso de tiosulfato 

en la solución; después de alcanzarlo, una porci6n del flujo 

se elimina del sistema para tratarlo o descargarlo definiti

vamente. 

Descripci6n del proceso. En la figura 5-56 se mues

tra un diagrama de flujo del proceso Stretford. El gas amaE 

go entr~ en contacto a contracorriente con la solución en el 

absorbedor, donde se disminuye el contenido de sulfuro de hi 

dr6geno a 1 ppm. La soluci6n fluye hacia un tanque de reac

ci6n donde se completa la conversión de hidrosulfuro a azu

fre elemental; éste puede localizarse en la parte inferior 

del absorbedor o como un tanque separado. La soluci6n fluye 

después al tanque de oxidaci6n donde se regenera la soluci6n 

por íntimo contacto con el oxígeno, introducido en la co

rriente de aire generalmente en paralelo, obteniendo la sep~ 

raci6n de azufre de la soluci6n en forma de esp.1ma; ésta se 

separa por flotaci6n y se elimina por la parte ciuperior con

teniendo aproximadamente 10% de s6lidos. La solucidn regen~ 

rada es recirculada al absorbedor. 

En un tanque se colecta el azufre, proces~ndolo post~ 

riormente en filtros o centrtfugas con el prop6sito de sepa

rar la soluci6n remanente Gn la espuma. Generalmente es ne

cesario lavar el azufre recuperado con agua para recobrar 
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los compuestos químicos, produciendo azufre de relativa pur~ 

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 absorción en soluciones de 
sales alcalinas 

Una condición inicial para el uso de soluciones de ab 

sorción en los procesos regenerativos para la eliminaci6n de 

H2s y co2 es que cualquier compuesto formado por la reacci6n 

entre el gas y la solución debe disociarse rápidamente, pcr 

lo que el uso de álcalis fuertes queda excluído, no obstante, 

las sales de estos compuestos con ácidos débiles ofrecen re-

sultados satisfactorios y en consecuencia se han desarrolla-

do varios procesos basados en estas sales. Típicamente los 

procesos emplean una soluci6n acuosa de una sal conteniendo 

sodio o potasio corno catión, con un anión seleccionado de m~ 

nera que la solución resultante tenga un pH en el rango de 9 

a 11 y a la vez sea una solución buffer. La soluci6n, sien-

do de naturaleza alcalina, absorberá el H2s y co2 y otros g~ 

ses ácidos y debido a la acci6n amortiguadora el pH no cam-

biará rápidamente conforme se absorban los gases ácidos. 

Los procesos que utilizan este tipo de soluciones se 

pueden dividir en dos grupos, uno en el cual la absorción de 

gases ácidos se lleva a cabo a temperatura ambiente, genera! 



mente entre 70 y lOOºF y el otro en donde la absorci6n se 

lleva a cabo a temperaturas elevadas aproximadamente a la 

temperatura a la cual se regenera la solución. 

5.2.2.l ABSORCION A TEMPERATURA AMBIENTE 

• Proceso Seaboard 
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Este proceso se basa en la absorción de sulfuro de hi 

dr6geno por una soluci6n diluida de carbonato de sodio y re

generaci6n por medio de aire. Aunque este proceso se ha 

reemplazado por nuevos desarrollos, se considera de interés 

porgue fue el primer proceso utilizado comercialmente en 

gran escala para la eliminaci6n de H2s con regeneración de 

la soluci6n absorbente. El proceso se introdujo por medio 

de Kcppers Company Inc. en 1920; sus principales ventajas 

son su extrema simplicidad y economía y sus inconvenientes 

son la ocurrencia de reacciones laterales causadas por la re 

generaci6n con aire contaminado. 

Descripci6n del proceso. En la figura 5-57 puede ob-

servarse el diagrama de flujo típico de este proceso. La so 

luci6n circulante contiene 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, regenerándola en 

una columna desorbedora por medio de aire de baja presión a 

contracorriente. La principal reacci6n química que se real! 
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za para la absorci6n de H2s es la siguiente: 

NaHC0 3 + NaHs 

La velocidad de flujo de la soluci6n, de acuerdo a la 

experiencia reportada es entre 60 y 150 gal/1000 ft 3 de gas, 

dependiendo de las concentraciones de H2s y co2 en el gas. 

En cuanto a la velocidad de flujo de aire para regenerar la 

soluci6n, es entre 1.5 y 3.0 veces la velocidad de flujo del 

gas, dependiendo en este caso del grado de eliminaci6n del 

H2s que se desee. 

Como se observa, el diagrama de flujo es bastante siro 

ple y, en algunos casos, se ha construido una sola torre, 

donde la mitad de ésta se utiliza para absorci6n y la otra 

mitad para desorci6n. Dado que se requieren grandes cantid~ 

des de aire para la regeneraci6n de la soluci6n, es importa~ 

te que la columna de desorci6n sea diseñada para una pequeña 

caída de presi6n, minimizando los requerimientos de energía. 

El uso de aire como medio de desorci6n tiene la venta 

ja de promover la 9xidaci6n del sulfuro de hidr6geno absorb! 

do a tiosulfato. Como el tiosulfato de sodio no es regener~ 

ble por simple désorci6n, la acumulaci6n de esta sal ocasio

na la pérdida de la actividad de la soluci6n y se hace nece

sario reemplazar una porci6n de la solucidn peri6dicamente. 

Por otro lado, el cianuro de hidr6geno contenido en 
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la corriente de aire utilizada para desorci6n, se oxida de 

acuerdo a la siguiente reacci6n: 

2NaHS + 211CN + o2 

Esta reacci6n obtiene corno producto el NaSCN (tiocia

nato de sodio), el cual en la mayoría de los casos ocasiona 

problemas serios para su ellmlnat:l6n, desde el punto de vis

ta de la contarninaci6n del agua y la alteraci6n de la vida 

ecol6gica. 

• Proceso de carbonato al vacío 

El uso de destilación al vacío para regeneración de 

la soluci6n de carbonato alcalino utilizada en la absorci6n 

del tt 2s fue desarrollado por Koppers Cornpany Inc. reciente-

mente. Este proceso surgi6 corno una extensi6n del proceso 

Seaboard, el ..:ual como se dijo anteriormente utiliza aire p~ 

ra la reactivaci6n de la soluci6n y ofrece la ventaja sobre 

este proceso de recobrar el H2s en una forma utilizable. 

Por otro lado, se encontr6 que el utilizar vacío en la rege

neraci6n, reduce el consumo de vapor en aproximadamente una 

sexta parte del que se requiere cuando se lleva a·cabo esta 

operaci6n a presi6n atmosférica. La primera instalación del 

proceso de carbonato al vacío se construy6 en Alemania en 

1938 y utiliz6 una soluci6n de carbonate de potasio; en cam

bio, en los Estados Unidos, las plantas construidas, en gen~ 
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ral utilizan una soluci6n de carbonato de sodio. 

Descripción del proceso. Como puede observarse en el 

diagrama de flujo (fig. 5-58), el gas impuro se pone en con

tacto con una soluci6n diluida de carbonato de sodio a con

tracorriente en una torre empacada, la cual obviamente entra 

por el domo y una vez enriquecidd (de gases ácidos) pasa a 

una torre de desorci6n por el domo de ésta, en donde es reg~ 

nerada por destilación al vacío. La solución regenerada en-

tonces se bombea del fondo del drsorbedor a un enfriador y 

regresa al absorbedor. Los gases saliendo del desorbedor, 

los cuales contienen e2s, HCN, co2 y vapor de agua, pasan a 

través de un condensador y un sistema de bombeo al vacío. 

El calor requerido para la regeneraci6n lo suministra un va

por de baja presi6n, 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 2co3 + H2 S 

Na 2co 3 + HCN 

NaHS + NaHC0 3 

NaCN + NaHC0
3 

Las reacciones laterales que pueden ocurrir si la so

luci 6n entra en contacto con el aire son: 



2NAHS + HCN + o2 

2NalIS + 20 2 

2NaSCN + 2H2o 

Na 2s 2o3 + 11 20 
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La cantidad de NaSCN y Na 2s 2o 3 es variable dependien

do básicamente de la cantidad de oxígeno presente en el sis

tema y la edad de la soluci6n. 

Cuando la corriente de gas contiene tanto II 2s como 

co 2 , se absorberá en mayor porcentaje el H2s debido a la di

ferencia en las velocidades de reacci6n. Sin embargo, la 

cantidad de co2 absorbido no se desorberá completamente y la 

concentraci6n de bicarbonato en la soluci6n se irá acumulan

do gradualmente hasta que se llegue a una condici6n estable, 

donde la cantidad de co2 absorbida (la cual decrece con el 

incremento en la concentraci6n de NaHC03 ) es igual a la can

tidad desorbida. El efecto neto de incrementar la concentra 

ci6n de co2 en el gas (con la misma concentraci6n de H2s) s~ 

rá incrementar el contenido de NaHC0 3 de la soluci6n circu

lante, por lo que reducirá su capacidad absorbente y aumenta 

rá el requerimiento de la soluci6n absorbedora en el sistema 

para lograr la pureza deseada. 

Po= último, pueden mencionarse algunos de los proble

mas que µucden presentarse durante la operaci6n de este tipo 

de proceso. En primer lugar, si el gas contiene naftaleno, 

puede absorberse (durante la etapa de regeneraci6n) , por lo 
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que será acarreado en los gases ácidos hacia el condensador 

en donde al enfriarse, el naftaleno condensará como s6lido 

pudiendo taponear éste u otros equipos. 

Por otro lado, el amoníaco acarreado en el flujo de 

gases ácidos puede condensarse junto con el agua después de 

salir del regenerador, incrementando la solubilidad del H
2
s 

y como este condensado se regresa al sistema, la eficiencia 

de eliminación del H2s en el proceso se reducirá. 

Otro problema común en procesos de purificaci6n de g~ 

ses utilizando líquidos es el manejo de flujos de desecho 

contaminados en relaci6n a las disposiciones del control de 

la contaminaci6n del medio ambiente. En este caso, el prin

cipal contaminante es el cianuro de hidrógeno (HCN) , el cual 

es soluble en la mayoría de los solventes y reactivo con las 

substancias químicas utilizadas como agente activo. Los pr2 

duetos de reacci6n como cianuros y tiocianatos deben de tra

tarse antes de que la corriente que los contenga se deseche. 

Proceso de fosfato tripotásico 

La Shell Development Company introdujo el uso de una 

solución de fosfato tripotásico para la absorción de u2s y 

aunque el proceso ha sido desplazado de una manera considera 

ble por los procesos de etanolamina para la purificaci6n de 

gas natur&l, 0frece algunas ventajas en aplicaciones especi~ 

les entre las que pueden mencionarse la baja volatilidad del 
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componente activo en la solución, la insolubilidad en hidro

carburos líquidos 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 líquidos. Adiciona). 

mente, el proceso de fosfato tripotásico en comparaci6n con 

otros procesos de sales alcalinas ofrece cierta selectividad 

por el n2s en presencia de co2 , lo cual representa una vent~ 

ja econ6mica sobre los sistemas de mono y dietanolamina cua~ 

do se desea eliminar el H2s con una mínima extracción de co2 

si el gas contiene una relación co2-H 2s de 4:1. 

Descripci6n del proceso. La absorción de sulfuro de 

hidr6geno por medio de fosfato tripotásico puede representaE 

se por la siguiente ecuación: 

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 purificación de la corriente gaseosa, puede em

plearse un proceso de doble flujo como el que se muestra en 

la figura 5-59. Si la corriente no contiene co2 , puede em

plearse una solución de 40 a 50% en peso de fosfato tripotá

sico, pero en caso contrario se utiliza una soluci6n al 35% 

para evitar la precipitación d~l bicarbonato. 
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En el ciclo de flujo separado, ya en la torre desorbe 

dora, una porci6n de la soluci6n se pasa por una segunda zo-

úa de desorci6n y se agrega un condensado acuoso a esta por

ci6n después de finalizar la desorci6n; este flujo completa

mente regenerado (y más diluido) se alimenta por el domo del 

absorbedor para ofrecer un gas limpio. El hecho de obtener 

un gas altamente puro, se debe a que se utiliza una soluci6n 

diluida, ya que para una relaci6n dada H2s-K2Po 4 , la presi6p 

de vapor del H2s es menor sobre soluciones conteniendo menos 

fosfáto de potasio. 

• Proceso de fenolato de sodio (Naoc6a5 ) 

Dado que este proceso de fenolato de sodio resulta de 

interés desde el punto de vista hist6rico, ya que desde el 

punto de vista práctico ha sido reemplazado por otros proce

sos, no se detalla la operaci6n. Sin embargo, puede citarse 

que este proceso fue desarrollado por Koppers Company Inc., 

empleando una soluci6n ligeramente concentrada de fenolato 

de scdio en un diagrama de flujo convencional. El problema 

bisico que se presenta en este proceso es la baja eficiencia 

de eliminaci6n del H2S y el elevado consumo de vapor y ata

que corrosivo. 

• Proceso Alkacid 

Este proceso fue de~~rrollado por I, G. ~arbenindus-

trie en Alemania, puede clasificarse en tres procesos separa 
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dos dependiendo de la solución de absorción empleada. Sin 

embargo, las tres variaciones del proceso utilizan una 3olu

ci6n de la sal de una base inorgánica fuerte y un ácido org~ 

nico d~bil no volátil y un ciclo de regeneración convencio

nal por medio de calor como el empleado en los procesos de 

fenolato, fosfato tripotásico y etanolaminas. 

Las soluciones en este proceso Alkacid se denominan 

como: solución alkacid "M", solución alkacid "dik" y solu

ci6n alkacid "S", y cada una de ellas tienen un campo de 

aplicación específico. La solución "M" contiene alunina de 

sodio y se utiliza para absorber tanto H2s corno co2 , ya sea 

que se encuentren solos o en forma conjunta. La solución 

"dik" contiene lu sal de potasio del dietil o dirnetilglici

na y se emplea para eliminar selectivamente el sulfuro de 

hidrógeno de gases conteniendo co2 y pequeñas cantidades de 

disulfuro de carbono y cianuro de hidrógeno. Y la solución 

"S", la cdal contiene fenolato de sodio se desarrolló para 

gases conteniendo cantidades apreciables de otras impurezas 

como son: HCN, NH
3

, disulfuro de carbón, rnercaptanos, etc. 

De acuerdo con experimentos realizados a escala de 

planta piloto, la solución "dik" mostró la más elevada selec 

tividad y ~apacidud seguido de la metildietanolarnina y de la 

dietanolamina, con respecto al H2S. 

Otro resultado interesante fue que el requerimiento 
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de vapor utilizado durante la regeneraci6n de la solución 

fue menor para la soluci6n "dik'' que para las dos etanolami-

nas. 

Por último, cabe señalar que las soluciones alkacid 

son relativamente no corrosivas y por tanto no se requieren 

materiales especiales de construcción 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 corrosi6n como son el uso de aluminio y aleaciones es 

peciales para las bombas y líneas manejando la soluci6n 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 síntesis de combustible líquido a partir 

de carb6n. La investigaci6n realizada sobre la eliminaci6n 

de CO~ fue conducida con el objetivo de reducir el costo de 
' 

la purificaci6n de gas de síntesis por medio del diseño de 

un proceso que tomara en cuenta las máximas ventajas de las 

condiciones de la síntesis del gas. 

En años recientes el proceso de carbonato de potasio 

caliente se ha desarrollado además por Beneon-Field, quienes 
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participaron en el trabajo original de U. s. Bureau of Mines 

logrando varios perfeccionamientos, entre los cuales pueden 

mencionarse el desarrollo de aditivos activos para la solu

ci6n de carbonato de potasio, reduciendo de esta manera los 

costos de capital y de operación y quizá el más importante, 

la obtención de mayor pureza del gas tratado. El proceso se 

practica actualmente en 281 plantas localizadas en todo el 

mundo para la eliminación de bióxido de carbono y sulfuro de 

hidrógeno de la síntesis de amoníaco, del hidrógeno crudo, 

del gas natural, etc. Este ava~ce en el proceso se licenció 

bajo el nombre de "Proceso Benfield" por la Benfield Corpo

ration de Pittsburgh, Pennsylvania. 

No obstante· la aplicabilidad del ~arbonato de potasio 

para la eliminaci6n de co2 se ha conocido por varios aftas¡ 

en 1904 se otorg6 una patente alemana que describía un proc~ 

so para la absorci6n de co2 en una soluci6n caliente de car

bonato de potasio, llevando a cabo la regeneración de la so

luci6n por reducci6n en la presión sin calentamiento adicio

nal. En 1924 Williamson y Mathews estudiaron la velocidad 

de absorción del CO? en soluciones de carbonato de potasio y 

encentra·· J. 111e aum0.itando la temperatura de absorción de 

25ºC a 75ºC awnentaba considerablemente la velocidad de ab-

sorción. Sin embargo, el trabajo de u. s. Bureau of Mines 

-constTf.uye-- la principal contribución al logro de este proce-
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so debido a que pudo desarrollar un proceso comercial econ6-

mico. En consecuencia, se otorg6 una patente cubriendo un 

aspecto de este trabajo a Benson y Field en Gran Bretafia, la 

cual describe el uso de una soluci6n de carbonate de potasio 

como absorbente a una temperatura cerca de su temperatura de 

ebullici6n y regeneraci6n de ésta por flasheo y vapor de de

sorci6n. Como resultado de la elevada temperatura en el ab

sorbedor, el vapor que requiere cualquier otro proceso rege

nerativo para calentar la solución a la temperatura de desoE_ 

ci6n no se necesita en este sistema de carbonato de potasio 

caliente. Además, se elimina la necesidad de equipo de in

tercambio de calor considerado entre el absorbedor y el de

sorbedor; así como también se incrementa la solubilidad del 

bicarJ::.onato de potasio, lo que permite operaciones con una 

solución de elevada concentraci6n. 

Descripción del proceso. Como puede observarse en el 

diagrama de flujo (fig. 5-60), una porci6n de la solución P2. 

bre proveniente del regenerador se Emfr!a y alimenta por el 

domo al absorbedor, mientras que la mayor parte de ésta se 

introduce caliente en un punto localizado por debajo del do

mo, perfeccionando de esta manera la pureza del producto, d~ 

bido a la disminución de la presión de vapor de equilibrio 

del co2 sobre la dltima porción de la soluci6n que entra en 

contacto con el gas. Un esquema más complicado denominado 
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de dos etapas se ha utilizado cuando se requiere una elimina 

c~6n completa de co2 . En esta modificación se extrae una co 

rriente de la columna de desorci6n, de manera que sólo esta 

porci6n de la solución pase del fondo del desorbedor al re

hervidor. Dado que esta porción de la soluci6n se regenera 

con el suministro total de vapor para la columna de desor

ci6n; ésta se regenera casi completamente, reduciendo el co~ 

tenido de co2 en el gas a un valor muy bajo. Posteriormente 

la corriente principal se alimenta al absorbedor en un punto 

medio, en tanto que la porción regenerada completamente se 

hace por el domo de la misma. Por último, queda mencionar 

el arreglo convencional, en donde la corriente principal de 

la solución pobre se alimenta completamente al absorbedor 

por el domo, para eliminar tanto H2s como co2 • 

Hoy en día se han desarrollado varias modificaciones 

a partir de las tres formas básicas de flujo mencionados an

teriormente, con el objeto de obtener una mayor economía en 

materia de energ!a. 

Las pruebas en planta piloto indican que el sulfuro 

de hidrógeno se absorbe mucho más rápido que E~l bi6xido 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 hidr6geno. También p~ 

do observarse que la disminución de la temperatura de abso~ 
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ci6n producirá un decremento en la velocidad de absorci6n 

del bióxido de carbono, sin afectar la velocidad de absor

ci61 del sulfuro de hidr6geno lo que provoca un aumento en 

la selectividad con respecto a este último. 

Por otro lado, los contaminantes presentes en el gas 

alimentado en bajas concentraciones como son el sulfuro de 

carbonilo, el disulfuro de carb6n, mercaptanos, tiofeno, ci~ 

nuro de hidrógeno, amoníaco y bi6xido de azufr~ tambi~n son 

absorbidos por la solución caliente de carbonato de potasio 

en diferentes grados y dependiendo de la naturaleza de cada 

una de estas impurezas, reaccionarán formando diferentes co~ 

puestos, que irán acumulándose en la soluci6n, ocasionando 

problemas en la operaci6n del proceso. 

Inicialmente, la u. s. Bureau of Mines encontr6 seve

ra corrosi6n donde se presentó elevada conversi6n a bicarbo

nato o donde por reducci6n de la presión del sistema se libe 

ra tanto co2 como vapor de agua, encontrándose asimismo que 

la adici6n de dicromato de potasio serviría como inhibidor. 

No obstante, debe tomarse en cuenta que compuestos del azu

fre reducen rápidamente el i6n cromato, por lo que puede re

sultar desfavorable desde el punto de vista econ6mico si es

tas impurezas se encuentran en cantidades elevadas. Además, 

la reacción de reducción que se presenta, ocasiona la forma

ci6n de precipitados insolubles que son a la vez los que orí 
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ginan la erosi6n del equipo y otras dificultades en la oper~ 

ci6n. 

Proceso Cataca~b 

Este proceso fue descubierto por Eickmeyer y licenci~ 

do por Eickmeyer y Asociados de Prairie Village, Kansas; es 

una modificaci6n del proceso de carbonato de potasio calien

te. La soluci6n empleada en el proceso Catacarb contiene 

una sal de potasio y un aditivo (mantenido en secreto), el 

cual cataliza la absorci6n y desorci6n de gases ácidos, in

corporando también al aditivo un componente inhibidor de co

rrosión no t6xico y no venenoso. 

Aunque este proceso fue utilizado inicialmente para 

eliminar ei bi6xido de carbono del gas de síntesis de arnon!a 

co, resulta apropiado para la eliminación de n2s y co2 cont~ 

nido en el gas natural. Actualmente se encuentran en opera

ci6n 39 plantas en todo el mundo y 11 más en construcción; 

de manera que podr~n eliminar en conjunto las 50 plantas 763 

MMSCFD de gas ácido, teniendo una alimentaci6n de 4350 

MMSCFD. 

Descripci6n d~l proceso. La planta de tratamiento e~ 

plea un sistema de dos etapas con un rehervidor de fuego di

recto, come puede observarse en la figura 5-61. El gas amaE 

go contiene generalmente entre 2.2 a 2.3% de H2s y de 6.8 a 

7.3% de co2 , dependiendo del pozo productor. La presi6n en 
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la torre de absorción fue 950 psig y una temperatura de 

210ºF en la sección inferior de la torre y de 90ºF en la scc 

ci6n superior. El gas dulce que abandona el absorbedor se 

pasa a un tanque y de ahí a un deshidratador utilizando gli

col como desecante, antes de ~ntrar a la línea para venta o 

tratamiento subsecuente. 

La soluci6n rica proveniente del absorbedor se contro 

la por nivel, pasando posteriormente a un tanque (flash) y 

un f~ltro de cartucho, para llegar a una torre desorbedora 

por el domo de 6sta, donde la solución se regenera por con

tacto a contracorriente con vapor de agua en dos etapas, ob

teniéndose dos soluciones, una semipobre y otra pobre. La 

solución semipobre se retira de un plato y se envía a un tan 

que, del cual se bombea sin enfriar a un punto intermedio 

del absorbedor. La soluci6n que se derrama del plato de ex

tracción, se regenera casi completamente, debido a la eleva

da relación vapor de agua/solución y se rehierve a f11ego di

recto antes de pasar a través de un aereador y un tanque, 

bombfandola despuéo a un enfriador y de ahí al domo del ab

sorbedor. 

Los gases ~cides dcsorbidos, saliendo por el domo del 

desorbedor pasan por un condensador, un tanque de reflujo y 

de ahí a un quemador. El condensado del reflujo se recircu

la al desorbedor y dado que existe pérdida de agua con los 
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gases ácidos, d~be inyectarse-agua al sistema por el reherví 

dor. 

Las principales ventajas del proceso Catacarb son la 

elevada pureza del gas tratado en comparación con las solu

ciones ordinarias de carbonato de potasio caliente, y la con 

siderable disminuci6n del consumo de energía, el cual se en

cuentra entre el rango de 34,000 y 60,000 Btu/mol de gas áci 

do extraído. 

• Proceso Giammarco-Vetrocoke 

El uso de soluciones de arsenito de sodio o potasio 

para la absorci6n de co2 a presi6n y temperatura elevadas, 

fue descubierto por Gianunarco y licenciado por Giammarco-ve

trocoke de Marghera Italia. Anteriormente había surgido un 

proceso desarrollado también por Giarnmarco, el cual utiliz6 

pequeñas cantidades de un aditivo orgánico en las solucione$ 

convencionales de carbonato caliente; sin embargo, este pro" 

ceso se reemplaz6 rápidamente por procesos mucho más eficie~ 

tes empleando arsenitos. 

El proceso Giamrnarco-Vetrocoke para la eliminaci6n de 

sulfuro de hidr6geno, el cual se basa en el uso de solucio

nes acuosas de arsenito y arsenato alcalinos, se describirán 

posterior~ente, ya que de acuerdo a su característica quími

ca, puede clasificarse como un proceso de oxidaci6n. 
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Por otro lado, se ha observado que la adici6n de pro

porciones estequiométricas de trióxido de arsénico a las so

luciones acuosas de carbonato de sodio y potasio lllcrementan 

la velocidad de absorción y deserción del bi6xido de carbono, 

comparado con las soluciones de carbonato convencionales, lo 

que ocasiona un ahorro considerable del calor de regenera

ción, reducción en el dimensionamiento del equipo y obtenci6n 

de mayor pureza en el gas tratado. 

Este proceso a pesar de ser apropiado para el trata

miento de gas de síntesis, gas natural y de existir en opera

ción varias plantas en todo el munc0, su aceptación en algu

nos lugares es retringida, debido probablemente al cuidado 

que debe ponerse en el manejo de las soluciones de arsenito, 

el cual resulta sumamente tóxico. 

Las reacciones químicas que ocurren durante la absor

ción y deserción de co2 pueden simbolizarse por las ecuacio

nes siguientes: 

Absorción 

6C0 2 + 2K 3As0 3 + 3H20 

co2 + K2C03 + H20 --- 2KHC03 

Desorci6n 

6KHC0 3 + As 2o 3 ~~~- 2K 3As0 3 + 6C02 + H20 

2KHC03 ·--- K2C03+ co2 + H20 
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Adicionalmente, los resultados experimentales de este 

tipo de soluciones indic6 que cuando se adiciona tri6xido de 

arsénico, se incrementa la velocidad de hidrataci6n del bi6-

xido de carbono a ácido carb6nico en el paso de absorci6n y 

que también cambia el pH a ácido en la etapa de regeneraci6n, 

ocasionando una mayor expulsi6n del bi6xido de carbono. El 

efecto neto de estos dos f.en6menos es el de proporcionar una 

solución con mayor capacidad y de diEminuir el contenido de 

co2 en el gas tratado. 

Descripci6n del proceso. El diagrama de flujo para 

el proceso Giarrunarco-Vetrocoke puede observarse en la figura 

5-62 y en la 5-63. El primero ilustra la versi6n del proce-

so en donde se utiliza vapor para la etapa de regeneraci6n 

de la solución; este proceso se utiliz6 inicialmente para la 

eliminaci6n de co2 del gas de s!ntesis o de hidr6genb 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 soluci6n ein el 

absorbedor, ya sea empacada o de platos. La soluci6n rica 

fluye primero a un tanque (flash) donde se elimina una por

ci6n del bi6xido de carbono por reducci6n de la presi6n. La 

solución desorbida parcialmente se calienta en seguida en un 

intercambiador de calor, por medio de la soluci6n pobre, an-
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tes de entrar al regenerador donde el bi6xido 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 ener~ía necesaria 

en esta etapa. El bi6xido de carbono abandonando el domo 

del regenerador se enfría; el agua condensada se recolecta 

en un tanque de reflujo y se recircula al regenerador, rnien

tr~c que el bi6xido de carbono frío s~ ve11tea a la atmósfera. 

La soluci6n regenerada que abandona el fondo del reg~ 

nerador se enfría primero en el intercambiador de soluci6n 

rica-soluci6n desorbida parcialmente y después se enfría adi 

cionalmente antes de regresar al absorbedor. 

En el segundo diagrama, la soluci6n rica que abandona 

el absorbedor se calienta con vapor antes de pasarse por un 

tanque (flash) donde se desorbe parte de co2 que contiene. 

La soluci6n desorbida parcialmente fluye después al domo del 

regenerador, donde se llevar~ a cabo la desorci6n final por 

rnediu de un flujo a contracorriente de aire saturado con 

agua precúlentada. La mezcla de co2 y aire que abandona el 

regenerador se lava con agua fría en el deshumidificador pa

ra recuperar calor y condensar el agua contenida en el flujo 

de gas. La mezcla fría de aire y co2 se ventea a la atm6sf~ 

ra, en tanto que el agua fluye del deshumldificador al pres~ 

turador de gas. 
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Con resµecLo a los procesos de carbonato de potasio 

culiente y do etanolumina, el proceso Giammarco-Vetrocoke 

mostr6 ventajus econ6micas sobre estos con respecto a la in

versión de capital y cosLos de uperaci6n; sin embargo, no se 

tomaron en cuenta recientes desarrollos de los mismos y, por 

lo tanto, esta comparación es de valor limitado. Asimismo, 

los datos reportados de la operación del proceso indicaron 

que no se presentó corrosión y que no se descargó material 

tóxico a la atmósfera cuando la regeneración se llev6 a cabo 

con aire. 

5.2.3 Por absorción en soluciones de alcanolaminas 

El desarrollo de alcanolaminas como absorbente de ga

ses ácidos se acreditó en 1930 a R. R. Bottoms bajo patente 

cubriendo esta aplicación. La primera alcanolamina utiliza-

da comercialmente en las plantas de tratamiento de gas fue 

la trietanolamina (TEA). A partir de esto, varios compues

tos pertenecientes a la familia de las alcanolaminas se pro

pusieron como posibles absorbentes de gas ácido, trayendo en 

consecuencia que existan a la fecha una gran cantidad de da

tos que aportan una valiosa información para la mejor selec

ción en un requerimiento especifico. 

Las dos aminas más importantes en los procesos comer

cia les para la purificación de gas son la monoetanolamina 
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(MEA} y la dietanolamina (DEA} . La TEA ha sido reemplazada 

por las anteriores debido a su baja capacidad, baja reactivl 

dad y poca estabilidad. Además, la. diisopropanolamina 

(DIPA) se ha utilizado en el proceso SCOT, en el proceso Sul 

final y en el procl.;1 ADIP; la metildietanolamina se utiliza 

como absorbente selectivo de n2s en presencia de co2 , pero 

su 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 que conjunta la estabilidad y 

reactividad de la monoetanolamina con la baja presión de va

por e higroscopicidad de la dietilenglicol para poder utili

zar soluciones más concentradas que la monoetanolamina. 

Las fórmulas moleculares de cada una de las aminas 

mencionadas se pueden observar en la figura 5-64. En gene

ral, cada fórmula cuenta con al menos un grupo hidroxilo y 

un grupo amina; el grupo hidroxilo reduce la presión de va

por e incrementa la solubilidad en el agua, mientras que el 

grupo amina puede aportar la alcalinidad necesaria a las so

luciones acuosas para causar la absorci6n de qases ácidos. 

Las principales reacciones que se llevan a cabo cuando una 

solución de amina primaria se utiliza para absorber co2 y 

H2s se representan en las siguientes ecuaciones: 

2RNH2 + H2S 

(RNH 3 }2S + H2S 

(RNH
3

) 
2 

S 

2RNH 3HS 



2RNH2 + co2 + 1120 

(RNH3>2C03 + co2 + 1120 

(RNH 3 ) 2co3 

2RNH 3Hco 3 

RNHCOONH 3R 
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Aunque estos productos son compuestos químicos def inl 

dos, voseen una presi6n de vapor considerable bajo condicio

nes normales, de manera que las composiciones de la soluci6n 

en equilibrio varían con la presi6n parcial de los gases ~ci 

dos presentes. Cuanto mayor aumente la presi6n de vapor de 

estos compuestos con la temperatura, mayor ser~ la posibili

dad de eliminar los gases absorbidos de la soluci6n utiliza

da mediante el suministro de energía. 

Descripci6n del proceso. El diagrama de flujo básico 

para todo proceso de absorci6n de gas áci~o 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 soluci6n absorbe~ 

te. El gas dulce sale por el domo, en tanto la soluci6n sa

le por el fondo del mismo, pasando después a un intercambia

dor donde se pone en contacto con la soluci6n pobre prove

niente del desorbedor, disminuyendo la temperatura de esta 

corriente e incrementando al mismo tiempo su temperatura. 

De ahí entra a una columna de desorci6n cerca del domo, en 

donde se utiliza el calor que suministra el vapor de agua p~ 
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ra eliminar los gases ácidos absorbidos por diferencia en 

los puntos de ebullici6n. Cabe sefialar que en unidades ope

rando a presiones elevadas, se acostumbra flashear la solu

ci6n rica, antoo do entrar al dcsorbedor, para eliminar los 

hidrocarburos disueltos en la soluci6n. La soluci6n pobre, 

después de enfriarse ligeramente en el intercambiador de so

luci6n rica-soluci6n pobre, se enfría además en otro inter

cambiador con étgua o aire, para finalmente allhtt:n tarl.:i por 

el domo del absorbedor y completar el ciclo. 

Los gases ácidos que se eliminan de la soluci6n en el 

desorbedor, se enfrían 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 que la solu 

ci6n de amina esté concentrándose progresivamente. Por lo 

general, el agua retroalimentada o una porci6n de ~sta, se 

introduce a la columna de desorci6n en un punto, el cual se 

encuentre por encima del punto donde se alimenta la solu

ci6n rica para forzar a los vapores de amina acarreados por 

el flu]o ascendente de gases ácidos hacia la soluci6n líqui

da. 

Una de las modificaciones más simples del diagrama 

mostrado anteriormente es la inclusi6n 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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Si se utiliza el condensado d_e gas ácido para lavar, no se 

requiere un plato extractor, ya que en algún punto debe in-

traducirse este condensado al sistema. Debe señalarse que 

este condensado está saturado con gas ácido a las condicio

nes del condensador y que este gas ácido a su vez será intro 

ducido al flujo de gas. Si el volumen de gas es muy grande, 

comparado con la cantidad de agua de lavado, no trae canse-

cuenc.ias. Sin embargo, si la cantidad de gas ácido es exce-

siva, pueae incluirse además en el proceso un desorbedor pa

ra el agua. En su forma más sencilla, esta unidad consiste 

de una columna empacada, en donde el agua 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 

ácidos. 

En algunos casos el condensado del flujo ácido dispo

nible es insuficiente para suministrar el agua de reflujo 

tanto al desor.bedor de la alcanolamina como el absorbedor; 

en estL ~aso, es necesario utilizar agua de alguna otra fuen 

te para lavar el gas purificado y adicionar un plato de ex

tracción para evitar la acumulación de agua en el sistema. 

Esta modificación se utiliza en sistemas empleando mQ 

noetanolamina, especialmente si se opera a baja presión, de

bido a la elevada presión de vapor de este absorbente. Las 

otras aminas, por el contrario poseen una presión de vapor 
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tal que hace innecesario el uso de agua de lavado, excepto 

en casos donde el gas purificado se emplee en procesos cata

líticos y el catalizador sea sensible a trazas de vapores de 

aminas. 

Otra modificaci6n al diagrama de flujo básico 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 

aplicado a varios procesos de purificaci6n de gas y fue des

cubierto en 1934 por Shoeld. En esta variaci6n, 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 porci<5n del flujo de la soluci6n rica. El líqui

do extraído no está completamente d~sorbido, pero se recircu 

la al absorbedor para eliminar la mayor parte de los gases 

ácidos en la porci6n inferior de la columna. La porci6n de 

soluci6n introducida a la mitad de la columna de desorci6n 

es desorbida de los gases ácidos casi en su totalidad. Esta 

soluci6n se recircula a su vez a la parte superior del absor 

hedor donde reduce el contenido de gas ácido del gas produc

to al nivel deseado. En este sistema la cantidad ~~ vapor 
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ascendiendo por la columna de- desorci6n es menor que en el 

sistema convencional. 

Una desventaja de esta modif icaci6n al proceso es el 

hecho de incrementar apreciablemente el costo inicial de la 

planta, ya que la columna de desorci6n es más alta y comple

ja, se requieren dos sistemas de tuberías con sus respecti

vas bombas, intercambiadores, etc. 

Otra parte importante en la eliminaci6n de co2 y H2S 

es la selecci6n de la soluci6n para llevar a cabo la absor

ci6n y la cual está determinada por las condiciones de pre

si6n y temp~ratura a las que se encuentra el gas, su campos! 

ci6n con respecto a los constituyentes mayores y menores y 

los requerimientos de pureza del gas tratado. Aunque actua! 

mente no existe una soluci6n ideal que proporcione las cond~ 

cienes 6ptimas de operaci6n, sí existe suficiente cantidad 

de datos y experiencia en la operaci6n con varias alcanolami 

n~s que permiten una selecci6n razonada de la soluci6n, abaE 

cando un gran rango de condiciones. Una comparaci6n prelimi 

nar de alcanolaminas usadas para la purificaci6n del 9as, se 

basa en las propiedades físicas y costo aproximado (tabla 

5-10). 

r.as soluciones acuosas de monoetanolamina qi.ie fueron 

utilizadas durante varios años para la eliminaci6n de H2s y 

co2 del gas natural, están siendo substituidas por otro& sis 
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temas más eficientes, particularmente para el tratamiento de 

gas natural a presiones elevadas. Sin embargo, este absor

bente se sigue prefiriendo para flujos de gas conteniendo 

concentraciones relativamente bajas de H2s y co2 y que no 

contengan contaminantes como sulfuro de carbonilo (COS) y di 

sulfuro de carbono (cs 2). Además, resulta apropiado cuando 

el gas se trata a bajas presiones y se requiere máxima elimi 

nación de H2s y co2 . El bajo peso molecular de la monoetano 

lamina, origina la gran capacidad de la solución a concentra 

cienes 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 más que sus 

inherentes desventajas, entre las cuales, la más seria es la 

formación de productos de reacci6n irreversibles con el_COS 

y el cs2 , resultando una gran pérdida química si el gas_~on

tiene cantidades significantes de estos compuestos. Además, 

la soluci6n de monoetanolamina es más corrosiva que las solu 

ciones de otras aminas, especialmente si la concentraci6n de 

amina excede el 20% y la solución se encuentra cargada con 

gases ácidos. 

Esta característica limita la capacidad de las solu

ciones de monoetanolamina en casos donde las elevadas pre

siones parciales de los gases ácidos, contribuirán en mayor 

proporci6n a cargar la soluci6n absorbente. Finalmente, la 
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elevada presi6n de vapor de l~ monoetanolamina causa p~rdi

das significantes por vaporizaci6n, en particular a bajas 

presiones de operaci6n; esta dificultad sin embargo puede re 

solverse como se mencion6 anteriormente, por un tratamiento 

de lavado del gas purificado. 

Las mezclas de monoetanolamina con di o trietilenglicol, 

descritas inicialmente por Hutchinson, se han utilizado para 

llevar a cabo simultáneamente la eliminaci6n de gases ácidos 

y la deshidratación del gas natural, lo cual representa una 

de sus p~incipales características a la vez que consume me

nor cantidad de vapor comparado con sistemas acuosos. Ade

más, las soluciones de glicolamina pueden desorberse casi 

completamente de H2s y co2 , lo cual proporciona a la solu

ción gran capacidad para producir un gas tratado de alta pu-

reza. Pero también el proceso de glicolamina presenta un 

gran nG.mero de inconvenientes, entre los cuales posiblemente 

el más importante es que para ser un agente desecante efect! 

vo, el contenido de agua debe ser menor del 5%, lo cual re

quiere una elevada temperatura en el rehervidor. A esta tem 

peratura ocurre una severa corrosi6n en el intercambiador 

amina-amina, en la columna de desorci6n y bajo ciertas cond! 

cienes en el rehervidor. La única solución práctica para e~ 

frentar el problema de corrosión es la utilizaci6n de alea

ciones ferrosas resisten~es a la corrosi6n o el empleo de ma 
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teriales no metálicos. Otra característica indeseable del 

proceso glicolamina es la elevada pérdida por vaporizaci6n, 

en especial de la amina. Esta pérdida puede ser reducida 

por ana sección de lavado con glicol del gas purificado, pe

ro no es una operación simple como resulta ser el lavado con 

agua utilizado en sistemas acuosos. Finalmente, los hidro

carburos, en especial los aromáticos, son más solubles en 

glicclamina que en soluciones acuosas de amina. Esta carac 

terística es de gran importancia si el gas ácido va a ser 

procésado además en una planta de azufre tipo Claus, debido 

a que la presencia de hidrocarburos de'alto peso molecular 

tiende a desactivar el catalizadur, produciendo azufre des

colorido. 

Las soluciones acuosas de dietanolamina se han utili

zado por muchos años para el tratamiento de gases contenien

do cantidades elevadas de cos y cs2 , además del H2s y co2 • 

Debido a que las aminas secundarias son mucho menos reacti

vas con el COS y cs2 que las aminas primarias, produciendo 

comp1.iestos secundarios, son la elecci6n natural para flujos 

de gas conteniendo estas impurezas. Cabe señalar que la ba

ja presión de vapor de la etanolamina, la hace apropiada en 

operaciones de bajP presi6n, siendo despreciables las pérdi

das por vaporización. Sin embargo, la principal desventaja 

de las soluciones de dietanolamina es el hecho de que al re-
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generar la soluci6n puede necesitar destilaci6n al vacío. 

La aplicaci6n de soluciones de dietanolamina al trata 

miento de gas natural f11e 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 Petre

les d'Aguitaine. Esta sociedad comprobó que la solución 

acuosa de dietanolamina ligeramente concentrada (de 25 a 30% 

en peso) es capaz de absorber los gases ácidos en una propoE 

ci6n por encima de la esteguiom6trica: es decir, de 1.0 a 

1.3 moles de DEA por mol de gas ácido, permitiendo que la 

presión parcial de los gases ácidos en el gas alimentado sea 

considerablemente elevada. Si la soluci6n regenerada se de

sorbe perfectamente, cuando se regresa al absorbedor y la 

presi6n es elevada, puede producirse un gas purificado que 

satisfaga las especificaciones de la tuberra. Una ventaja 

adicional del proceso S.N.P.A.-D.E.A. es que los productos 

de descomposición formados se eliminan fácilmente por filtra 

ci6n a través de carb6n activado. 

El uso de soluciones acuosas de diglicolamina fue co

mercializado conjuntamente por Fluor Corporation, El Paso Na 

tural Gas Company y Jefferson Chemical Company Inc. El pro

ceso empleando este disolvente fue nombrado Proceso Fluor

Econornine, el cual es en muchos aspectos similar nl proceso 

utilizando monoetanolamina, excepto en que su menor presi6n 
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de vapor permite utilizarlo en concentr<·.ciones elevadas, tí

picamente de 40 a 60%, lo que ocasion~ una considerable dis

minución en la velocidad de circulaci6n y en el co~sumo de 

vapor, comparado con soluciones de monoetanolamina. Las des 

ventajas de la soluci6n de diglicolamina son su elevado cos

to, su alta corrosividad en acero al carb6n y p~rdida quími

ca, debido probablemente a la formaci6n de productos no reg~ 

nerables resultantes de las reacciones con co2 , cos y cs 2 . 

Por último, la regeneraci6n de la soluci6n contaminada de di 

glicolamina, requiere destilaci6n al vacío. 

La diisopropanolamina (DIPA) está utilizándose actual 

mente en el proceso Adip y el proceso Sulfinol, ambos bajo 

licencia de Shell International Petroleum Company. El proc~ 

so Adip emplea soluciones acuosas de diisopropanolamina en 

concentraciones de 30 a 40%. Se ha aceptado ampliamente en 

Europa para el tratamiento de gases, conteniendo adem~s de 

H2s y co2 , el COS. Según datos presentados se dice que la 

eliminación de COS se realiza sin causar efectos nocivos a 

la solución, siendo además no corrosiva y requiriendo menos 

vapor para su regeneraci6n. 

El trabajo en planta piloto con soluciones acuosas de 

metildietanolamina y trietanolamina, indic6 que se obtiene 

absorción selectiva para el H2S en comparación con el co2 . 

en especial a bajas presiones de oparaci6n. Sin embargo, es 
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La selectividad decrece conforme se incrementa al grado de 

allmi~aci6n; tambi~n se ha mostrado que las aminas tercia

rias, en especial la metildietanolarnina, absorben selectiva

mente al ll 2 S bajo condiciones apropiadas de operación en 

tiempcs cortos de contacto. 

Finalmente, la elecci6n de la concentración de amina 

puede ser arbitraria, generalmente basada en la experiencia 

de ope:::-aci6n. El rango típico de las concentraciones de mo

noetanolamina 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 operación. una de las razones por la 

cual los procesos que utilizan alcanolaminas han desplazado 

en gran medida a los procesos de 6xido de fierro y carbonato 

de sodio utilizados en la purificaci6n de gas natural es la 

carencia de dificultades en la operaci6n. Sin embargo, va

rios factores pueden ocasionar gastos indebidos y dificulta

des en la operaci6n de unidades de alcanolaminas, entre las 

cuales pueden citarse, desde el punto de vista costos, la e~ 

rrosi6n y las pérdidas de amina. Y las dificultades de ope

raci6n que causan limitaciones en la c~pacidad de una planta 

para la purificaci6n del gas son la espu~~ y el taponamiento 

del equipo. 
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• Corrosión 

El problema más serio de operación encontrado en las 

plantas de purificación de gas es la corrosi6n, a la cual se 

le ha prestado yran atenci6n. Se han propuesto varias tea-

rfas para explicar el mecanismo da corrosi6n y se han paten

tado métodos para eliminar o aliviar la corrosión. Basad•:... 

en esta información, el fenómeno de corrosión presentado en 

un gran número de plantas, operando bajo un amplio rango de 

condiciones, puede explicarse razonablemente y pueden esta

blecerse ciertos lineamientos para minimizar la corrosi6n. 

Se ha observado que la extensión y tipo de corrosión 

depende de factores tales como la presencia de contaminantes 

en la soluci6n de amina, la carga de gas ácido en la solu

ci6n, la temperatura y presi6n prevalecientes en varias par

tes de la planta, la velocidad con la cual fluye la soluci6n, 

etc. Sin embargo, los principales agentes corrosivos son 

los mismos gases ácidos. Esta premisa se basa en la observ~ 

ci6n de que la corrosión aumenta cuando se incrementa la co!!_ 

cent~a~ión de los gases ácidos en la solución, especialmente 

en plantas utilizando monoetanolamina. 

Se sabe que el co2 causa severa corrosi6n, particulaE 

mente a ternperatur.as elevadas y en presencia de agua. Se 

cree gue el mecanismo involucrado, consiste de la reacción 

de fierro metálico con ácido carbón.ice, lo cual origina la 
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formación de bicarbonato de fierro soluble. El calentamien

to adicional a la solución puede liberar el co2 y provocar 

la precipitación del fierro r.omo carbonato insoluble. Ade

más, el fierro puede eliminarse de la soluci6n por hidróli

sis a carbonato básico u 6xido hidratado, por oxidación adi

cional a un compuesto férrico soluble o por precipitación c~ 

mo sulfuro (por el H2S). Lo obscuro de la solución present~ 

do en los absorbedores conteniendo co2 y H2 s puede deberse a 

la última reacción. Con la resaturaci6n con co2 y calenta

miento subsecuente de la solución, puede disolverse más fie

rro y repetir el ciclo corrosivo. Este mecanismo se presen

ta preferentemente en equipos fabricados de acero al carbón 

y en especial en puntos donde se presenta elevada temperatu

ra y alta concentraci6n de gas ácido. 

El sulfuro de hidr6geno ataca al acero como un ácido, 

con la formaci6n posterior de sulfuro ferroso insoluble, Es 

te compuesto forma una capa sobre l<=l superficie del metal, 

la cual no se adhiere firmemente y en consecuencia ofrece p~ 

ca protección para la corrosión siguiente. 

No existen correlaciones confiables que relacionen el 

ataque corrosivo con mezclas de co2 y H2S; sin embargo, se 

han observado ciertos comportamientos generalizados. En pr~ 

mera instancia parece que en plani:as manejando principalmen

te co2 , pueden reducir la corrosi6n cantidades muy pequeñas 
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de H2s. Por otro lado, también se ha observado un severo 

ataque corrosivo con diferentes relaciones de tt2s-co2 , que 

bajo ciertas condiciones originan sinergismo; es decir que 

cada gas ácido incrementa el ataque corrosivo del otro. 

En orden de importancia los agentes corrosivos resul

tantes de la degradación de los disolventes siguen a los ga

sas ácidos, los cuales se forman a partir de reacciones irr~ 

versibles entre los disolventes y constituyentes del gas al! 

mentado, por ejemplo, el ácido f6rmico formado a partir de 

la monoetanolamina y las poliaminas, las cuales demostraron 

un marcado efecto en la corrosi6n. 

Por último, tambLén puede presentarse corrosi6n debi

do a la erosi6n de sólidos suspendidos en el flujo de gas o 

por difusi6n de gases ácidos a través del material s6lido 

causando lo que se llama corrosión pur esfuerzo. 

La corrosi6n puede reducirse o eliminarse por diferen 

tes medios incluyendo ciertas prácticas en el diseño y oper~ 

ci6n de plantas de tratamiento, algunos de los cuales son: 

selecci6n de materiales resistentes a la corrosión, elimina

ción continua o peri6dica de agentes que promueven la corro

si6n y s6lidos suspendidos en la soluci6n y adición de inhi

bidores de corrosi6n. Generalmente una cornbinaci6n de dife

rentes procedimientos origina la soluci6n más satisfactoria 

y econ6mica. 
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Se recomiendan las siguientes prácticas en la opera

ci6n para minimizar el ataque corrosivo: 

a) La temperatura de la soluci6n en el rehervidor y la tem

peratura deJ vapor deben mantenerse tan bajas como sea 

posible. 

b) El uso de medios tales como aceite para eliminar 1a ele

vada temperatura en el rehervidor, debt? mantener la tem

peratura superficial del metal tan baja como sea posible. 

c) La regeneraci6n de la solución a presiones elevadas, en 

conjunto con temperaturas tambi~n elevadas, ocasionan 

una severa corrosión en los tubos del rehervidor; por 

tanto, se considera una buena medida mantener la presión 

de operaci6n del rehervidor y de la columna de desorci6n 

tan baja como sea posible. 

d) Es recomendable excluir el oxígeno del sistema para man

tener una atmósfera de gas inerte sobre la solución en 

cualquier punto donde pudiera exponerse a la atmósfera. 

e) Eliminación continua de s6lidos suspendidos (por filtra

ción) y productos de degradación de la solución de amina 

(por destilaci6n de una corriente lateral o por filtra

ción en carb6n activado) • 

f) En algunos casos puede adicionarse sosa cáustica a la s~ 

luci6n de amina. 
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g) Puede utilizarse inhibidores de co~rosi6n 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 operaci6n; por 

consiguiente, es necesario expe.rimentar con varios in,;l

dores hasta encontrar el apropiado. 

• Formaci6n de espuma 

La formaci6n de espuma se debe generalmente a la con

tami¡:iaci6n de la soluci6n por hidrocarburos ligeros condens~ 

dos, por s61idos suspendidos finamente divididos (como sulf~ 

ro de fierro) , por productos de degradaci6n de la soluci6n 

de amina o por agentes activos que acarrea el flujo de ali

mentación. 

La contruninaci6n de hidrocarburos ligeros del gas ali 

mentado puede evitarse, manteniendo la temperatura de la so

lución de amina pobre 10 a 15 grados por encima de la tempe

ratura de la corriente de alimentaci6n, asegurando con esto 

que no ocurra cambio de fase. 

Los s6lidos suspendidos pueden eliminarse por filtra

ci6n continua de un flujo lateral, A pesar de que se han 

utilizado varios tipos de filtros, el filtro de precapa ha 

proporcionado mejores resultados. Cuando la espuma es cau

sada por compuestos orgá'.nicos de alto peso molecular disuel-

tos o emulsificado3, se eliminan pasando la soluci6n a tra-
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vés de un lecho de carb6n activado. 

Por último, la formaci6n de espuma puede controlarse 

por adici6n de inhibidores de espuma, como son los compues

tos de silic6n y alcoholes de alto punto de ebullici6n. 

• Pérdidas químicas 

Las pérdidas del disolvente representan un problema 

difícil de tratar en plantas de purificaci6n de gas; estas 

pérdidas pueden ocasionarse por acarreo de la soluci6n en el 

flujo de gas dulce, por vaporizaci6n o por degradaci6n qu!mi 

ca de la amina. Las pérdidas del disolvente por acarreo o 

vaporizaci6n deben combatirse exhaustivamente, no s6lo por 

el costo que representa su pérdida sino también por la canta 

minaci6n que causa el flujo de gas purificado en las paredes 

de la tuber!a y en casos donde este gas se destine a proce

sos catalíticos, ocasionando el envenenamiento del cataliza

dor. 

Las pérdidas por acarreo son causadas por un inef i

ciente extractor de niebla; este problema puede atacarse sim 

plemente, teniendo cuidado en el diseño o selecci6n del ex

tractor de niebla mencionado. 

Aunque la presi6n de vapor de las aminas es relativa

mente baja, las pérdidas por vaporizaci6n son considerables 

ya que se pasan a través de l.a solución vol1lmenes enormes de 
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gas. Una manera de evitarlo consiste en lavar el gas puri-

ficado en una secci6n de la columna de absorción con agua o 

glicol. Otra manera de recobrar la amina vaporiz~da es por 

adsorci6n de ésta en bauxita o s6lidos similares y regenera

ci6n subsecuente del adsorbente saturado por calentamiento y 

vapor. 

Probablemente la pérdida de soluci6n más seria es por 

degradaci6n química de la amina. En general, la amina es 

térmicamente estable a la temperatura de operaci6n del paso 

de regeneración. Las soluciones de etanolamina están suje

tas a degradaci6n oxidante por varios mecanismos, por ejem

plo, el oxígeno puede reaccionar con H2s eliminado del gas 

alimentado para formar azufre, el cual con calentamiento, 

reacciona con la amina y forma ditiocarbamatos, tioureas y 

demás productos de degradaci6n que no pueden regenerarse a 

amina por simple calentamiento. 

Además, los gases sujetos a tratamiento por solucio

nes d~ etanolaminas pueden contener gran variedad de irnpur~ 

zas, las que reaccionan irreversiblemente con las aminas. 

Estos compuestos incluyen ácidos carboxílicos tales como 

ácido f6rmico, acético y butírico, compuestos de azufre como 

oxisulfuros de carbón y disulfuro de carbono; ácido clorhí

drico y cianuro de hidr6geno. Las aminas forman sales térm.!_ 

camente estables con estos compuestos y la forma de eliminaE_ 
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los es disociarlos por la ad~ci6n de bases fuertes, destilan 

do posteriormente para la recuperaci6n de la amina. 

Por Gltirno, en ciertas operaciones, especialmente 

cuando la presi6n de operaci6n es elevada, se acarrean canti 

dades significantes de gases no ácidos del absorbedor a la 

secci6n de regeneraci6n; esto resulta indeseable cuando los 

gases ácidos eliminados van a utilizarse para la obtenci6n 

de hielo seco y azufre elemental. p.:--r consiguiente, estos 

gases deben separarse de la soluci6n, después de que abando

nan el absorbedor y antes de entrar al desorbedor. 

5.2.4 Comparaci6n de métodos de endulzamiento 

Como ya se ha visto, en la actualidad se cuenta con 

diversos procesos para eliminar los gases ácidos de la co

rriente de gas natural, pero casi todos operan de la misma 

forma, ya sea mediante la absorción física y/o química de 

dichos gases o por medio de productos químicos en soluci6n 

acuosa. El resto basa su operaci6n en la adsorci6n física 

de los gases ácidos en s6lidos. A continuaci6n y a manera 

de sumario, se presenta una comparaci6n de los diferentes 

tipos de procesos de los ya tratados. 

Los procesos por oxidación son selectivos de los com

puestos de azufre, no teniendo efecto sobre impurezas que no 

sufren oxidación a las condiciones de operaci6n. Se emplea 
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en gran escala especialmente e~ casos donde el contenido de 

azufre es bajo y se requiere una pureza elevada. Inicialmen 

te se presentaron los procesos en seco, pero se encontraron 

varios inconvenientes entre los cuales se encuentran requer~ 

mientas de grandes áreas, que incluyen el reactor y el área 

para su mantenimiento, desactivaci6n del s6lido por impure

zas (alquitrán, materiales poliméricos y otros compuestos de 

azufre), necesidad de incluir varios reactores para obtener 

una operaci6n continua. 

Esta desventaja presentada por los procesos en seco 

provocó un interés por la búsqueda de métodos más eficientes 

que redujeran el espacio y el costo de mano de obra, aumen

tando al mismo tiempo el valor del azufre producido, desarro 

llande de esta manera los procesos de oxidaci6n en fase lí-

quida con ciclo. regenerativo. Sin embargo, estos procesos 

también presentan algunas inconveniencias, como son: la exis 

tencia de mayor grado de corrosión y la presencia de diver

sas reacciones laterales irreversibles que contaminan la so

lución absorbente. 

Por otro lado, la necesidad de crear procesos de ma

yor simplicidad y economía dio pie al desarrollo de procesos 

empleando ciclo regenerativo de la soluci6n absorbedora. 

Primeramente se propusiaron procesos utilizando soluciones 

de sales alcalinas a temperatura ambiente, realizando la de-
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sorci6n de gases ácidos por contacto de la soluci6n absorbe

dora con una corriente de aire, esto origin6 gran v~riedad 

de reacciones laterales, dificultad en la eliminaci6n del a! 

re contaminado, necesidad de emplear grandes cantidades de 

aire y acumulaci6n de compuestos en la soluci6n absorbedora 

provocando la p€rdida de actividad de la soluci6n. Poste

riormente se propuso llevar a cabo la desorci6n por incremen 

to en la temperatura de la soluci6n obteniendo mayor pureza 

de la soluci6n junto con la posibilidad de emplear solucio

nes más concentradas que produzcan un gas con menor conteni

do de gases ácidos; sin eml:v;.rgo, se obtuvo al misrr.o tiempo 

un mayor grado de corrosi6n y absorci6n de otras impurezas, 

cuya eliminación no es t:an sencilla como es el caso de la 

eliminación del ácido cianhídrico (HCN). 

Por último, los procesos por absorci6n en alcanolami

nas, son sin lugar a duda los más conocidos y empleados para 

el endulzamiento del gas natural en todo el mundo; despldza!!_ 

do en gran medida a los procesos por oxidaci6n y por absor

ci6n en soluciones alcalinas. En general, las soluciones de 

alcanolaminas se emplean en gases cuya concentraci6n de ga

s1~s ácidos es baja y que no contengan otros compuestos de 

azufre, como sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono, de 

bido a que la presencia de estos ocasiona productos de reac

ci6n irreversibles, causando gran pérdida química, cuando la 
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presi6n de operac~ón puede considerarse baja y cuando se re

quiere máxima eliminación de los gases ácidos. Tambi~n pue

de usarse al mismo tiempo como desecante, pero requiere de 

elevadas temperaturas en ~l paso reqenerativo causando con 

esto mayor corrosión en los equipos. 

Otro inconveniente es la formación de espuma, debido 

a la contaminación de la soluci6n por hidrocarburos ligeros 

condensados, por sólidos finamente divididos, por productos 

de degradación de la misma solución y por agentes activos 

acarreados en el gas. 

Cabe señalar q~e los criterios para seleccionar un 

proceso en parLicular deben considerar además los menciona

dos en la comparación de métodos dG deshidratación, ~plica

dos lógicamente al caso del endulzamiento. También deberán 

considerarse los costos de la solución deshid~atadora y de 

la patente, lo que en algunos casos resulta la principal re~ 

tr:Lcción, como por ejemplo el uso del proceso Sulfinol men

cionado en las alcanolaminas. 

Finalmente, se puede decir que en el caso de las pla

taformas marinas, a diferencia de las instalaciones en tie

rr.a, deben incluirsP. criterios de dimensi6n, peso, confiabi

lidad del proceso, disponibilidad de reactivos y partes de 

repuesto, principalmente. 
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e o N e L u s I o N E s 

El tema de las reservas de gas natural ocupa un lugar 

central en la literatura sobre las fuentes de energía. To

das las empresas petroleras, las organizaciones involucradas 

en el estudio de los asuntos energ~ticos y los gobiernos, 

tanto de los países productores como los de los países cons~ 

midores, tomaron conciencia desde la llamada crisis del pe

tr6leo de 1973-1974 de que las reservas de hidrocarburos 

eran finitas y que su estimación tenía una importancia fund~ 

mental desde un ~unto de vista político, econ6mico y tecnol§ 

gico. Sin embargo, hasta la fecha aún los geólogos más ex peri-_ 

mentados no han elaborado una estimación definitiva sobre el 

monto de últimos recursos recuperables de gas natural. Es 

incorrecto manejar las estadísticas sobre reservas de gas c~ 

mo si fueran algo perfectamente definido y sobre lo que no 

se tuviera duda alguna. Todas las estimaciones sobre reser-

vas est~n sujetas a un margen de error muy considerable y, 

por lo tanto, cuando se proponen medidas de política energ~

tica en base exclusivamente en las estimaciones sobre la ma~ 

nitud de reservas de hidrocarburos, pueden plantearse solu-



271 

cienes basadas en datos incompletos, especulativos y quizá 

hasta equivocados. 

Si bien el acervo de informaci6n sobre reservAs ctP hi 

drocarburos es muy amplio y creciente, hay grandes diferen

cias en cuanto a la calidad y disponibilidad de la informa

ci6n. La gama comprende desde aquellos países en donde la 

publicación de las estadísticas sobre reservas es una oblig~ 

ción legal de cada productor, hasta aquellos en donde la in

formaci6n 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 sólo el concepto particular de seguridad nacional sino 

también la falta de informaci6n interna realmente confiable. 

Debido a esto no se realizó un análisis profundo de 

la información aquí presentada. Se consideró que ya que la 

situación del petróleo y del gas natural están cambiando de 

bido a razones tanto políticas, corno también debido a los 

continuos descubrimientos de yacimientos, que el hacer un 

análisis riguroso de mercado compete a un prof esionista es

pecializado en el tema. 

Las fuentes de información disponibles permiten pre

sentar un panorama amplio de la localizaci6n de las reservas 



de gas natural por regiones y países. Dicho panorama pone 

de manifiesto la gran desigualdad en la distribuci6n 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 Oriente. 

A la fecha, los recursos de gas natural asociados con 

los de petr6leo se encuentran concentrados en unos cuantos 

países. Sin embargo, como resultado de la llamada crisis p~ 

trolera, se están descubriendo rápidamente recursos de hidro 

carburos en todas partes del planeta. 

Por otro lado, las empresas petroleras internaciona

les opinan que la vida útil de las reservas de gas natural 

tenderá a decrecer, sobre todo si no se dan nuevos incenti

vos a la industria, para efectuar inversiones a largo p¡azo. 

Sin embargo, la posici6n de estas empresas se contrapone a 

la de aquellos ge6logos que sostienen que las reservas recu

perables en tierra y más aún costa afuera son ampliamente s~ 

ficientes para sostener durante muchos decenios los niveles 

actuales de explotaci6n. 

Aún cuando existe la teoría por parte de personas in

volucradas en el tema de que la tasa de aumento de las nue

vas reservas de gas natural empezará a declinar a mediados 

de los ochenta porque ya escasean los yacimientos por descu

brir, las reservas se seguirán ampliando mediante una expan-
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si6n y reevaluaci6n de los yacimientos ya conocidos en fu11-

ci6n, entre otros, del avance tccnol6gico en las perforacio

nes profundas y la aplicaci6n de m¿todos m~s ~vanzados de re 

cuperaci6n. 

Sin embargo, el papel futuro del gas natural como 

fuente de energía no estará determinado por el monto de los 

recursos sino más bien por los problemas de transporte y di~ 

tribuci6n y por la actitud de los productores hacia la expoE 

taci6n de este energético. 

El gas natural se ha movido hist6ricamente del pro

ductor al consumidor mediante tuberías. Los elevados gastos 

a~ construcci6n de los duetos se justifican cuando existen 

reservas importantes y una demanda segura. 

La alternativa de los gasoductos es el transporte de 

gas natural en forma líquida, que requiere de barcos refrig~ 

radas, e instalaciones de regasificaci6n en las terminales 

de recepción. Para ello se necesitan a su vez inversiones 

enormes en todo el proceso y, además, las pérdidas del gas 

del orden del 25% durante el procesamiento y transporte. 

El transporte de gas natural licuado lleva implícitos 

algunos riesgos ambientales graves. Aunque cualquier tipo 

de energético plantea peligros, la preocupación sobre las 

consecue~cias de un choque entre buques-tanque de gas natu-
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ral licuado es muy seria. A pesar de las mdltiples medidas 

4110 ya se han implementado para garantizar la seguridad, se 

sigue ir1vestigandn SGbro el caso y cote temo~ ~Hpecifico pu~ 

de lleyar a limitnr al transporte del energético licuado. 

La conversi6n de gas natural a metano! simplifica 

los problemas de transporte, al eliminar la necesidad de 

construir barcos complejos y muy caros, así como instalacio

nes de licuefacci6n y regasificaci6n. Sin embargo, la pro

ducci6n de metano! requiere de la construcci6n de plantas 

muy grandes de conversión en las zonas productoras y repre

senta p~rdidas del orden del 40% en la energía del proceso, 

gue se comparan desfavorablemente con el 25% de las pérdi

das asociadas a la producción de gas natural licuado. 

En lo que se refiere al almacenamiento de gas natu

ral, se puede decir que almacenarlo de manera líquida resul

ta lo más conveniente, debido a que no presenta pérdidas sig 

nificativas, también se puede concluir que el almacenarlo ba 

jo la tierra es lo más seguro, lo que representa menos pro

blemas de espacio, además de ser la tendencia actual. 

Como se planteó en su oportunidad, la combinaci6n de 

los procesos básicos de licuefacci6n, brinda al diseñador un 

gran número de opciones, las cuales se basan principalmente 

en el arreglo de equipo y en la instrumentaci6n del proceso. 
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Ahora bien, para llevar a cabo la licuefacción y 

transportación del gas natural, as necesario su tr~tamiento, 

ta~to desde el punto de vista de a~shidrataci6n como del en

dulzamiento. Para la deshidcataci6n, 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

p6sito de recopilar la informaci6n y experiencia acumulada 

de las personas que 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 

disminución del contenido de agua como son el diseño de pro

cesos, torres y materiales de deshidratación, especificacio

nes de tuberías, operación, mantenimiento, etc. 

Una vez que se obtienen las condiciones de presión y 

temperatura del gas natural a las cuales se espera se formen 

s6lidos de los componentes que lo forman, necesita elegirse 

un iné~odo por medio del cual se disminuya la cantidad de 

agua evitando as! la formación de los mismos a las condicio

nes de operaci6n; esta elección depende de varios factores 

como los ya mencionados en la comparaci6n de métodos, sin em 

bargo, actualmente se estSn utilizando los procesos de deshi 

drataci6n con dietilenglicol o el proceso de adsorci6n por 
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medio de tamices moleculares, siendo el primero el m~s em-

plcado en la mayorfa de las operaciones costa aE~era, y el 

segundo rcguurido cuando se desea un alto grado de deshidra-

taci6n del gas natural. 

En lo que se refiere al endulzamiento de gas, en cada 

uno de los procesos presentados para la eliminaci6n de gases 

ácidos se mencion6 una breve reseña 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 que s~ le han hecho al diagrama de 

flujo básico, resaltando algunos puntos de importancia en el 

proceso, los cuales dan la pauta para el desarrollo de temas 

específicos, corno pueden ser el diseño 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 diferent 0 s pro-

blemas de operaci6n y algunas de las medidas para solucionaE 

los sirven como base para la perfecci6n y creación de nuevos 

elementos que ayuden al control de estos, beneficiando de es 

ta manera la pureza del gas tratado, mantenimiento de los 

equipos, ahorro en las pérdidas de la soluci6n de tratamien-

to, etc. 
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Por Gltimo, se puede decir que independientemente del 

estudio que se realice para la elección del proceso de endul 

zamiento, analizando todas las ventajas y desventajas, ac

tualmente, el proceso del tipo ~irbotol empleando MEA o DEA 

roeulta el más conveniente por la alta reactividad y bajo 

costo de este reactivo, pudiendo decir además que han sido 

los más utilizados en la industria del manejo del gas natu

ral. 

Por lo tanto, el conocimiento básico y los posibles 

desarrollos nacionales que puedan lograrse en el futuro a 

los procesos de deshidratación y endulzamiento del gas natu

ral, servirán para evitar la compra de ·paquetes completos y 

la fuga de divisas tan perjudicial a la economía nacional. 

Finalmente, resulta indispensable para cualquiera de 

los procesos discutidos la evaluaci6n de las propiedades, 

lo cual dentro del contexto de este trabajo no pretende ser 

un estudio minucioso sobre el mejor método para evaluar una 

propiedad en particular para mezclas de gas natural, sino 

que de una relaci6n por medio de la- cual se obtiene un esti

mado confiable o de uso pi;áctico por un lado, y por otro la

correcci6n o correcciones que pueden aplicarse, para obtener 

la dependencia de la propiedad con respecto a la composici6n 

de la mezcla. 

Estas ecuaciones incüuyon algunos factores de corree 
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ci6n adicionales, cuya función es ajustar el estimado de la 

propiedad medida por concepto de algunos componentes espe

cia les del gas natural como son el H2s y el co2 ; y que han 

sido el resultado de la experiencia adquirida 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 que han contrastado los estim~ 

dos de la propiedad con los valores experimentales y cuyo 

fin es el de proporcionar un punto de referencia que permita 

justificar inicialmente su uso, a reserva de llevarse a cabo 

el c~lculo de las diferentes propiedades presentadas y pro

barse otros métodos estadísticos, en un caso específico que 

fortalezca o anule el estimado de la expresi6n propuesta. 
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RECOMENDACIONES 

Aun cuando el presente estudio trata de abarcar un p~ 

norama general en lo que se refiere a la obtenci6n, trata

miento, transportaci6n, almacenamiento, etc., del gas natu

ral, es conveniente recomendar al interesado de los temas 

tratados aquí, acuda a la bibliografía citada, con el objeto 

de profundizar más en estos. Debido a que cada uno de los 

temas presentados de ninguna manera pretenden ser lo único 

existente dentro de la literatura, asimismo no pretenden ag~ 

tar estos. 

De hecho, se puede decir que cada uno de los puntos 

tratados aquí son el resultado de la recopilaci6n y el análi 

sis de la informaci6n literaria que se consider6 más impor

tante y completa acerca del tema. 

' 
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Fig. ?-17 Efecto del Perno l!olccular 
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Fig. 4.1 - CRITERIOS GENERALES DE DISEÑO PARA INSTALACION 
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Fig. 5-37 

Depresión del Punto de Rocio vs. 
velocidad de circulación del 

glicol !7 > 
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FIG. 5. 41. DIAGRAMA DE FLUJO DE UNA PLANTA DE DESHIORATACION 
DE GAS NATURAL TIPICA.1111 
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FIG. 5. 45. DIAGRAMA DE FLUJO BASICO PARA F~ROCESO DE PURIFICACION 
CON OXIDO DE FIERRO. 
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FIG. 5. 47. DIAGRAMA ESQUEMATICO DE UNA PLANTA PILOTO 
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FIG. 5. 48. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO DE OXIDO DE 
FIERRO CONTINUO. 



FIG. ·5. 49. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO PARA ELIMINAR HzS CON 
CARBON ACTIVAOO!•l 

FIG. 5. 50 DIAGRAMA DE FLUJO TIPICO DEL PROCESO SULFREEN. <• 1 



ST#'A T-...cA 

...... v.•acyy ... ....... ,. .... ....,+a 

• 
1% 

•rn•• ._ 

FIG. 5. 51. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO CLAUS.111 
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FIG. 5. 53. DIAGRAMA DE FLUJO BASICO DEL PROCESO THYL.DX.'
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FIG. 5. 54. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO THYLOX MODIFICAOo.m 
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FIG. 5. 55. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO GIAMMARCO-VETROCOKE.
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FIG. 5. 60. DIAGRAMA DE FLU.JO DEL PROCESO DE CARBONATO 
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Mupa 3.3. _ PRODUCCION MUNDIAL DE GAS NATURAL 

EN 1980 (en trillone de pies cúbicos )<
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Produccio total del mercado es de 53. 9 trillones de pies 
¿;3 cúbicos 
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Mapa 3.2. _ Reservas mundiales probadas y potenciales de 

gas natural 1211 

El total de las reservas mundiale prabodas y potenciales es ~ ºl· 
¿;3 9487 trillones áe piés c{1bicos. . 
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Tabla 1.1 ·- COMPOSICIONES TIPICAS DE GAS NATURAL 

( .,. MOL) 

COMPONENTE NIGERIA ARGELIA• VENEZUEL.A NJ~VA * NEXICO 
ZELANDA 

NITROGl::NO 0.1 5.8 0.4 3.0 2.0 
-

DIOXIOO DE CARBONO 1.0 0.2 o. 2 6.0 4.9 

SULFURO DE HIMOGENO - - - - 2.9 
- --------------

METANO 83.6 83. o 85.0 81.0 60. 2 

ETANO 6.8 7.2 a.o 6. 5 15.7 

PROPANO 4.5 2.3 4.4 2.5 10. 3 --
BUTANO 2.6 l. o 2.0 l. o 4.0 o 

= 
GASOUNA NATURAL l. 4 0.3 - - -
HELIO - 0.2 - -:- -

* No Asociado 



TABLA 1.2 Usos del r.as l'.aturnl y del r::/L 

Consumo c'e Cas llatural l!illones ée Ton/Año 

EE • UlJ • R • IJ • 

Donéstico 138 

Induntrial/Comercial 297 

Para Producción cie A"loniaco 12 

Para Producción de !.!etanol 3 

Consumo Total 450 

Producción/Consumo de GNL Millones de Ton/Aíio 

Producción a partir de GNL f.E. UU. 

Etano 7 

Propano 17 

Butano 8 

Iso-Butano ~ 

~roducci6n Total 35 

Componentes del GllL para Producción 
de Petroau!micos 

Etano para ~tileno 

Propano para Propileno 

Butano/Iso-:::utano nara "utarlieno 

Otros Procesos Petroqufrnicos 

Total de Gl:L parfl Petroquírnicos 

GNL para Refinación y otros usos 

5 

.:. 

1 

3 

lC 

25 

l 1 

11 

1 

__ 1 __ 

28 



.. 
·! 

-·~1l1L ! \'c11 ur•'>· ¡J .. z( '') 

., 
/'. /'. ----- ·-~·-- ---·------

~: -------· ·-----·--· -- -···-·--
r, 0.010 o.oo;o 0.100 o .200 O ,•OO 0.600 0,800 1.000 l ,200 1.500 <'.o 00 3.000 s.ooo 7,000 10.000 

•e ---·--·· ---------------- -- . ---· -------- -- .. ----- -- --- ----· --------·-··· -
o,30 0,0029 0,0145 0.02\10 0,0579 0,115A 0.1131 o,2:u5 o ,¿>892 0,3470 o .•33!1 o,S77'i o.tlb•H 1,i.3r,¡r, 2.00ltA ¿>,8507 

c.Js U.0021'> 0,0130 O. 0211 l O• 0522 o.1043 o. 1 !>!>• o,2084 0,2604 o,3123 0,3901 o .si 95 o,7775 l ,i!902 1.79!!7 ¿>,5539 

,:.,_• o ... o 0.002• o. 0119 0.0239 o.oi.11 u.0953 O.l•Z'il o,1904 o.z379 0.2853 o.3s11J o.i.744 0.1095 l. 17'51! lo6373 2.3211 

u.45 u. Oll22 o. o 11 o 0.0221 o,0442 0.0002 u. IJc ¿ o .1762 0.2200 0.21138 O.JZ91t 0.1t3ft4 u.6551 1 • Ollto l 1.5077 <'. 1 3:11! 

µf o .so u.0021 0,0103 0.0201 o. 0413 o.oezs O.li3b o.1&47 0.2056 0.2•1>5 o.3071 U ... O'li! O.t>l 10 1.0094 1,4017 lo9AOI 

""" o.55 u .91!\14 0.00118 0.0195 O,OJ90 0.0118 o .11 bb o.1553 0.1939 Ooi!323 0.2119Y 0.3853 ll .571t 7 o ...... 71\ 1.3137 l.8520 

o .60 u.9ei.11 0.0093 0.0186 0,0371 o. o 741 o. 11 u \1 o,1476 0,18•2 0.2201 o.21sJ 0.3657 o,5446 r,H9!>\l l ,i!3'ill! 1 • 71t40 

o.&5 u,98111 0.937 o.011e Q,035& 0.0110 0.1063 o,1415 0,1765 0.2113 o,2634 o .·3495 u.51\17 0,85Zl'I 1. 177 3 1 ,651 ll 

o. 7 o \l,9904 0,9504 u.8958 0.0344 0,0687 0.1021 o.IJ66 0.1103 0.2038 o.2s30 o,336• o,4991 o ,8161 1. 121t 1 1.57?9 

·:·. 75 O,Q92Z 0,9598 0.9165 0,0331> 0,0670 0.1001 (1.1330 0.1656 o.1981 o.246" o.3260 l) ,4823 0,7854 1,0787 1.5047 

o .e o 0,9935 o,96611 o.9319 0.8539 o,06fl.I 0.0985 0,1301 0,1626 o .1942 0.2411 u.Jl8?. o.41190 0,7591! 1.0400 1.4456 

o.es 0,994>6 0.9725 o. 9436 o.e81o 0.01>61 0.096J 0,1301 0, 1614 0.19ii.'4 0.239¿ o,JIJ? n.•591 o,739H 1.0011 J,3'14J 

1) ,9 o 0,9954 o ,1171'18 0.9528 0.901'5 0,7800 o.1oce. o.1321 O,lb30 0.1113!> 0.2JA3 0.3114 o,4527 0,72ZO 0,9793 1 .34116 

o.9J 0,995<; 0,9790 o.9573 0.9115 O.!l0<;9 o.e.635 o.1Js11 0.1664 o. l 9b3 0.2405 O.lli!2 o ... 507 0,713A o,\1648 ¡.32!17 

a,95 U,9961 0,9803 o.9600 0,91 H 0.11206 o.e.967 0.1 .. 10 0.1705 o.1998 o.243Z Ooll3A O• "!iO 1 0,7092 0,95!>1 1. 31011 

O ,97 0.911113 0,11&15 u.111125 0,9Z27 0,83311 o.1z"¡ o.ss90 0,1779 0.2055 o ,;!474 o.311'>• o.450" 0,7052 O ,\lltl!O l.29t.H 

o .98 0,9965 0,9821 o.9637 0,9Z53 0,1!398 o.7360 o.5887 o .104• 0.2091 o.i!503 o.3182 Oe4!>0H 0,7035 0,9442 1,2c¡o1 

c.99 o.91166 o.9ez6 0.116•8 o. 9277 0,8455 o. H71 o.6138 o,¡9511 o.2154 o,2538 o,3204 0,4!:> 1 • O·• 7 O 1 R u,940& l.?Al~ 

.• o o 0.991>7 0,98JZ 0.9659 o,9JOO 0,8509 O. 7S 14 0,6353 0,2901 o.zz31 O ,C,'58J 0,32ii.'9 O,lt!>Z2 o. 1 ºº" 0,9372 1.nn 

' • o 1 0,991>8 0.98J7 o.911611 0,9322 o.8561 0.11111 o.&542 0.4648 o,Z370 0,2640 0,3260 o, .. 533 0,6991 0,9339 1. ?.71 o 

:.oz 0.9llb9 0.984i! o.9679 0.93"3 0.8610 0, 7Hl 0.6710 0.5146 0.2629 o.211s o.32111 o ,4t54 7 0,1>980 0,9J07 1, 2&50 

¡.os o .ll'i17 I 0,9855 0.9707 o,9i.01 U,A74J O ,tlOOti! 0.1130 0,6026 o.•437 o.3131 o. 34>5i! O, "1>01t 0,!>956 U,9222 1 ,?41!1 

l .1 o 0.9975 o.9e1• 0.9747 0,94115 0,8930 O.!!Ji!J o,161t9 0,6880 o.!>9114 o,1t580 o. 3953 0 ... 110 o ,r.950 o .911 o 1.223<' 

'.1 5 u,99711 0,9891 0.9780 0.9554 0,9081 o ,857& 0.0032 o. 7443 o.6803 Q,!>79H Q,4760 o.so4z O,b9H1 0.9033 1 .2021 

l .20 0,9901 0,9904 0,9B08 0,9611 0,9205 n,8779 o.8330 0.7058 o,7363 0,11605 o.5605 o.!> .. 25 o. 701>9 U,8990 1, lA44 

.• JI) U,99!;5 0,9921> 0.9852 o.91uz 0,9391> o.11oeJ o,8764 o.8438 o.8111 o,7624 0,11909 o.1134• 0,7358 O ,119\18 1 .1 S!!O 

: ·"o u,9988 0,9942 o.11e04 0.9768 o.9534 o,11¿9a o.9062 0,8827 0.8595 0.82511 o. 7753 o.no2 0,7761 o ,911 i' 1 • 14 1" 

l .so 0,999¡ o.995• 0.9909 0,9818 0,\1636 o .11451> o,9278 0,9103 o.e1133 0,1!689 0.83211 0,7887 O ,!l<'O O o ,9297 1,l3JQ 

¡ .6 o 0,9'193 0,996 .. 0.11920 O ,911S1i 0,9714 o ."1575 0,9439 0.9308 o,.,, 11;0 o,"1000 O,!l73B o. !lit lo o ,861 7 O,'il518 1 .13?0 

! • 7 o 0,\1994 o. "1971 0.9943 0.9886 0,9775 0.9667 0,9563 0.9463 0.93111 o.9234 0.9043 u,1;8011 O ,HYl!to o. 9 71oo; 1. 13"3 

l ,80 u.9'i95 0,9977 o.9955 o. 991 o 0,9823 o. \11 J'il o,9659 0,9583 o.11s11 o,941:.I o,9275 o • .,, 11 ll O, \li?Y 1 u,9\ltii 1. 1391 

l ,90 0.9996 0,998i! 0.9Qb4 o .9'i29 o .'<861 o.9796 o,9735 0,91'>78 0.9624 0.955i:! 0,9451'> 0,11359 0,\1557 1.0157 1. 1452 

2.00 u,9997 0,1111116 0.9972 0,9944 0,9892 O,'i184>i! o.9796 0.9754 o.9715 0.9664 0,9599 o,9!::150 0,9712 l,03Z8 1.1516 

¡o.20 u,999¡, 0.9992 0.9983 o.99117 0.\1937 Q,'i1910 o,9886 0,9865 0.110 .. 1 Oe\1826 o,980!1 o,9!!27 1.0094 1.0&00 1, I ~J5 

2·" o O,Q99Y 0.1199& Uo999l o,9983 0,99t.9 0,9957 o.9'il48 o. 994> I 0.9936 0,11935 o, 111145 1. 0011 1. 031 J 1. o ·r93 1, l 7i!A 

2.60 1.0000 0,99Cl8 0.11997 0.999tio 0,9991 Oo\1990 o,9990 0,9993 0.1199!! 1,0010 1.0040 1.0137 1.0463 1.0926 1. 1 79Z 

2.t10 1.0000 1.0000 1.0001 1. ººº" 1.0001 1.001:.1 1.ooz1 1,0031 1•004Z 1.006.3 1.0106 lo Oi!i!J ¡,05&5 1.1lll6 1.1830 

3,0 o 1.0000 1.oooz 1.000 .. 1.oooa 1,00IA 1.0030 l.0043 1.0057 1.0074 1.0101 1.0153 1.028" 1,06J<; 1.1015 1 .19lo8 

3,50 1.0001 1.000" 1.0000 1.0011 1,0035 1.0055 1.0075 1.0097 1.0120 1.0156 1. 022'1 1•03&A 1.0123 1.1138 l,1A34 

.... o o 1.0001 1.ooos 1.0010 1.0021 1,0043 1,0066 1.0090 l.0115 l.0140 :.0179 1.oz•9 1.0401 ¡,0747 1.1136 1.1773 



Tabla 2-2 Villores de 
.., ( 1) 
" 

/'. /', 

T, 0.010 o.oso 0.100 0,200 O ot+OO 0,600 o.sao i.ooo 1.200 l oSOO 2.000 3,000 s.ooo 1.000 10.000 -----
o.Jo -u.ooo¡, -o.oo .. o -0.0081 -0,0161 -0,0323 -0.0484 -0.0645 -0,0806 -o,09bb -o.1zo1 -0.1608 -u,2407 -0.3996 -o.5572 -0,7915 
o.3s -U,0009 -0.004b -0.0093 -0.0185 -0.0310 -0.055 .. -o.01Ja -0,0921 -o.11os -0.1379 -0.1834 -o.27311 -0,4523 -0,6279 -0,6R63 
o.•o -u.0010 -0.00411 -0,0095 -0.0190 -o.o3ao -0.0570 -o.01sa -0,0946 -o.ll3 .. -0.1414 -0.1679 -0.2199 -0,4'603 -0,63bS -0,6936 
o.1i5 -0.0009 -0,0047 -0.0094 -0.01111 -0.037• -O,U'560 -o,OHS •0,09Z9 -o .11 u -0.1367 -0.1840 -0.213 .. -0,4475 -0,6162 -0.8606 
o.so -0.0009 -0,0045 -0,0090 -o. o 181 -0,0360 •O,C/5311 -0,0116 -0,0893 -0.1069 -0.13311 -0,1762 •O,l!bll -0,425) -0.5631 -0,8099 

o.ss •O,OJl• -0.0043 -0.0006 -0.0112 -0.0343 -o.u513 •0,066Z •0,0849 -o.101s •O.li!63 -0,1669 -0.1!46~ •Oo399l -0,';446 •0,7S21 
Oo60 -o.02os -ll.0041 -u.ooe2 -o.ul&4 -0,032!'1 -0.11487 -o.0646 -0,0803 -0.01>60 -O,llllé! -0.1572 -o.2a12 -0,3718 -0,5047 •O,b928 
O.QS •O,OIJ7 -u.011z -o 0078 -0.0156 -0,0309 -0.0•61 -0.0611 -0.0759 -o.o9ot. -0.1122 -0.1471> -o.21t.o •O,:j•4 T -Q,4653 •0.6346 
0.10 ~0.0093 -0.0501 -o.1161 -o.ol48 -0,0294 •O,Olo38 -0.0579 -0.0716 -o.011ss -O,lO!H -o,138'i -0,1!013 -o,Jle1o -o.4270 -0.5785 
0.15 -11.ootri. -0.0339 -0.07•4 -0.0143 -o.02a2 -0.0•11 -o.0550 -0,0681 -o.osos -.0.0996 -o .1:?96 -o.1672 -o.2929 -0,3901 -o.szso 

o.ao -o.oo .... -o.022e -0,0487 -O.ll60 -0.0212 -0.0401 •Oo0S2b -0.0&•8 -o,0767 -0.091o0 -0.1211 -o.1736 -o.21182 -o.3545 -o.•11oo 
o. 6!i •Oo0029 -0.0152 -0.0319 -0.0715 -0,0268 •Ooll391 -o.oso1> -o.o62Z -0.0731 -0.0886 -0,11311 -0.1602 -o.21o39 -0.3201 •0,4254 
o ,.;o -0.00111 -0.0099 -o.ozos -0.0442 •O,lllR -0.039b -0.0503 -o.ot.04 -0.0101 -o.os1oo -0.1059 -o.1•63 -o.2195 -0.2862 •0,37118 
~.93 -11.0015 -0.001!'> -o.0151o -0.0326 •0,0763 •Oo lb6l -0.0514 -0.0602 •O,Ob87 -o.oa10 -0.1001 -o.1374 -o.2045 -0.26bl -0,3516 
o,95 -0.0012 -0.0062 -0.0126 -o.026z -o.o5a9 -0.1110 -o.os•o -o~ 0607 -0.0678 -0.0788 -0.0967 -o.1J10 -0.1943 -o.2s211 -0.3)39 

o.97 -0.0010 -0.0050 -u.0101 -0.0208 -0,0450 -0.0110 -o.1647 -0.0623 ·-o.·0669 -0.01511 -0.0921 -0.12 .. 0 -o.1637 -Oo2391 -0.3163 
o o <;i!I -U,00t19 -0.0041o -0.0090 -o.ole• -o,039.o -0.0641 -0.1100 •0,0641 -0.0661 -0.0740 -0,0893 -0.120i! -0.1783 -0.2322 -0,3075 
o.99 -0,0008 -0.0039 -0.0079 -0.0161 -0.0335 -0.0531 -o.0796 -0,0680 -o.061o6 -0,0715 -o,0861 -0.1162 -0.1?~8 -0,2?.54 -0.2989 

1 'ºº •ll,OUU7 -0.0034 •D,0069 -o.Ol'tO -o.028s -0.0435 -o.osee -0.0879 -0.0609 •Uo0~7H -O,Otl24 •Oolllll -0.1672 -o.2185 -0.2902 
1. o l •l!, OOOC> -o.oo~o -0.0060 -<1.0120 -0,0240 •0,1)351 -0.0•29 •0,0223 -o.o•73 •O,U62l -0.01111 -0.1012 -0.1615 -0.2116 -0.2816 

¡.02 -u.ooos -t1 0 00t'b -0.0051 -0.0102 -0,0198 -0.0211 -0.030"3 -0.0062 o.ozz1 -o.os2• -0.0122 -0.1021 -o.1556 -0.2047 -0.2731 
i.os -0.0003 -0.0015 -0.0029 -0.0054 -0.0092· -0.0097 "'.000032 0.0220 0,1059 0,0•51 -0,0432 -o.u8J11 -001370 -0.1635 -0.2 .. 16 
l º 1 e -11.0000 º·ºººº 0.0001 0.0001 0,00311 o.0106 Oo023b 0,0476 0.0091 Q,1630 0,0696 -0.0373 -0.1021 -0.1'+&9 -0.2056 
l. 1 s 0,0002 0.0011 0.0023 o.oos2 O,Lll2T 0.0231 0,0396 0,0625 0.01143 o, 15i.11 0.1667 0,0332 -o.0611 -0.1064 -0, 1!'142 
1.2~ o,ooa- 0,0019 0.0039 º·ººª" 0.0190 0.0326 o.o .. 99 0,0719 0.0991 0,1477 0,1990 u.1095 -O.Cl4l -0.06711 -0.1231 

\.Jo O,OQ06 0.0030 0.,00bl o.012s 000267 OoU .. 29 0.0012 0,0819 0.10"8 o o 1420 0,1991 0.2079 o,oe1s o,0176 -0.0423 
l.40 ~.Oil07 0.0036 0.0012 0.0147 o.u3o6 o.ut..77 o.0661 0,0857 o.1063 O.IJSJ 0.1694 o,2397 o. ¡7 37 !), l 008 000350 
¡.so 0.0001;1 0,00~9 000076 o.01sa 0.0323 o. 0 ... 97 o.0677 o.oe6• 0.1055 o.134!> 0,1806 o.2i.33 002309 0,]717 o.1os8 
l. 60 \.o., \IQQR 0,0040 0.0000 0,0162 0,0330 o.oso1 o,ob77 o.oa5s O .1035 0.1303 U,1729 o.2381 o o 2631 0,2255 Oo 1673 
! • 70 a.00011 º·ºº"º 000081 0,0163 o.0329 o. 04<;7 0.0667 0,0838 0.1006 O o l 25'il o,1658 0,2305 o,278a u,26.?.6 o. 2179 

l .6 o D.uuoa Q,0040 o.ooa1 0,0162 0,0325 OoU488 ·o .0652 0,0816 Q,0978 0.1216 o.1s93 o.2221o o,2846 0,21171 o.2576 
1. q o O,OUO!! º·ºº"º 0.0079 0,0159 o,0J1a 000477 0.0635 0,0792 o ,094-7 Ooll73 o.1532 o.~ ui. o,261+A 0,3017 0.2876 
2.00 ~.000!! 0.0039 0.0078 0,0155 0.0310 Oo0'+64 0.0617 0,0767 o,0916 0.1133 0.1"7& o,20t>9 0,28[9 o,3097 0,3096 
2. 20 u.0001 o.oo:H u.001• 0,0147 0.0293 ·0.0437 o.os19 0,0719 0,08!>7 o.1os1 0,1374 o,1932 0.2120 o.3!3s 0,3355 
2. "º o. 00(}7 0.0035 0.0070 o.01J9 o. 021f1 Oo04ll 000544 0,0675 0.0603 0.0969 0,1295 o,1812 o,~6C2 0,30d9 o.3•59 

2.60 '' • 0007 0,0033 000066 0,0131 0,02&0 000387 ooos12 0,0631o o,01s1o 0,09211 0.1207 o, 1706 o ,i?lo84 0,3009 o,3•75 
2.ao \l,OQOó 0.0031 0.00&2 0.0124 0.021+5 Oo0365 Q,0483 0,0598 O• 0711 O.OB7ó 0.1136 o.1613 o.2372 0.2915 0,34,..3 
~ .,uo U .tlOOb o. 00211 000059 0.0111 0.0232 o.o3•5 0.0456 0,0565 Oo067i? 0.0820 0.1016 0.1529 o,2268 0.2011 o.3385 
J.50 u.0005 0.002<> o.0052 0.0103 0,0204 O,OJOJ o. 040] 0,0497 o,0591 0.0728 0,09•9 o,1356 o.2oi.2 o.2584 003194 
... oo u.ooos 0.0023 Oo0046 0,0091 0.0102 o. (Ji!70 0.0357 ll,0443 o.os21 0•11651 o.oe•9 0.1219 o,1857 o. 2378 0.299• 



~--· 

'-·--·· _,. __ 

Table 2.3 ·- COMPARACION DE DATOS REPORTADOS¡ 
CON LA ec {2.1-7 )1391 l 

-·-----
DATOS DE LA MEZCLA 

COMPONENTE 
Ne 

COz 

H2 S 

M$(Ono 

Etano 

Propano 

1- 8utono 

A. Butano 

1-Pentono 

n_ Pentofto 

n _Hexano 

Hlptanos + 

Psla Pit ,. 1.421 

FRACCION MOL 

0.0943 

o. 0672 

o. 4000 

o. 3036 

0.0498 

0.0207 

0.0097 

0.0122 

0.0040 

0.0()17 

0.00~ 

0.0295 

1.0000 

Z (Hp.) (Z 

OGnsidod rekltivo 

= l. 1153 

Tpc= 499.3° R 

Ppc = 852.56 ps{a 

Ec.( 2.1 -7 l 

cole.) % error 

ZeClº F 

10039 11. 775 1.2520 1.2774 -2. 036 

8 025 9.413 1.orao 1.00 3 2 -1.415 ,....._ 
5 150 7.214 0.9260 0.9245 o. 157 

4 163 4.8&4 0.7680 o. 7673 o. 089 

2 ~~ 3.032 0.7130 0.7233 -1. 454 

% Error absoluto promeclo O. 942 

1 



Tabla 2-4.-VALDRES DE LA REFRACION 

MOLECULAR DE EYKMAN' 21 

COMPUESTO EMR 

c, 14. 115 

Ce 24.365 

Ca 34.628 

;so-c. 44.74'1 

n c.. 44.243 

1:10-C; 55.302 

n Cs ~.267 

n Ce &S.57'& 
..------ -- r---

n C1 7!5. 87!5 
-~- -·- ... --

n e, 89.193 

ne, 96.529 

n c.,- 106.IM 
.--- --· -

n Cu 117.173 

n e,, 127.499 

- Na 9.407 

C01 1!5. 7!50 

HaS 19.828 

Oa 8.4" 
- ._ ____ 

. ·-·-·-
H1 4 .4r>O 



TiliJL1 ~. :-, Val<-ros rlel par,,:·:<'t!'O <le . nt-.eracciór: :: . ;i;ir;i 
el !;r;o de lr: r.Prrr-1;;f~i6n ~:.ener<!liz~1r:; .. ·J Clf) 

• 1(1(1) 

1 1 : : ' 1 . ' • l ' 1 1 ' 1 

•j11 1 ~1111"\~ ~1~· t. \ ~!e"~¡ e I e • • : • , e • ! ' - • e • • 

1 

• • · • 1 c.,, ""• 
:! .! J ::: ' ::. \ :; 1 ! :' = 1 = ; = : J ~ ::: ~ 1 ~ ¡ o-:; :_": · 

~ li ~ : ~ i ! ! i ~ , 1 t ~ 1 ~ · ~ ~ ~ 1 ~ f ~ ~ 1 ~ 1 a; : ~~ ~ 
-;;:;- ?:O t.LJ.-_-. -, -,-:¡;--\ 2.1s 

1
1-,-, -¡-;-:-:-- -.-.,-¡-~ ~ ::-ol--;-1-1-;-t·¡w.J¡---;-;-¡~.-~ -~-1-.,-,-,"-"-.---

-- 00 i o.o ,, 1111 IJ4 11;:;¡ í'-, "': ,1.7 oi-,,;, 1' 1 I~ l ::t t~ 1 ';'n ¡ IS 1;, Uhyll'nt" 
1 O.O ll . .', '111 U.1 , h.15 1-, 111 1.;, O.'-'· .tJ J..! l..t 11.J lo •" t .¡-, ¡ l.lh.lflc 

0.IJ •I !t . (l .. i 1 O;t,"; , 11 1 ¡ •I l.i , 1J,.'i , ll •, U.:S , J ) '¡ t.J t.:i \ J0.11 .¡;. • l.ll l'ropyll'Hl' 

1 !~.I' i n.:t ¡ 11.:t.·· :· 1 · 11 ·1,j 1 1e, ! '.' ..:i º--"" 1. 1 1.1 1.:: 1 10.11 I 1..·, 1.11 Pro¡101nl' 
1_. : O.ti ¡ tt.!I j 11·t~ '¡' .1.! •l.:i: tUh, 11.:! 1 11.!"; l IU ! O 1 l ll.11 , 0•' :1.1, . l-Jh11:111,· L \---- -- 1 1•.IJ 1 1111.'\ :11 11.1:; 0.1."\ ¡ 11.!? IJ.![J 0.:1 O: 1:!.IJ 1 :r.t' ::.,¡ ¡ n·llUlaw.• 
J 1 ¡ ---- : 1· 11 \ 11.n :r.11 1 0.11 : o.O ll •l ll.U 1111 1:!..i : •. 11 '!.'" J-P"'ntam .. • 

1 I 1 .
1 

U.U 1 ''º 0.11 f u.11 1 fl!I U.O no 14 ."!. :i.11 :.!.· n·Pent:uic 

1 
1 

1 ··- ¡ ilfl ll.n t)tJ i IJJJ O.O UlJ 1 Ji.:! ( !i.11 o.u llex:inc 
j , O.u . o.o 

1 

fJ {• o.o t u.o 1 :!U.O 1 5.n U.U 1 Jlcpt:rne 
1 ¡ J '¡ ' 1 O.O O.f O.O O.O ~2.S ."1.0 {!.fJ ~ Oc1:111c 

1 
1 

1 
1 1 ¡ O 1 11.U O.U :m . .; 5,11 ll.IJ f ~on:rne 
. : ¡' ,- O.O O.O '.!!l.4 J.a n.o Dec.ane 
J 1 --- U.U :t¿.'! !"1.ll ti.ti Unü~l':lne 

1 1 ! 1 - · -- o.o 11.11 O.ti Nltrn~en 
1 1 i ,. 1 · - ··¡ tl.U ::.~ C:1rhon ,Jlo\IJ< i ¡¡ ,, 

1 
· 

1 
- - n.o , IJyJro~cn ~ulfidc 

1 1 1 ! i 



Tabla 2.6. _VALORES DE Aj Y Bj PARA CALCULAR 
LOS PARAMETROS DE LA ECUACION DE ESTADO 

GENERALIZADA DE HAN STARLING 1111 

SUBINDICE ( j ) Aj Bj 

1 Q.443690 o. 11 5449 

2 l. 28438 - a 920131 
r----

3 o. 356306 l. 70871 ,_ ___ 
4 0.544~79 - 0.270896 

5 o.528629 o. 349261 
,___ 

6 o. 484011 0.754130 
--

7 Q.0705233 - o.044448 
....---

B o .405087 1. 32245 

9 0.0307452 o. 17 9433 

ro 0.0732828 0.463492 
,... ______ - ----- ---~ 

1 1 o. 006450 - 0.022143 



T1mp. Densidad Factor 
critica critica Peso 

"F rnoVpla! molecular Ar9ntrloo 

METANO 116.43 0.6274 16.042 0.013 

ETANO 90.03 0.4218 30.068 0.1018 

PROPANO 206.13 0.3121 44.094 0.157 

1-BUTANO ~74.96 0.2373 !Sa.12 0.18:3 

n-BUTANO 305.67 0.2448 58.12 0.197 

1-PENTANO 369 0.2027 72.146 0.226 

n-PENTANO 385.42 0.2007 72.146 0.252 

n-Hl'.XANO 4!53.48 0.1696 86.172 0.302 

11-HEPTANO !512.8!5 0.146!5 100.198 0.353 

11-0CTANO !!163.79 0.1284 114.224 0.412 

n-NONANO 610.5 0.1150 128.25 0.475 

11-DECANO 651.9 0.1037 142.Z76 0.!54 

•-UNOECANO 692.31 0.0946 IM.30 0.6 

ETILENO 49.82 0.5035 ze.o& 0.101 

PlltOPILENO 197.4 0.34'49 42.0B 0.15 

NITROGENO 232.6 0.6929 28.016 0.035 

OIOXIDO DE CARBONO 87.8 0.6641 44.01 0.21 

SULFURO DE HIDROGENO 212.7 0.6571 34.07'6 0.10!5 

CICLOHEXANO !!13!5.6 0.2027 84.1~ 0.210 

M:NCENO 552 0.2401 78.108 0.215 

O.IDO NITROSO 9T.77 0.6483 44.02 0.1!55 

OlCIDO NITRICO 13!5.69 1.0764 30.01 0.600 

TOLUENO 60!5.!5 0.1924 92.134 0.260 

TABLA 2. 7. PROPIEDADES FISICAS DE MATERIALES PUROS. 



COMPOSICION DEL SISTEMA TEMPERATURA"t' Max. Dev. 

ºlo mal Presión 
Aba. 

Min Max P~. 

711.3 % CH4 -24.7 %C~H8 238 32 11000 1.06 

!W.O º/oCfit- 110.0% C3 H8 184 32 11 000 2.31 

22.1 % e~ -77.9 % C11H8 184 32 11000 0.86 

ao.o%c.¡i8-so.o%c.~ 100 220 1500 1.78 

so.o% c.H.-40.o%c8~ 100 220 1500 o.~ 

'40.0 % c;~-60.0%C.Hs 100 220 1500 073 

. 20.0%CJt8 -80.0%C•H• 100 220 1500 0.95 

11.3 o/o CH4- 47.3% C:4H10 

-47.<4'%C10H11 100 4CO 4000 0.95 

7..7%CH4 -23.lo/oC4H10 
-69.2°/o CioHtz 100 460 4000 2.58 

7.7%Ctit-69.2 %C4Hio 

- 23.1% C1oHt2 100 460 4000 1.ZS 

2.0.0% C~ -60.0 % C4 H10 

- 20.0 °/o CioHzz 100 460 4000 0.52 

MEZCLA GNL No. 1• 283 2156 14.7 0.96 

"EZC.LA GNL No.2• 283 2!56 14.7 0.80 

MEZCLA GNL No. 5• 283 2156 14.7 0.113 

.MEZCLA No.I: 4.2%Nz -88.3%CH4-4.7°/oCzHa-l.4%c,~-l.3%~H10 
MEZCLA No.2: 5.7 º/o "'e -87.6°/oCH4 -3.0%<;H.-2.0º/oCaHa·-l.9%C..H10 
MEZCLA No.3: 3.4%N2 -84.8%Cfit-7.8°/oCtH•-l.8ª/oCJH.-0.8%C,.H10 

TABLA 2. 8 PREDICCION DE LAS DENSIDADES DE MEZCLA UTILIZANDO 
LA ECUACION DE F.STADO HAN STARLING.t1 11 



Tabla 2-9 ·- PARAMETROS DEL 
POTENCIAL DE STOCKMAYER 1

•
1 

MOMENTO ~ 
(T 1' 

COMPUESTO DIPOLO 
l ºK 

µ~, debye1 

-Hz o 1. 85 2.52 775 

NH, 1.47 3.15 358 

HCI 1 .08 3.36 328 

HBr 0.80 3.41 417 

HI 0.42 4.13 313 

so. 1.63 4.04 347 

-HaS 0.92 3.49 343 

NOCI 1.83 3.53 690 

CHCl1 1.013 5.31 35e 

CH1Cl2 l. 57 4.52 483 

CHaCI 1.87 3.94 414 

et\ Ir 1.80 4.25 382 

Cttt,CI 2.03 4.45 423 

CH1C»f 1.70 3.69 417 

C.H10H 1.69 4.31 431 

rC1H10H 1.69 4.71 495 

1-C, H,OH 1.69 4.64 518 

(CH,)1 O 1.30 4.21 432 

(Cz H1 )zO 1.15 5.49 362 

(CH1 ) 1CO i.20 4.00 549 

CH1 COOCH1 1-72 5.04 418 

CH1COOC1Hs 1.78 5.24 499 

CH1 R0 2 2.15 4.16 290 

8 

1.0 

0.7 

0..34 

0.14 

0.029 

0.4~ 

0.21 

0.4 

0.07 

0.2 

0.5 

0.4 

0.4 

0.5 

0.3 

o. 2 

0.2 

Q.19 

o.os --
0.11 

0.2 

0.16 

2.3 



C03 

co
2 

cs
2 

C2!!4 

c2' 16 

c2; 12 

CH
2
csc•¡

3 
C3H8 

n-c 4'\o 
iso-~,11\o 

n-C5Hl2 

c;G~¡G 

:;GH12 

n-C-:Hl,! 

HCil 

HCl 

!12 

H
2

0 

1m 

se 

:";;:Li~ 2.9-: .. - ?otenciales ce J.enr;ard-.íones' <9 ! 

Ai:-c 

r~etano 

"on6;.:ido de Carbono 

Sulfure de Carhonilo 

~i6xido de Carbono 

Disulfuro de Carbono 

Etileno 

C:tano 

Cianurc 

Propileno 

"ro pano 

n-"lutano 

~:i<J-3utano 

?enceno 

e-, e lohexano 

n-Hexano 

Cianuro de Hidr6geno 

Cloruro de !!idr613eno 

Agua 

'."'. !J 1 fu ro de : i dr6c;eno 

.\r,oníaco 

~x:do ;:rtr:co 

'Ji tr6geno 

Oxígenü 

J•6xido 1e ~zufrc 

~". 711 

,'"1'17 

'3. 7t:_;:.._ 

'.;,f,90 

4.130 

3. 9'11 

4.Ll83 

4.163 

4.443 

4.3Gl 

4.678 

5.118 

4,687 

5.?.71' 

5.3'19 

'l. 949 

3.630 

3.339 

2.G41 

3.G23 

?. • !.l'JO 

3.492 

3.798 

1.467 

4.112 

322. 7 

111fl. (; 

')]. 7 

::JG.O 

l'.(.7. (; 

2211.7 

2E.7 

34B.G 

298.') 

237.1 

531.4 

530.1 

'.',ll 1 • ] 

297.1 

5G9.l 

344.7 

1309.1 

301.l 

558.3 

116.7 

?1.4 

335.4 

+ Se ~ncluye~ !o~ c:~~c~entes co~unmente encontrados en el ~as natural; parA 

obtener !.nfor·r ac i6:i r.iís a;:¡pl ~a, deber,.; recurrirse a la ti bl io¡:rafía no. 9 

de los libras lccaliza~a en el t~end~ce 



TAílLA 2.10.- Valores de la contribución de 
Grupoe c

1 
~are la Estinaci6n 

c;t. ~:1. t!l• . ..1.cropoises 

Grupo 

- c:i.., 
..._ ~ 

1 l 
/' "2 
)cr: - ('' • 1 

....._,./ 
/ .. ....._ ( 1 

= CH
2 

= CH - ( l) 

'r = ,, ' ,,, .. ·,. ! 

=~:; 

=e - ( 1) 

....... ' (2) /Ch., 

/1-'- 2: ,,.,,,,. 
/ 

., 
~H - ;> 

........ ,._ ,.,-V- (2) 

- F 

- r.1 

- ílr 

- OH (alcoholes) 

'o 
/ 

> 
1l1 

o ( 1) 

- CHO (aldehidos) 

- CQOf! (ác;dos) 

- COU - e~teres) 

- CH 

's / 

2 

(2) 

(1) Sin estar ligado a un anillo. 

(2) Ligado a un anillo. 

Contrihución C. 
l 

9.04 

'~ .47 

2.67 

- 1.53 

7.68 

5.53 

l. 73 

7.41 

5.24 

6.91 

1.16 

0.?3 

5.'JO 

3.59 

4.46 

12.83 

7.96 

3.50 

12.02 

14.02 • 

18.6!> 

13.41 

9.71 

3. 6f~ 

4.97 

:.a.1:: 
8.86 



COMPOSICIO DEL SISTEMA Tempero tura ºF Preal~n Oev. Aba. 

ºlo mol Mln. palo Pr7J. 
Mox. B!u lb 

43.4%~-!56.G':>/o Cl-4 2!50 2!50 2000 1.03 

94.8 %CH,.- 5.2 % <;H1 250 250 2000 1.31 

88.3%C~-ll.7%<;H8 250 250 2000 1.44 

72.0%Cf1.-28.0%C5fie 250 250 2000 2.25 

49 .4 % CH
4
-50.6 °/oC5H8 

250 250 2000 3.48 

23.4%CHe-76.6 %CJ'ta 250 250 2000 2.74 

76,3º/oC¿H6 - 23.7º/oC5He 240 240 2000 1.80 

49.8%C¿H6- 50.2 °/oC5H8 
240 240 2000 1.37 

27. 6 o/oC¿~i_-72. 7% C1He 240 240 2000 1.5'2 

36.IS % c1-4- 31. I % CzHe 
32.3% C5 He 240 240 2000 1.74 

79.3%~H,c20.7o/oCeH11 280 680 1400 1.15 

61.2% C1H11- 38.8%C.H11 280 680 1400 1.40 

38.5 %G, fii 1-61.5 %C8 H11 300 680 1400 1.17 

19.70/o C11 Hi1-I0.3%<;¡H11 400 680 1400 2.91 

80.9°/o C11H12- 19. I 0/o C1H18 75 600 1400 3.36 

59.7% <;¡H11- 40.3% C.Hie 75 600 1400 3.59 

39.2 % GsH1c 60.8 %G.H1e 75 600 1400 4.32 

21.8 "/oC11H11- 78.2°/oC1H11 75 600 1400 3.03 

~.O% CH 4 - 50.0% Toluuoo 100 600 2500 2.04 

20.0 % cll H,t- 20.2º/0CeH12 

59,8ª/0 Benceno 380 eoo 1400 2.26 

33.3"/oC
1
H12-33.4%G.H11 

33.3% aenc:..io 340 800 1400 2.35 

60. I º/o C5 H11- 20.0°/o G.H12 
l 9.9o/o Benceno 320 600 1400 2.32 

Ga' natural- Mezclo GNL 200 200 1000 1.68 

Compo1lckSn di Mezcla 1101 natural ·OftlL 0.6°/oN2-911.79"/oCH4-3.0°/or._H1-

-0.39o/oC5H1 -0.07%C4~- 0.03 %¡~H1c 0.01 % CiiHi 2-0.025% 3 mttlll*ltano 

-0.015º/o 2 metll hexa110. 0.07º/ol C• Htll 

TABLA 2. 11. PREDICCION DE LA ENTALPIA DE MEZCLA UTILIZANDO LA 
ECUACION DE ESTADO HAN STARLING~ 1 1l 



TAllLI\ 3.1 RESERVAS PROBADAS DE GAS NATURA0 19 l 

P<Ji~cs seleccion<Jdos 

(Mi les de mi 1 knc:•, de pies cúhicos) 

Pa i -,es 

Irán 
E~tudu~ Unidos 
Argelia 
Ar.:ibia Saudita 
Canadá 
México 
Ka ta r 
Holanda 
Nigeria 
Venezuela 
Ku~1a i t 
Libia 
Malasia 
Australia 
lrak 
China 
Reino Unido 
Indonesia 
Pakist5n 
Abu Dhabi 
Argentina 
Noruega 
B-wgladesh 
Brunei 
1ta1 ia 
Trinidad y Tobago 

TOTAL MUNDIAL 

Total OPEP 

Total Medio Oriente 

To ta 1 América 

Total Europa Occidental 
I¡ 

Total Europa del r~re 

Tot<1l Africa 

Total Asia/Pacífico 

Worl"d O i 1 
l.1_: _1_ 2 - 8 ~ 

813. (,115 

371.955 
200,302 
122,002 
6 7' 700 
62,697 
58,935 
58,499 
58,231 
51, 775 
42, 138 
37,262 
30,568 
29, 194 
28, 193 
26,660 
26,000 
24, 710 
211. 186 
22,000 
18, 737 
15,255 
14. 331 

6,842 
6,354 

__ 6,000 

2 .168, 801 

851. 7283 

616,302 

396,959 

119,847 

840,229 

Pe trol P.Um 

Econornist 1 
___ 1__"_::_0_1_- 79 

971,154 
3 77. 867 
201,858 
104,884 
74,337 
66,073 
60,847 
11 ,018 
58,622 
40,258 
42,024 
39.552 
24,543 
16,880 
29,946 
27,898 
24 '967 
24, e96 
38,422 
10,947 
27,545 

7,769 
16,703 
9. 181 
7,769 
7,062 

__ 8,475 

2.431,558 

815,628 

570. 226 

1106,401 

123,566 

990,718 

Oil and Gas Journal 
lo -o l_-:]1 l_'.'._:QJ -80 

910,000 
500,000 
205,000 
105,000 
93,900 
59,000 
32,000 
40,000 
62,000 
42,000 
41 ,000 
31 ,300 
24,200 
17,000 
31 ,000 
2 7 ,800 
25,000 
2 7. 000 
24,000 
16,000 
20,000 
12,000 
24,000 
8,000 
8,000 
8,000 
8,000 

2.505,010 

957,200 

730,660 

376,950 

143,260 

900,000 
490,000 
194,000 
132,000 
93,230 
85,500 
59,000 
60,000 
59,500 
41,400 
42,800 
31 ,000 
2li,OOO 
17,000 
3, 1 000 
2 7, 500 
25,000 
25,000 
24,000 
15,800 
19,000 
15,200 
23,500 
8,000 
7,700 

8,000 

2.573,241 

990,930 

740, 330 

42li,OOO 

135,376 

210,350 

128,185 

1oatos presentados en metros cGbicos y convertidos a ·pies cGbicos m
3 = 35.3147 

pies3. 
2Rcscrvas probadas, probables y potenciales. 

31~0· incluye Sh.1rjah. 
4 Incluye a la URSS. 



T1iDL/I ~¡. 2 He lac iones de HesePvns/Producc i6n 121 l 

Estados Unidos de Norteurnericu 

Europa Occidentul 

Cana da 

Medio Este 

!léxico 

Centro y Sudamerica 

A frica 

Asia 

Europa Oriental (UílSS) 

Asia Comunista (China) 

Promedio 

Reservus/Producci6n 
Probadas 

(años} 

10 

;?4 

35 

418 

72 

63 

209 

53 

54 

42 

49 

Henervur;/ProduccJ 6n 
Probudciu y l~Lcncia 

les (añon) -

61 

53 

15G 

1247 

244 

183 

445 

286 

176 

542 

169 



F.stados Unidos e.le 

'l'Mll.A 3.3 Crecimiento m1 la l'rorlucci6n 
rie r.éls Muturul ( 211 

1')80 - J 990 

Producción Crecimiento 
en 19El0 198() - 19fl(", 

(tpc) ( <' ) '" 
llorteanerica 19.4 - 0.5 

F. u ropa Occidental 6.6 2.5 

Ganada 2.5 .11.5 

Medio Este 1.8 9.3 

México 0.9 12.5 

Centro y Sudamerica 1.5 3.7 

Af'rica 1.0 18.0 

Asia 2.4 5.4 

Europa Oriental (URSS) 17.2 4.4 

Asia Comunista (China) 0.6 6.0 

Promedio Total 53.9 3.3 

Crecimiento 
1985 - 1990 

( <' } 'º 

o.o 

1.0 

1.8 

3.3 

9.5 

2.1 

G.l 

5.3 

4.5 

11.9 

3.1 



TABLA :;,11 Creci.rni.l'nto en el Consurio de Gas ;;nt-.urnl 
19é30 - l:l90 1211 

Consur.10 en 
l\1!30 
(tpc) 

Estados Uni~os de NorteamerlcA 20.4 

Europa Occidental 7.7 

Cana da l. 7 

Medio t;ste 1.6 

México U.8 

Centro y Gudamerica 1.5 

Af'ri cn •1, e; 

Aaia 2.6 

Europn OrientAl (llHS~\ , fl • F: 

Asia Comunista (China) 0.6 

Promed i.o To tn t 53.9 

Grccirüc11to 
1')!1() - 19135 

( % ) 

0.5 

3.9 

4.4 

9.3 

8.5 

3.7 

4.1 

6.0 

3.3 

Crecír,,iento 
l'J!\5 - l '100 

( :, ) 

O.G 

2.4 

2.G 

2.2 

11.0 

o.o 

5.0 

'1. 9 

12.0 

3.1 



TA!ll.A 3.5 111portacioncs fletas 121J 

(tri! Iones do piea cúb:cosi 

l 9t\O 1985 1990 

Estados Unidon de Norteamerica 0.9 2.0 2.7 

Europa Occidental 1.1 1.8 2.G 

Canada - o.a - 1.0 - 1.0 

Medio Este - 0.2 0.3 - 0.5 

México - 0.1 - 0.4 - 0.5 

Centro y Sudamcrica - 0.2 

AI'rica - 0.4 - 1.6 - 2.3 

A~.iét 0.1 0.1 0.1 

Europa Oriental (UHS:J) - o. f3 - O.G - 0.9 

Asia Comunista (China) 



Tabla 5-1 . - PROPIEDADES. DE LOS GLlCOLES 

PROPIEDAD 
ETILEN GLICOL DIETILEN GLICOL TRIETILEN GLICOL TETRAETILEN GLICOL 

( EG) ( DEG) l TEG) (T EG ) 

CH2-0H /Ctiz CH2 -0H CH2·0-CHzCH2 OH 
1CHtCH20 - CH2 CH20H 

formula 1 o, 1 o, 
CH2-0H CH 2 CH2 -0H CH¡!-0-CH2CHzOH CH2-CH¡O -CHz CH20H 

P•o molecular 62.1 106.1 150.2 194. 2 

Punto de ebullicion 9 14.7 paio. 197.6ºC (387.7•F) 24~.e•c(474.74•F) 288.0ºC (550.4°F) 314.0ºC ( 597. 2ºF) 

Temperoturo de deacomposiciÓ'I 329°F. 328ºF 404°F -
Densidad Q '77°F' ( 25ºC ) lb/ft1 69.23 69.42 69.79 69.86 

Punto de COO\¡elación - 12.1•c (9. lºF) -7.B°C (17.G"F) -7.2ºC ( 19.04"F) -5 .6"C(22.0ºF ) 

fJ 77."F(25°Cl 16.5 28.2 37.3 39.9 
Viscosidad obs, cp. 

ij 140'R60°C) !L08 7.9 9.6 10.2 

Color especifico e nº F(25ºC ), 
Btu /lbºF 0.58 0.55 0.53 0.52 

Color de vaporizodón Btu/lb 364 232 174 -
(14.7psio) 



LIQUIDO 

CklNIO di calcio 

tllruro cte ltio 

10-30% MEA 
60-8~ %0EG 

&- 10% ACJoa 

O~tilen Glicol 
(DEG) 

Trietilen Glicol 
(TEG) 

Tabla 5-2._ RESUMEN DE VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS 
LIQUIDOS PARA ABSORQON'11 

VENTAJA DESVENTAJA 

Emulsiftca con IDt con-.Odol 
CerrM elect,_..irlll I l ;te 

Baroto Bote .... ón .. •I pllftto ... rocío zo-3e•F 
Forma predpltadol con el H.. S 

A na copoc100a con respecto 01 aoua 
Boja 111!1ocid-:-'1 de corrosión Cosl09o 
No se hidroliza fácil9Mnte Los impwezos en Qnldo cometeial causan corrosión 
OepresiÓn en el punto de rocto 

Mayor ocorreo que ton·•I T8Q· 

Elimina simulfánenmente 
PropÓsitos prdcticos limitadas pQrQ d•hidratar gas 

co,,tt,s y aguo · amor90 
El Glicol reduce : . tendando duspuma de la amino A •11odos i.mperaturos de regenerocicin produce 
0.hid.--aia y purifica el oos en uno 01>9roción problemas de cmoM6n 

Lo deprGsim en el punto de rocío • menor que con 
el Te9. 

Poco ocarreo en el gos ACO'reo con et p, moyor ~ con el TeQ. 
No solidifico en soluciones concentradas No puede obt8flflne lila solución. por encimo de 95°1. 
Altamente higroscópico ton fac¡lmente 
Estable en presefl:ia de ozufN, ogigeno y COit a tem. Menor deprosiÓn en el punto de rocfo que con el Tec¡¡ 
peroturm de 01>9raciÓn nomiol 30-60°F. 

EJ911Qdo costo inicial. 

No solidifica en soluciones concentradas 
Estable en p,.Hncio de azufre, oxioeno y COz o t•m-

peraturos de opsoción normal Exhibe oigo de tendencia de espuma en presencio 
Altomente higrosc~ico de hidrocarburos ll'quidos tioeros, 
PU8de r8Q8neraf'98 ilmente a una conMntración del . pudiendo al'iadirse a9entes antiespumantn 

99 º'• 
Rico acarreo en el gas 
Alta dep"esión en el punto de rocío, 50-85º F. 



Tabla 5-3 __ PROPIEDADES FISICAS IMPORTANTES DE LOS MATERIALES 
OISECANTES TIPICOStz> 

TIPO DE DlSECANTE (PRODUCTO COMERCIAL) 

PROPIEDADES FISICAS LSIUCA GEL 
2 . ...GRA/\IUL.00 "3.AWMINA 4.-ESFERAS 5 . ..BAUXITA 6 •• TAMICES 
OE SILICA ACTIVADA DE GEL:ALUM. ACTIVADA MOl..B::ULARES 

Densidad relativo 2.1- 2.2 - 3.3 3.1 -3.3 3.40 -
Oemidod globo!, lb/cu tt :58-45 49 52-55 51-53 50-52 40-45 (malla 4·8) 

---~-

Porosidad promedio, % 50·65 - 51 6~ 35 -
Conductividad térmico - - l. O ( IOO"F ) - l.09(360°17 -

Btu/tsq ft )(hr) ("F}(in) 1.0 - 1 .45(200° F) - malla 4-8) -

Calor especifico, 8 ti.V( lbX"F) 0.22 0.25 0.24 - 0.24 0.2 

Contenido de aoua <revene-
roda), 0/o 

4.5-7 - 6.5 6.0 4 -6 varia 

T~roturo de reactlvticicÍn:'f 250-450 300-450 350-600 350-850+ 350+ 300-600 

FOrmu de lo partícula granular asteroídal i;¡ronulor esferoidal granular granulas 
cilíndricos 

Areo superficial r.i•/o - 650 210 390 - -



Tabla 5- 4. _ ANALISIS QUIMiCO 

DE LA SILICA GEL COMERCIAL 111
i 

Sillco (SI~) _______________ 99. 71 % 

Fierro como Fei 0
5 

_________ O. O 3 % 

Alumnio como Al, 01 ----------O. 1 O ºlo 

Titanio romo Ti 02 _____________ 0.09 % 

Sodio como Na,o 0.02 % 

Calcio como CoO ----------- 0.01 % 

Zirconio como Zr0 2 _______ 0.01 % 

Tromt d• otros elementos ____ 0.03 % 

Tabla 5-5._ ANALISIS DE ALUMINA 
ACTIVADA 111

, 

Alwnino (Al2 0 1 l 92.00 % 

Pwdido de ooua (Hz O>---- 6. 50 % 

Oxido de sodio(No2 0) _____ Q,90 "lo 

Oltldo fiÍrrico (Fe1 0z) ______ o.oa % 

Tabla e-8 ·- COMPOSICION DE LA BAUXITA ACTIVADA111 
l 

Alz 03 70-75 ºlo 

Fea 01 3-4 ºlo 

Si O.i 1-12 ºlo 

TI 0 1 -4 ºlo 

VolÓtilas (aguo ) 4-6 ºlo 



Tabla 5-7.- TIPOS BASICOS DE TAMICES MOLECULARES DE LA 
UNmN CARBIDE CORP.1• 1 

OIAMETRO DE DENSIDAD CAPACIDAD MOLECULAS MOLECULAS APLICACIONES TIPO BASICO PORO NOMINAL GLOOAL DEL l-iz0{%/peso) AOSORBIOAS EXCLUIDAS 
ºA GRANULO lb/ * T COMUNES 

cu ft. 

OeJhidrotoción de hich _ 

3A 3 47 20 HzO, NH3 Etano y mayo. carburos insoturodos. 

res 

Oisecante en sistemas 
4A 4 45 22 HzS, C02 Propano y de refrigeración 

SOz, CaH41 
mayores Di&eo:inte de hi<Wocorburos 

Cz~,C3H11 saturadas 

Anillos com_ Separo las n-parofinos de 

5A 5 43 21. 5 n- C4H.OH, puestos de hidrocarburos ramificados 
4corbones y ciclícos 

.w mayores 

10 X e 36 20 lsoparafinos Di-n·bulilomi-

Separo los hic:ITocorburos 
aromáticos 

y olefinos no 

13 X 10 38 28.5 Oi·n-propila. ce.~ J1 N 
Coadsorsión de H2 0, y 
HzS y C02 mina mayores 

* lbs H20/ 1001bs de oetsort>enfe activado a una presión parcial de o. 34 psio y 77º F, 
T Codo tipo adsorbe los compuestos listados más los que le preceden . 



Tablo 5-8 ·- POSK:ION CE L~ VALVULAS DE LA PLANTA DE DESHIDRATACION 
DE LA Fh~. 5-4 DURANTE LOS CICLOS DE OPERACION * 1

•
1 

LECHO N• 1 EN SERVICIO LECHO N• 2. EN SERVICIO 
DE OESHiOíiATACIOtJ DE OESHIDRATACION 

VALVULA N• 
__ _._.. ___ 

LECHO N9Z LECHO N• 1 
Reoenerocidn EnfriOMlento R9generaci1Jn e:nrriantiento 

1 o o e e 

2 e e o e 
.; e e e o 
4 o o e e 

5 e e e o 

6 e e o e 

7 e e o o 
8 o e e e 

9 e o e e 
10 e e o o 

11 e o e e 
IZ o e e e 

*e = Cerrado , O= Abierto 



Tabla 5·9 ·- PROCESOS DE ELIMINACION DE SULFURO DE HIOROGENO Y 
OIOXIOO DE CARBONO CONTENIDOS EN EL GAS 

-0
.urificodor de cojo 

Purificador de cojo profundo 
Torre purifrcodoro 

NATURAL. 

POR O X 1 D A C 1 O N 

POR ABSORSION CON 
SOWCIONES DE SA 
ALCALINAS 

Oltidocion en seco 

Proceso de oxido de fierro 

Proceno de carbón activado 
Proceso Sulfreen 
Pro<:eso Clous 

Soluciones de politionotos 

Procesos continuos 
Proceso o presión elevado 

-O
roceso Burkheiser 

Proceso Ferrox 
Suspensiones de oxido de fierro Proceso Gluud 

Proceso Monchester Q'l(idoción en fose 
liquido 

Soluciones de tioorsenoto (Proceso Thylox 
~roceso Giommorco-~trocoke 

S<:íuciones de compuestos orgánicos 
( Proceso Stretford ) 

Proceso Seoboord 
, Proceso de carbonato al voclo 

Absorsion o tempero_tur roe11so de fosfato tripotdaico 
ombierite receso de fenoloto de sodio 

Proceso 41kacld 

r 1 n ° empero uro Proceso Cotac<J'b. AblO • ·o t t -Oroceso de carbonato de potocio (Be11field) 

- elevado Proceso Giommorco _\Jetrocoke 

POR ABSORCION CON SOLUCIONES DE ALCALONAMINAS 



Tabla. 5-10._ PROPIEDADES FISICAS DE LAS 
ETANOLAMINAS•1 

PlltOPIEDA O MEA• 

P99o .-.ular 6.09 

O..idocl rtlattva, 20/20-C 1.0179 

760 fnl'flHO ( 171) 339.8 

Pumo de ebullieiÓn 
~o mmttv (100} 212 c•c > -r:-
10 mmH9 (69) 156.2 

Presión de vapor, mmHo o se• F 0.36 

Punto de conQ4tloclÓn (° C) •f" (10.5 ) 50. 9 

Solubilidad en agua,•¡. en ~ 
o 68 ºC Completo 

Viscosidad QlílOtuta, cps o 
24.1 

~AºF r-c-óíor oe \IQPCnzocion, Btullbs a 
14.7psio 355 

Cellto aproximado SUS/ lb 0.41 

*Ootos de Union Corbide Chemicols Compony 
**Datos dt Jefferson Chemicol Compony, lnc. 

DEAtt 

105.14 

1.0919 :- - ~ .. 

decomp 

(187) 368.6 

(150) 302 

0.01 

(28) 82.4 

96.4 

380(30°)86º 

288 l23mm) 

(168.5°C1 335°F 

0.48 

ru• MDEA* DIPA* 

149.19 119.17 133.19 

l.IZM 1.04• o.-.> 4:. __ " 

(360) 680 (247.2) 477 '248.7)479.6 

(244)471. 2 (164) 327.2 (167 ) 326.6 

(208)406.~ (128) 262.4 (133) 271. 4 

0.01 0.01 0.01 

(21.2) 70. 1 (- 21 )-5.B (42 ) 107. 6 

Completo Completo 87 

1013 101 198 (45°C) 113 

230 223 . 184.5 

0.49 0.97 0.44 

DGA** 

105.14 

f.0500 

(221 )~29.8 

-
-

9.01 

(-9.5) 14.8 

Completo 

26(24°C)75 

219.1 

0.68 
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