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CAPITULO I
INTRODUCCTION

Este trabajo estd orientado a la recopilacidn resumida de las tecnologias
existentes para la gasificacidn de los carbones, poniendo especial inte--
rés en aquellos procesos que se encuentran ya en etapa de aplicacidn co--
mercial, perﬁ sin descuidar aquellas tecnologias en estudio o experimenta
cién que por su importancia potencial puedan representar una alternativa_

a la problemdtica técnica mundial.

Si es posible, se pretende tambi&n hacer observaciones concretas que indi
quen la posibilidad de realizar experiencias con carbones mexicanos y en_
base a ello irdicar algunas recomendaciones para posibles trabajos sobre

el mismo tema.

1=l DEFINICION DEL TEMA

En los Gltimos afios ha sido frecuente encontrar en la literatura citas a_
los nuevos procesos de tratamiento de carbones para su mejor aprovecha---
miento, pero en nuestro pais alin no se ha logrado dar a los t&cnicos una_
idea concisa de lo que es un proceso que persigue la gasificacidn del car
bdn, cualquiera que sea el tipo de &ste, y de las posibles variaciones -

que se tiecnen al respecto.

En el diccionario podemos encontrar las siguientes definiciones :

Gasificacién : Transformacidn en gas de los combustibles sdlidos y liqui

dos.



Carbdn :  Combustible sdlido, de color negro y de origen vegetal que con

tiene una importante proporcidén de carbono.

De ello podemos senalar que el trabajo que se habrid de desarrollar trata-
ra sobre los distintos procesos tecnoldgicos que tienen como objetivo el
transformar un combustible sdlido (el carbdn) en otro gaseoso cuyas carac
teristicas dependeradn del proceso que se aplique y de las éondiciones en

que opere el mismo.
Desde luego, durante el transcurso del trabajo se habrid de considerar las
necesidades que debe cubrir cada producto como factor fundamental para e-

legir el proceso y los pardmetros de operacidén del mismo.

1.2 RAZONES PARA SU ESTUDIO

Uno de los principales problemas que ha agquejado a diversas industrias, -
especificamente a las del sector metaliirgico, ha sido la carencia de com-
bustibles de composicidn controlada y exenta de impurezas no deseables. _
Por ello muchos paises han dedicado sus esfuerzos a la bisqueda de un - -
"combustible limpio" que permita la operacidn para obtener productos con_
caracteristicas fisicas y quimicas perfectamente controladas y cuyos dese
chos no dafien la ecologia de las zonas cercanas a la ubicacidn de las - -

plantas

Hasta la fecha esa biisqueda se ha enfocado desde dos puntos de vista

a) Desarrollo de fuentes energéticas cuyo origen y procesamiento no con-

tamine el medio ambiente ni el producto en proceso. Esto comprende -

la generacidn de energia eléctrics a partir de los rayos solares y de



fuentes hidroeléctricas o hidrotermales, asi como de energia atdmica,

aunque es bien conocido que este Gltimo intento se ha encontrado con

un sinnimero de problemas que nos hacen dudar de su eficiencia respec

to a lo seflalado. No se considera en este punto la energia termoeléc
trica porque se deriva del petrdleo, gas o carbdn.

segundo grupo importante de biisqueda de solucidn ha sido el proce-

r de alguna forma los combustibles '"sucios" tales como petrdleo, -

s natural y carbdn mineral y todo tipo de combustibles del tipo fdo-

1 con el fin de eliminar de ellos los elementos o impurezas no de--

ables. En este grupo se encuentran muchas alternativas tecnoldgi--

s plenamente desarrolladas (como es el caso de la industria petrole

) y otras que se encuentran en diversas etapas de desarrollo. Des-

luego, los procesos de gasificacidn de carbdn corresponden a este

upo y podemos sefialar que es éste uno de ios esfuerzos mas importan

s a mediano y largo plazo que permitirdn el aprovechamiento racio--

1 de las fuentes de recursos naturales no renovables y representard

ra muchos paises su independencia en el campo energético y punto -

ndamental para el desarrollo industrial de los mismos.

Un trabajo presentado en el Primer Seminario de Ingenieria Quimica Aplica
da a la Industria Petrolera (2), ha analizado la posibilidad de ablicar a
México los procesos\dé gasificacidn de carbdén. En €l se hace destacar la
problemdtica energética por la cual atravesd el pais en la época en que -
el articulo fue presentado. Aunque ahora no es totalmente aplicable lo -

ahi expuesto, es necesario recalcar los puntos que ahi se hacen notar.



1:2:1 PANORAMA ENERGETICO NACIONAL

México sigue siendo un pais en proceso de desarrollo y en el aspecto ener-
gético se halla alin en la etapa de arranque (3), no obstante que su estruc
tura econdmica ha sido ampliamente modificada pasando de la etapa agricola

a la etapa intermedia de desarrollo industrial.

México se encuentra actualmente en el principio del camino de la madurez e
condmica, diversificando las actividades industriales, y estableciendo una
base juridica que propicie el desarrollo agricola moderno y la industriali
zacidn mediante la ampliacidn constante de las actividades bdsicas y la -
sustitucidn constante de importaciones por un lado, y el incremento conti-

nuo de las exportaciones por el otro,

En el panorama econdmico racienal, la produccidn de energéticos no repre--—
senta un porcentaje descollante, pero su influencia en otros sectores y -
sus caracteristicas como 'piedra de toque" en el desarrollo industrial le
dan la importancia conocida. En el grupo de los energéticos, especialmen-
te los empleados por la industria sideriirgica, es el carbdn el que mayores
demandas presenta y la produccidn nacional no es suficiente para cubrir la

demanda, originando que el 10% del consumo nacional sea de importacidnm.

La razén fundamental para que nuestro pals sea importador de combustibles
fosiles es la falta de investigacidn sobre los recursos nacionales y el --
mal aprovechamiento de la tecnologia para el uso racional de los mismos. -

De lo anterior podemos sefialar que el estudio de nuevas tecnologias de a--

provechamiento redundard en beneficio del pais, y este trabajo tiene como



objetivo dar a conocer las nuevas tecnologias de explotacidn y aprovecha--
miento del carbdn mineral, con lo cual se espera contribuir en pequefia mag

nitud al desarrollo de la importante industria del carbdnm.

1.3  RESUMEN HISTORICO DE LA GASIFICACION DEL CARBON

El fendmeno de gasificacidn de carbones no es nuevo. Su auge en los Glti-
mos anos se ha debido al inter@s que presentan los paises avanzados al - -
desarrollo de nuevas fuentes de energia y a la blisqueda por parte de los -
mismos de las alternativas Optimas para el mejor aprovechamiento de sus re

cursos naturales.

Los priﬁeros conocimientos formales al respecto se originaron durante la -
explotacidn de las primeras minas de carbdn mineral. La presencia en las_
minas de gases explosivos representa uno de los principales problemas de -
explotacidn de los yacimientos carboniferos que no son & cielo abierto y -
son esos gases producto precisamente de la gasificacidn del carb&n, compo-
niéndose fundamentalmente de hidrocarburos lineales de bajo peso molecular
como el metano (CHA) cuyo nombre comiin es el de 'gas grisii', el cual es ex

plosivo en presencia de oxigeno.

Fue en el siglo XVII cuando los primeros estudios/para gasificar carbdén -
‘fueron realizados. El Reverendo John Clayton en Yorkshire realizd la des-
tilacidn del carbdn, almacend los gases y los usd como combustibles, sin -’

embargo, sus trabajos no fueron difundidos y sus métodos no fueron conoci-

dos sino hasta muchos afios después.



No fue sino hasta finales del siglo XVIII cuando se hizo el primer intento
de aprovechar los gases producidos por el carbdn con fines energéticos.
El intento corrid a cargo de William Murdock (1754-1839) en Inglaterra.
En 1792 Murdock inicid sus experimentos tendientes a aprovechar las propie
dades luminosas de la combustidn de los gases producidos por la destila---
cidn de las maderas, turba y carbones minerales, para que en 1803 la fundi

cidén de Boulton y Watt fuese regulamente iluminada por esos medios.

Para 1813 se cre6 la famosa Gas Light and Coke Company, cuyo producto era
precisamente gas obtenido a partir de combustibles fésiles y su primer em-
pleo fue la iluminacidn del puente de Westminster y de la Ciudad de Bris--
tol en 1823. Por esa &poca, la Gas Light and Coke Company of London produ
cia cerca de 250 x 106 pies clbicos de gas al afio, que eran distribuidos a

través de 122 millas de conexiones en las calles.

Una rapida expansidn del nimero de compafiias dedicadas a la produccidn de_
gas siguid hasta 1860, siendo controlado el suministro por diversas decla-

raciones del parlamento inglé@s.

En América se siguid un desarrollo paralelo al europeo en cuanto al desa--
rrollo de la tecnologia de produccidn de gas a partir de combustibles f&si
les. La primera demostracidn en los Estados Unidos fue realizada en 1796_
en la Ciudad de Philadelphia, por M. Ambroise and Co. En 1806, David Mel-
ville, en Newport, ilumind su casa y la calle donde vivia, con gas produci
do por él mismo, para que en 1816 el gobierno permitiera a Peale y otros -

la fabricacidn de gas para la iluminacidn de las calles, el cual fue usado

en la Ciudad de Baltimore.



A partir de esas fechas, el desarrollo de la produccién de gases ha segui-

do diversas etapas y los cambios m3s importantes han sido los siguientes:

- Con el advenimiento de la iluminacidn eléctrica en 1882, la industria
del gas se encontrd con una fuerte competencia que amenazd inclusive -
su existencia. Pero ésto no sblo significd una simple amenaza de com-
petencia, sino que representd un estimulo para el desarrolle de la in-
dustria del gas para la iluminacidn, y permitid captar nuevas metas, -
impulsd la biisqueda de nuevos mercados y usos, siendo muy pronto reco-
nocida la capacidad del gas como un medio de suministro de energia ca-

lorifica.

- Para 1920 se publicaron en Inglaterra las primeras regulaciones té&cni-
cas para el suministro de gas, indicando claramente la capacidad calo-
rifica que debia tener, l2 presidn minima de suministro, el tipo de im
purezas que no deberia contener (especialmente el gas sulfhidrico), tra
tando de dar una completa proteccidén a los consumidores. Por esta &po-
ca, la industria britdnica producia alrededor de 250 x 109 pies ciibicos
y contaba con 7 i 106 consumidores recibiendo el gas a través de 4 x -

10A millas de tuberia.

- En mayo de 1949, la industria britdnica del gas pasd a poder.del go———
bierno por decréfo de 1948, creandose al mismo tiempo un organismo cen
tralizado, el Gas Council, el cual es, desde entonces, el responsablg_'
del desarrollo de la industria del gas, y el cual se encqentra actual-
mente desarrollando algunos procesos de gasificacidn de carbon, ya que
en la creacidn del Gas Council se especificd claramente que una de sus

funciones era la investigacién. Como resultado de las actividades del



Gas Council, se establecieron Centros de Investigacidn en Londres y
Birmingham, ademis de plantas piloto y de demostracidn de gasifica-
cidn de carbdn ubicadas en Westfield, Escocia (1961), en Coleshill
cerca de Birmingham (1962) y otra para gasificar derivados del pe--
troleo en la Isla de Grain, Kent. Con ello, Inglaterra abordd la -
segunda parte del siglo XX con aproximadamente 375 plantas de pro--
duccidn de gas a partir de carbdn, elaborando 6 x 1011 pies ciibicos
de gas para 13 x 106 consumidores. El gas producido asi fue emplea
do en un 50% para uso urbano y el resto para fines industriales y -
comerciales. Del 50% de uso urbano, tres cuartas partes se emplea-
ron para estufas y hornos y el resto para calentamiento de agua y -
ambiental, asi como otros fines diversos. La gran mayoria de las -
casas brit@nicas consumen gas obtenido de carbdn, con excepcidn de

las areas rurales alejadas donde se emplea gas natural envasado.

En los Estados Unidcs el desarrolio de 1la industria fue diferente -
que en Inglaterra, ya que este pais tiene mayores reservas de gas -
natural, el cual ha sido empleado mi3s extensamente que el gas de -
carbdon. Antes de la II Guerra Mundial, el gas de carbdn casi no se
usaba, con excepcidn de la costa oeste, de igual forma que el gas -
de petrdleo se utilizaba cada vez menos por el fuerte empuje del -
consumo del gas natural. Para 1920, los descubrimientos de grandes
yacimientos de gas natural en varias partes de la Unidn, desalenta-
ron el consumo del gas de carbdn, lo cual empeord aiin mids en 1925 -
cuando se fabricaron tuberias de acero soldado eléctricamente que -

hacian posible la transportacién de gas natural a grandes distan---

cias. La situacidn se hizo mds notable cuando después de la II Gue

rra Mundial se tuvo disposicién de tuberfas transcontinentales para



para el transporte de petrGleo, haciendo que el gas obtenido de combus
tibles s6lidos fuese declarado totalmente incosteable. Para 1950 se -
tuvo ya lista tecnologia que permitia la gasificacidén de algunos resi-
duos del petrdleo, ide@ndose para el efecto un gran niimero de procesos
de gasificacidn, la mayoria de los cuales empléa naftas como materia -
prima. No fue sino hasta los afios posteriores a 1960 cuando los cien-
tificos norteamericanos empezaron a llamar la atencidn sobre la fuerte
dependencia de su industria del gas natural y petrdleo, cuyas reservas,
siendo suficientes, eran tan s6lo una pequeia parte considerando la -
gran cantidad de carbén de que disponen. Para 1970 hasta la fecha, -
las posturas de los paises productores de petrdleo han obligado a que_
todos los paises del mu;do consideren mis ampliamente el uso racional _
del petrdleo y sus derivados. La respuesta en los Estados Unidos fue
asignar grandes cantidades de dinero al desarrollo de los procesos de

gasificacidn de carbdn, materia prima que ese pais tiene en grandes -

proporciones.

De esa forma, en 1976 un gran niimero de paises que cuentan con gran canti-
dad de reservas fdsiles sblidas, pero que por alguna razdn no pueden dispo
ner de otras fuentes energéticas a mediano y largo plazos, dedican grandes
esfuerzos al desarrollo de la tecnologia de gasificacidn de carbdn, consi-
derdndola una alternativa viable.para solucionar sus problemas de qarencia

de energéticos y otras materias primas que también pueden ser derivadas -

del carbon.

En los Estados Unidos, The American Gas Association (AGA) constantemente a

poya la investigacidn realizada por The Institute of Gas Technology (IGT),



sobre la conversién de carbdn a Gas Natural Sint&tico (GNS) desde 1946, y
mediante un programa establecido previamente por AGA y el Departamento -
del Interior a través de su Office of Coal Research (OCR) en 1964. De -
1964 a 1971 la asignacidn anual de OCR para la investigacidn de la gasifi
cacidén de carbdn y temas afines ha sido de 4 a 20 millones de ddlares, y_
a partir de 1971 esas cantidades han sido incrementaéas en forma impresio

nante.

AGA y OCR a mediados de los afios 70, tienen un programa de aproximadamen-
te 30 millones de ddlares por afo para el desarrollo de plantas piloto -
con las cuales se estudiardn los procesos con mejores perspectivas de des
arrollo para la produccidn de GNS. Entre lcs procesos que se consideran_

en primer lugar, estdn el HYGAS, desarrollado por IGT; el CC,-Aceptcr, -

2
desarrollado por Bituminous Coal Research. Ademds, el U.S. Bureau of - -
Mines se encuentra desarrollando sus procesos, de los cuales el Synthane
es el de mejores perspectivas. La industria norteamericana por su parte_
estudia el proceso Lurgi creado en Alemania Federal, y el Koppers-Totzek,
procesos de los cuales existen en Europa y otras partes del mundo plantas
en operacidn comercial. Sin embargo, estos dos {iltimos procesos aiin no -

han probado en forma total las {iltimas etapas para la produccidn de GNS y

es por ello que se encuentran alin bajo estudio.
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CAPITULO II

GENERALIDADES

2.1 NOTAS GENERALES SOBRE LA METODCLOGIA EMPLEADA

El desarrollo de la metodologia para el estudio y comparacidn de procesos,
ha sido ampliamente expuesto en muchos trabajos de diversos autores, entre
los cuales se incluyen renombradas personalidades y pasantes de diversas -
carreras. En general, los métodos ideados para la comparacidn de procesos
son muy complicados si se siguen rigurosamente, puesto que requieren de la
definicidn total del proceso mismo y de la posible aplicacidn que se le de
sea dar, lo cual no siempre es posible por carecer de la informacidn nece-
saria. En el caso del preseﬁte trabajo, se cuenta con irformacidn sufi---
ciente, pero dado el gran nimero de procesos con que trataremos, se escoge
ran limitacionee que permitan discutir los puntos en formz ilustrativa, y_

considerando aspectos mds importantes de cada tema.

El estudio de los procesos de gasificacidn de carbones puede ser iniciado_

de muy diversas formas, entre las cuales tenemos :

a) Describir todos los procesos, mencionando las etapas que lo componen,_

el equipo necesario, los requerimientos de materias primas, flujos, e-

-
nergia, etc.

b) Mencionar los mddulos bdsicos de proceso comunes a todos los procesos,

: - 2 " s
y para cada uno de ellos, menclonar tan s0lo sus diferencias especifi-

cas.

.11



Como serd facil deducir, la primera ruta implica la utilizacidn de grandes
espacios y se corre el peligro de ser repetitivo en aquellos mddulos que -
son comunes a varios procesos. Este método permite sin embargo, una forma
mds directa de expresar las caracteristicas y funcionamiento de cada proce
so en particular, ya que se puede tratar cada punto tan a fondo como se de

see.

El segundo caso es una de las formas mis aceptadas para llevar a cabo la -
comparacidén de procesos similares, ya que permite mayor objetividad en la_
esencia del cambio producido en los diferentes procesos, lo cual redunda -
en la mayor comprensidon de la tecnologia empleada. Este método, sin embar
go, estd limitado a aquellos casos en los cuales se cuenta con informacidn
suficiente para comparar dos situaciones cuyas variables est@n relaciona--
das de una forma u otra, lo cual, como ya se ha mencionado, no sucede en -

todas las ocasiones.

Para el presente trabajo escogeremos la segunda opcidn, por lo cual en es-
te capitulo se revisaridn los mddulos basicos de los procesos, sefialando -
los métodos que existen en cada caso y mencionando sus caracteristicas, pa
ra que de esa forma el Capitulo V mencione los principales procesos en for

- .
ma mas resumida.

Cabe mencionar que se han hecho algunas excepciones, ya que en el caso de
los procesos mids desarrollados -Lurgi por ejemplo- se ha recurrido también

a la primera alternativa, con el afadn de presentar mayor informacidn res--

pecto a los procesos mis interesantes, y oretendiendo también con ello i--

lustrar mds adecuadamente los procesos que se mencionan.
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En este capitulo sblo se abordardn los mddulos bisicos de los procesos aten-
diendo a un criterio técnico, pero en el capitulo correspondiente a procesos
se encontrardn las comparaciones de costos, dadas también en funcidn de los__

mddulos basicos.

2.2  MODULOS BASICOS PARA LA PRODUCCION DE GAS A PARTIR DE CARBON

El carbdn de cualquier grado, composicién y caracteristicas puede ser conver
tido a gas, considerando tres propiedades de los mismos. Estas tres propie-
dades son grado, composicidn y caracteristicas que afectan la eficiencia de

conversidn y la economia del proceso.

La conversidn de carbén a gas, depende del procedimiento y la severidad de -
éste. Hay cuatro maneras posibles para lograr esa conversidm, las cuales se
discuten a continuacidu. Es conveniente ohservar que no obstante que el fin
estudiado es la produccidn de gas, casi todos los procesos que logran ese e-
fecto tienen también subproductos liquidos y sdlidos, cuyos rendimientos se-
ran determinados por el tipo de carbdn empleado y las condiciones de opera--

-
cidon de los procesos.

2.2.1 PIROLISIS

El calentamiento del carbdn a temperaturas de 850°F o mayores en ausencia de
aire o atmdsfera inerte, origina su descomposicidn en breas, gas y un mate--—
" rial sblido llamado carbdm residual. La distribucidn de estos productos es-
td fuertemente influenciada por la temperatura de la pirdlisis, ya que a ma-

yores temperaturas se favorece la formacidn del.gas a expensas: del liquido._

En contraste con &sto, es posible maximizar la produccién de 1iquidos operan



do a temperaturas relativamente bajas. Despuds de la refinacidén y purifi-
cacifn de los productos primarios en descomposicidn, es posible producir -
gas de alto contenido calorifico entubable, carbdn residual, azufre y com—
bustibles liquidos limpios, todos ellos productos comerciales. Ya que el
subproducto de mds valor en la pir6lisis es el liquido combustible, se de-
be intentar maximizar la produccidn de ese material, lo cual puede ser ob-
tenido siguiendo el criterio mencionado ya, asi como el correcto manejo de
los tiempos de residencia. Lo anterior es debido a que la utilizacidn de
un tiempo de residencia corto evita la fracturacidn de los productos liqui

dos del carbdn.

2.2.2 DISOLUCION

Produce gran cantidad de liquidos. El sistema opera por medio de un sol--

vente donador de H, de tal forma que la estructura del carbdn puede ser mo

2
dificada para dar un preducto liquido. Se requiere una cantidad relativa-

mente pequefnia de H2 para convertir el carbdn en liquido, ya que la forma--

cidn de hidrocarburos adecuados es sencilla por este método.

2:2:3 HIDROGENACION
Dentro de ésta, existen dos tipos :

a) Catalitica y directa. La catalitica o controlada, produce también 1i-
quidos, ciendo un proceso en el cual HZ’ carbdn y un catalizador son -
puestos en contacto a alta temperatura y presidn. No estd bien enten-
dido si el hidrdgeno actfia a través del solvente por medio del fendme-

no de donacidn de hidrégeno o directamente en el carbdn con la asisten

cia del catalizador.
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b) Hidrogenacidn destructiva, la que produce principalmente gases y no se

necesita catalizador utilizando la reaccidn directa :

Carbdn + H2 ————h—CH4 + Carbén Quemado + Calor

2.2.4 GAS DE SINTESIS

Dependiendo del tratamiento, puede dar metano con un catalizador de Ni o_
combustibles liquidos con un catalizador de Fe. El carbdn reacciona con_
oxigeno para producir CO, C02 y HZ’ El vapor y oxigeno se usan como mode
rador de temperatura y para suministrar calor respectivamente. Después -
de la limpieza de los gases, &stos son mezclados con un catalizador ade--
cuado para producir el producto final deseado. Otros métodos para sumi--
nistrar calor (en lugar de usar 02 o aire), estdn siendo investigados, es
tos métodos tienden a reducir los 6xidos de carbono que son producidos -

por las reacciones con el carbdn.

De lo anterior, podemos sefialar que para la produccidn de gas a partir de

carbdén, tenemos las siguientes opciones a seguir (ver figura 1).

Muchos de los pasos seguidos en el esquema general de tratamiento del car
b6n son ampliamente conocidos (por ejemplo, la reduccidn de tamafo, tami-
zado y andlisis de cribas), por lo cual no seran considerados en este tra
bajo, otros pasos son especificos para la gasificacién,‘de tal forma que_
en las paginas siguientes se anotardn los modelos badsicos de proceso que_

emplean tecnologias exclusivas para el carbén.

Ya que todos los procesos de gasificacidn de carbdn emplean los mismos md

dulos basicos, solamente se hard mencidn ahora de las diferencias funda—-
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mentales en los procedimientos, las cuales son :

El método usado para elevar la temperatura para la gasificacidén, la -
cual puede ser por calentamiento del exterior o por combustidn del o-
xigeno en el lecho de gasificacidén del mismo. Una variante a estas -
dos alternativas son los procesos que emplean agentes transportadores
de calor (sb6lidos inertes o las cenizas del proceso) y aquellos que -
emplean el calor suministrado por un reactor nuclear (HGTR) mediante
circulacidn con helio.

La composicidon de los productos de gasificacidn y la cantidad de ca--

lor necesaria.

Las caracteristicas de disefio del reactor de gasificacidn y consecuen

temente las variables de operacidn.

Los mecanismos de carga y descarga de los reactantes y productos, asi

como su método de contacto dentro del reactor.

La cantidad de metano producida en forma directa dentro del reactor -

de gasificacidn.

Forma de aprovechar los diferentes ciclos termodindmicos para la mas_

eficiente distribucidén y aprovechamiento de la energia.

Desde luego, en todos los casos la parte central mds importante es el re-

actor de gasificacidn.
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2.3 DESCRIPCION DE LOS MODULOS BASICOS DE LA GASIFICACION

Ahora abordaremos cada uno de los mdédulos basicos para la gasificacidn del
carbdn, mencionando sus caracteristicas y el tipo de procesos que se emple
an en cada caso, pero también se hard mencidn de algunos de los puntos ted
ricos de interés que permitiradn la mejor comprensidn de la tecnologia em—-

pleada en la gasificacidn del carbdm.

2.3:1 TIPOS DE CARBON MINERAL QUE SE PUEDEN EMPLEAR PARA GASIFICACION

El origen del carbdn mineral, al igual que los hidrocarburos liquidos como
el petrdleo, se discute alin por algunos autores, aunque la idea de su deri
vacidu de vegetales a trav@s de un proceso natural de transformacidn es la

mas aceptada en casi todos los circulos técnicos que trabajan el tema.

Se sefiala que el primer paso en esa transformacién es un cambio bioquimico
que transforma el carbdén de la materia orgdnica en turba, proceso que se -
ve ayudado por presidn y temperatura, que elimina la humedad y las materias
voldtiles. Este proceso de devolatilizacidn obtiene sus mds claros ejem--

plos en el contenido de oxigeno y carbdn.

L.a ASTM ha clasificado por ello el carbda en 13 rangos, de acuerdo a su -

grado de transformacidn, los cuales son indicados en la tabla No. 1.

A medida que el rango del carbdn se aumenta, su valor calorifico se incre-

menta por una cantidad mayor de carbdn fijo, mientras que el contenido de
humedad disminuye. E1 lignito contiene de 30% a 65% de humedad, mientras

que el carbdn bituminoso de bajos volatiles estd entre 1% y 4X.
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TABLANT |

CLASE GRUPO CARBON F1JO | MATERIA VOLATIL | CONTENIDO CALORIFICO | CARACTER AGLOME-
%, SECO, SIN | % SECO, SINMINE | BTU/LB, SECO SIN MINE | RANTE.
MINERALES RALES RALES
IGUAL O | MENOR | MAYOR |IGUALO IGUALO MENOR
MAYOR QUE QUE |MENOR QUE | MAYOR QUE
QUE QUE
| Antra- | meta antracita 98 2
cita antracita 92 98 2 8 No aglomerantes
s semi antracita 86 92 8 14
I'l Bitumi-{ Bajo volatiles 78 86 14 22 A
noso medio volatiles 69 78 22 31 (;oln:) t‘nggenq;i
alto volatiles A 69 31 14,000 9
alto volatifes B 13, 000 14, 000
alto volatiles C 1,500 13, 000 Aglomerantes
10, 500 i1, 500
111 Sub- A 10, 500 11,500
bituminosd B 9. 500 10,500 | e@glomerantes
C 8,300 9, 500
IV Ligni- A 6, 300 8,300
to B 6. 300 No aglomerantes

CLASIFICACION DE CARBONES POR RANGOS




Para dar una idea mds clara de los tipos de carbdn que han sido empleados
para gasificacidn, se mencionardn algunos carbones norteamericanos y sus_
andlisis en la tabla No. 2, en la cual se podrin comparar los diversos ti

pos de carbdn.

Por otra parte, les carbones mexicanos pueden ser clasificados de acuerdo

a lo que a continuacidn se indica :

REGION CLASIFICACION

Coahuila, Cuencas de Sabinas y Carbdn bituminoso de volatilidad media
Adyacentes a baja.
Cuenca de Rio Escon- Carbdn bituminoso de volatilidad alta y
dido flama larga.

Souora, Cuencas de San Mar—- Carbdn antracitico o meta-antracitico.

cial y Sta. Clara

Oaxaca, Cuencas de la Mixte- Carbdn sub-antracitico y algo bitumino-

ca SO.

Estos carbones presentan un andlisis quimico y poder calorifico tal como -
se extrae de las minas sobre la base de libre de humedad indicada en la ta

bla No. 3.

2.3.2 CARGA Y DESCARGA

Un punto importante para el disefio de los procesos que producen gas a par-

tir de carbon es la alimentacion de este Gltimo y log sigtemag de degearga

de las cenizas. Los dos métodos bdsicos en que se opera son :
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BTU/LB (hiimedo)

ANALISIS/TIPO DE CARBON |DAKOTA DEL NORTE| MONTANA ILLINOIS NS 6] PITTSBURGH | PENNSYLVANIA
LIGNITO SUBBITUMINO| BITUMINOSO] BITUMINOSO ANTRACITA
SO
%
Materia volatil 26.60 34.69 36.02 30.5 9.34
Carbon fijo 32.50 43.64 41 .83 58.2l 75.58
Humedad 33.70 10.48 13.21 1.9 3.40
Cenizas 7.20 11.19 8.94 9.30 11.68
Carbon 62.90 66.80 70.79 75.81 80.61
Hidrégeno 4.21 4.9% 4.9 4.67 3.37
‘Nitrégeno 1.04 1.45 1.30 1.53 0.98
Azufre 0.89 1.23 3.40 2.24 0.84
Oxigeno 20.10 13.05 9.30 6.27 2.12
Cenizas 10.86 12.51 10.31 9.48 12.08
Contenido Cal orifico 7,068 10, 550 11,080 13,622 13,120

CARBONES NORTEAMERICANOS T!PICOS
TABLA N° 2



TABLA N? 3

CARBONES MEXICANOS Y SUS YACIMIENTOS

REGION, CUENCA CAR
BONIFERA Y LUGAR

Coahuila

Cuenca de Sabinas
Mina N2 6 Rosita
Mina Sabinas N? 2
Mina NP 5

Mina Don Evaristo
Mina La Sauceda
Mina Mimosa NP 1

Cuenca de Saltillito

Tajo zona poniente

Mina San Pedro

Mina La Escondida

Tajo I y II

Tajo III

Mina Flcrida 1

Mina Florida 2

Minas Barroterdn 1, 2 y 3
Minas La Luz, 1, 1-1/2 y 2

Cuenca Las Esperanzas
Mina 4-1/2

Cuenca de Rio Escondido
Mina 1 (CFE)

Sonora
Cuencas de San Marcial y
Santa Clara

Oaxaca
Cuenca de la Mixteca

1 BTU/LB = 0.5556 Cal/kg.
FTE : El1 Carbdn Miﬁeral 1975

Comisidn de Energético
México 1975, Pag. 21

% F1JO

41.3
41.3
52.0

38.0
41.3

35.0
50.0
51.0

. 45.0

41.3
36.8
31.0
42.1
55.0

40.7

40-50

70-75

32-40

S

% MATERIALES
VOLATILES

20.0

16.0

28.0

20.0

32-40

4-5

15-18

.22

% CENIZA BTU/LB
35.9
37.0
21.5
46.3
43.5 8345
40.6 8766
45.0
29.0
29.6
36.9 9321
42.7 8458
45.5 8052
52.6 7008
41.9 8577
47.0
40.7
18-21 10000
10-12 11500
30-35



1) El uso de un sistema hiimedo o de lodos.
2) El uso de un sistema seco con el uso de tolvas y otros métodos de ali-

mentacidén de materiales sdlidos.

En términos generales, el sistema de lodos evita la compresidn y decompre-
sidn de los gases, agregando un elemento de lubricacién al sistema de car-
ga. Sin embargo, los sistemas de lodos incrementan la complejidad del sis.
tema de carga, porque originan el manejo de liquidos, lo cual implica tam-
bién la formacidn y separacidn de los lodos. La separacidn puede ser efec
tuada mec@nicamente o por métodos de evaporacidén. Debido a lo anterior, -

parece que el sistema de tolvas es mads sencillo.

El uso de tolvas origina también grandes problemas, ya que es dificil en--
contrar un wétodo sencillo que permita la operacidn de la gasificacién a -
altas presiones. La solucidn dada hasta el momento ha sido emplear tolvas
presurizadas a las mismas condiciones del sistema, con grandes problemas -
en las valvulas y la necesidad consecuente de gran cantidad de energia pa-
ra la presurizaci6n de las tolvas. Recientemente IGT ha patentado un méto
do de membranas liquidas que ayuda a solucionar también este problema, y -
es una de las alternativas que parece tener mejores perspectivas de desa--

rrollo.

Otros métodos de carga de sdlidos secos estdn en consideracidn actualmente,
aunque sblo unos pocos de ellos han sido ya probados en plantas piloto. En

términos generales, los métodos de tolvas son los mds favorecidos a presio

nes menores a 400 psi, mientras que los sistemas de lodos son preferibles

para operar a altas presiones, mayores de 400 psi generalmente.
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2.3.3 QUIMICA DE LA GASIFICACION DE CARBON

El gas natural contiene mads del 90% de CHA y practicamente no contiene CO o
compuestos de S, con un poder calorifico del orden de 100G BTU/PC. El pro-
blema bisico es la conversi6n del carbdn mineral en gas natural puede enten
derse si se considera un carbdn bituminoso americamo, el cual contiene un -
promedio del orden de 75% de C, 20% de cenizas y materia voldtil y 5% de H2;
por otro lado, el gas natural contiene 75% de C y 25% de H2 con una canti--
dad despreciable de impurezas, de tal manera que para convertir el carbdn -
mineral en gas natural es necesario deshacerse de gran cantidad de C o pro-

ducir gran cantidad de H Todos los procesos de conversidn tienen un poco

2
de las dos alternativas.

En general, todoc loc procesos producen el H, mediantz la reaccidn de agua

2
con carbono o mondxido de carbbno. En estas reaéciones el oxigeno del agua
se combina con el C o CO para producir CO2 y HZ' Debido a que la descompo-
sicidn del agua requiere calor, una fuente del mismo es necesaria. La ma--
yor parte del calor se genera por la combustidn del carbono que consume del
orden del 10 a 20% del carbono original, que es transformado en COZ' Tam—--

bién existe otra fuente de calor para la descomposicidn del agua, la cual -

es la reaccidn de formacidn de CHA en forma diriita

C +. _ZHZ—' CHA

La eficiencia del proceso depende, en parte, de como se utilice este calor_

en descomponer el agua. La recuperacidn de calor para producir vapor o ge-

nerar electricidad, también es importante en la eficiencia total del proce-

SO.



Los diferentes procesos de gasificacidn, los que estdn en desarrollo o los
que ya se usan comercialmente, difieren en la manera en que se oxida el -
carbdn y cémo se utiliza el calor generado, dando como resultado, diferen-
cias en la composicidn del gas producido, en la configuracidn de las compo
nentes del reactor de gasificacidn, en la eficiencia del proceso y en el -

costo del gas. Si la oxidacidn es directa, entonces se debe usar 0, de al

2

ta pureza para evitar la contaminacidn con N, del gas producto. Ya que el

2
costo de la separacidn del nitrdgeno se tiene que agregar al costo de con-
version. Si se usa aire, se debe disefiar alguna manera para impedir que -
se contamine el gas producto si se quiere producir gas natural sintético._

Otra de las caracteristicas de los procesos puede ser la manera de impedir

esta contaminacidn.

Para empezar por indicar cOmo se lleva a cabo la gasificacidn del carbdnm,_
se indicaran a continuacidn las reacciones mids importantes para todos los_

procesos.

La quimica de la gasificacidn de carbdn es ya bien conocida, y hasta puede

decirse que es relativamente sencilla.

Un carbdn mineral puede ser calentado y con ello darid un gas producto de -
contenido calorifico relativamente alto, sin embargo, no todo el carbdn se
ra gasificado y es por eso que un simple calentamiento, como es el caso de
la coquizacidn, no ofrece una alternativa adecuada para convertir el car--

bdn en un gas de caracteristicas comerciales y en gran escala.

Para poder aprovechar un alto porcentaje del carbdn que se alimente, es -
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necesario proveer hidrdgeno adicional para efectuar las reacciones fundamen
tales. En todos los casos, el hidrdgeno es suministrado al sistema en for-
ma de vapor de agua que es reaccionado con carbdn a alta temperatura, produ

ciendo asi el hidrdgeno elemental necesario.

Se puede indicar que son seis las reacciones principales las que se llevan_
a cabo en un proceso de gasificacidn de carbdn, cualquiera que sea &ste. El
interés por este momento es aclarar cudles son estas reacciones y en el ca-
pitulo correspondiente se encontrardn los diferentes procesos que utilizan

estas reacciones de diferentes feormas.

Carbdon Mineral + nH,—» mCH

2 4iCalor..................l

La reaccidon 1 es llamada de HIDRODEVOLATILIZACION o simplemente de devolati
lizacidn. Maximizando la ecuacidén 1 se puede lograr un alto contenido de -
metano con un pequefioc volumen de reactor. La concentracifén de metano en el
gas producido no se limita a consideraciones de equilibrio, ya que la reac-
cidn puede producir ;oncentraciones de metano mayores que las que produce -
el equilibrio de grafito. Como en este caso se trata de carbdn mineral y -
éste contiene ya ciertas cantidades de hidrdgeno, no es posible indicar e--
xactamente los valores de los coeficientes, aunque sabemos que considerando

que fuese 100% de carbdn el que interaccionase, la reaccidn seria :

C + ZHZ‘—‘“ CH4

La reaccién 1 tiene velocidades altas a temperaturas mayores a 1100°F, pero

a temperaturas superiores a 1800°F el metano es destruido. El consumo de -



hidrdgeno en cada caso estd en funcidn del grado de gasificacidn del carbdn
que a su vez depende del tipo de carbdn. De igual forma, dependiendo del -
grado de gasificacidn del carbdn, el consumo de hidrdgeno y del tipo del -
carbdn, esta reaccidn requerird o producird calor.

Carbdon Residual (Char) + 2H2-——» CH

4 + Calor 040 3 5K v 2

La reaccidn 2 es de gran valor en la produccidn de gas de alto contenido ca
lorifico. Dado que la formacidn de metano por esta ecuacidn produce una re
duccidn de volumen y que uno de los reactivos es el hidrdgeno, se podri no-
tar que para que la reaccidn se lleve a cabo hacia la derecha es benéfica u
na alta presidén parcial de hidrdgeno, sin embargo se ha encontrado que esta
reaccion tiene velocidades bajas, lo cual cbliga a operar a altas temperatu
ras para incrementar la velocidad de reaccidn, pero ese incremento en la -
temperatura también reduce la produccidn de metano por consideraciones de e

quilibrio.

Las mejores condiciones de operacidn dependerdn de la reactividad del car—-
bén en todos los casos. El alto contenido de metano en el gas producido se
ra favorecido por una mayor presidén y una menor temperatura, aunque esto Ul
timo implica mayores tiempos de residencia y consecuentemente, mayores vold
menes en los reactores. Como la reaccidn es exotérmica, el equipo deberd -

tener un sistema de recuperacidn de calor, que a su vez puede ser empleado

en la reaccidn 3.

T T T

Carbon Residual + H20 + Calor —e CO + H2

- : . 7o e
La reaccidn 3 es la reaccidn bisica del proceso de gasificacidén, en la cual



el vapor reacciona directamente con el carbdn para producir hidrdgeno. Una
reaccidn similar a esta producira una mol de CO y dos de hidrdgeno, la cual
serda una combinacidén de la anterior y de la que seri senalada con el 5. La
reaccidén 3 es endot@rmica y representa la demanda principal de energia en -
el procesc de gasificacidn. El equilibrio de esta reaccidn no se ve afecta
do por la presidn y su velocidad es suficientemente alta a temperaturas aiin
menores a 1500°F, aunque eso dependerd también de la reactividad del carbdn
alimentado. Bajo condiciones de diseno apropiado, el calor producido por -
la reaccidn 2 puede ser utilizado en la reaccidn 3.
C + 02-——> CO2 + CalOT «sts wis viers i wias ¥y oraie wie-aiens sree s sies sie, woieass O

La reaccidn 4 es la combustidn del carbdm, que provee la energia para la ga
sificacidn en la mayoria de los procesos. E1 co, producido puede reaccio--
nar después del carbdn para formar CO de la misma forma que se lleva a cabo
la reaccidén 3, aunque es frecuente que en los gasificadores se produzca si-
multédneamente CO y C02. En otros procesos la reaccidn 4 se lleva a cabo -
con aire y el calor es transportado al lugar de la reaccidn 3 por medio de_
diferentes transportadores de calor, tales como cenizas, dolomita o materia
les ceramicos. En general, eéta reaccidn debe ser efectuada en el lugar -
donde se lleva a cabo la combustidén de las cenizas, para asi asegurar una -

mayor utilizacidn del carbdn.

b e 6B A R R 5 RTRRRE S W D)
Cco + HZO—‘ CO2 + H2 + Calor

La reaccidn 5 es generalmente llamada de CONVERSION. A alta temperatura la

o s
reaccion se encuentra en equilibrio y es probablemente catalizada por las -
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cenizas y la superficie del reactor que se encuentra a 1200°F aproximadamen
te; a menor temperatura se debe emplear un catalizador especial. La reac—-
cidén 5 se usa para ajustar el coﬁtenido de hidrdgeno en el gas que contiene
demasiado CO, a fin de que la metanacidn pueda ser efectuada ficilmente. A
una temperatura demasiado elevada, la reaccidn tiende hacia la izquierda, -
mientras que a no muy altas temperaturas se lleva a cabo hgcia la derecha.

COo + 3H2——-D CH4 + H20 FCALOX, o wvw arw & wnw: & ok ves 5w 8 56 3 3w o 6w O

El mondxido de carbono y el hidrdgeno pueden ser transformados a metano en_
base a la reaccién 6. Como se menciond ya, se requiere que la relacién de
H2/00 deba ser ajustada a un valor adecuado para que la metanacidén pueda -
ser llevada a cabo; este valor debe ser cercano a 3. La reaccidon 6 debe -
ser efectuada entre 500°F y 900°F, y produce gran cantidad de calor que de-

bido a la baja temperatura, no pu=de ser empleada para la reaccidn 3.

Las reacciones indicadas son las mas importantes en los procesos de gasifi-
cacidn. Si se analizan las reacciones de la 1 a la 6 se notard que la pro-
duccidn de metano por las reacciones 1 y 2 podria suministrar calor para la
3, produciendo con ello una mayor eficiencia del proceso, por lo mismo que_
la maxima produccidn de met;no por las reacciones 1 y 2 minimizan el volu--
men del gas que se produce, limitando asi los volimenes de equipo para tra-

tamiento posterior.

2.3.4 METODOS DE CONTACTO
Todos los procesos de gasificacién implican un contacto intimo del carbdn -

mineral con el medio gasificador. El tipo de contacto que se emplea en ca-
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da caso depende de la operacidn completa del proceso en si y deberd ser con
siderado en funcidn de las reacciones que se deben llevar a cabo. No exis-
te alin una delimitacidn que sebale que son sdlo un cierto tipo de métodos -
de contacto los que deben emplearse para gasificar carbdn, puesto que en la
actualidad se encuentran en estudio una gran cantidad de métodos que pueden
ser utilizados, sin embargo, se puede indicar que los que a continuacidn se
sefalan son los de mayor aplicacidn por el momento. Para facilitar la ex—-—

plicacidn, referiré a la siguiente figura, que indica los métodos empleados

por algunos de los procesos mds interesantes (ver figura 2).

De las graficas de tipos de contacto mostradas, podrd notarse que los nue--
vos procesos manifiestan una clara tendencia a emplear lcs lechos fluidiza-
dos en etapas multiples, con lo cual se pretende maximizar las reacciones 1

y 2 dadas.

Por lo anterior, podemos seflalar que son cinco los tipos de contacto mds co

munmente empleados (figura 3) :

1) Lecho fijo o descéndente, el cual es empleado en gran nimero de proce--
sos de pirdlisis y en el procéso Lurgi. Las limitaciones de este tipo de -
sistema son debidas al necesario control de la porosidad de la cama para lo
grar una distribucidn uniforme del flujo de los gases. Esto origina que a_
medida que se tenga- un didmetro mayor del reactor, los problemas para lo-—-

grar lo sefialado son mayores, originando grandes dificultades de disefio en_

la escalacidn de los reactores de este tipo.

2) Suspensidn o contacto en fase diluida, que es el tipo de contacto emple

ado en los procescs de Koppers y Texaco y algunos nuevos procesos en etapas



- nﬂ(\/

CONTACTO A
COCORRIENTE
-~ '-\-
| {
) .
—a—\__ L
VAPOR |

METODOS DE CONTACTO

4

AN

-

CONTACTO A CONTACTO EN
CONTRACORRIENTE LECHO FLUIDIZO

SUSPENCION EN

| JCOCORRIENTE

L |
) ‘r"’ GAS PRODUCTO
I
I
|
t

2> 2

PRCDUCTO

CAMA MCOVIL A
4~ —————CONTRACORKIENTE

l )

S

TIPO DE CONTACTO EN EL

AN TN GAS

CARBON

PROCESO LURGI

—— e e e e e CARBON RESIDUAL

.. CEN1ZAS

FACULTADDE QUIMICA | UN.A.M.

LCove ] ISMAEL SAUCEDO GONZALEZ

N

T€518 PROFESIONAL[I 9 76[F1G. 2




TIPOS

TIPO DE CONTACTO
EN EL PROCESC SYNTHANE

GAS PRODUCTO
A~

VAPOR

DE CONTACTO EN DIVERSOS PROCESOS

TRANSPORTE A
COCORRIENTE ™

-

VAPOR '
' CONTACTO

{ ] CICLONICO

TIPO DE CONTACTO
EN EL PROCESO BI-GAS

TRANSPORTE A

/OCORRI ENTE

_DOLOMITA §
«~ " CIRCULANTE 5
. GAS PRODUCTO
g e~
AM GAS DE CHIMENEA % !
; |
. |
z/\/\/\/w‘-/
AO/W\-/\,

v
T1PO DE CONTACTO EN
PROCESO CO,-ACEPTOR

TRANSPORTE A
COCORRIENTE

_VaROR__,
ELECTRICIDAD /

t

TIPO DE CONTACTO EN EL PRO-
CESO HYGAsS ELECTROTERMICO

TIPC DE CONTACTO EN EL PROCESO
HYGAS UN VAPOR-OXIGENO
=~ TRANSPORTE A COCORRIENTE

GAS PRODUCTO

{~t]f_f\,\,\VAPOR

l GAS D¥
CHIMENEA
W‘/'d\/

SOLIDOS DE HIERRO
RECIRCULADOS

TIPO DE CONTACTC EN EL PRO-
CESO HYGAS VAPOR-HIERRO

FACULTADDE QUIMICA | UN.A.M.

LG.M [ YSMAEL SAUCEDC GONZALEZ

Tesis proFESIonaL]t s 7efFiG.




preliminares de desarrollo. Cuando se emplean reactores con este tipo de -
contacto, se requieren altas temperaturas para que las reacciones de gasifi
cacidn se lleven a cabo. En términos generales, este tipo de contacto es -
empleado en los nuevos procesos (como el BI-GAS) en la consecucidn de la --

reaccidn de hidrovolatilizacidn.

3) Lecho fluidizado, que proporciona el mayor contacto entre los reactan--
tes sdlido-gas y permitiendo mayores tiempos de residencia del carbdn mine-
ral o residual en la zona de reaccidn. Los lechos fluidizados generalmente
no pueden manejar materiales aglomerantes o altamente viscosos, por lo que_
la temperatura de los reactores de no debe exceder la del punto de reblande
cimiento de las cenizas, a fin de evitar la aglomeracidn y las subsecuentes
pérdidas en la fluidizacidn por la formacidn de gran cantidad de climuios o_
conglomerados de esos materiales. Muchos procesos ahora en desarrollo uti-
lizan la aglomeracidn de sus cenizas en forma controlada, para mejorar la e
ficiencia de sus procesos. A fin de evitar la aglomeracidn, las velocida--
des deben ser correctamente controladas durante el proceso, y generalmente
las velocidades supetrficiales van de algunas décimas de pie por segundo has
ta dos pies por segundo, aunque éi se utiliza un sistema de cenizas aglome-
rantes, la velocidad de fluidizacidn debe ser entre 10 y 50 pies por sagun-
do, previniendo con ello la aglomeracidn de la cama y las pérdidas de flui-

dizacion.

4) Ciclones, contacto que se considera en varios tipos de reactores que ac

tualmente son desarrollados. Este tipo de contacto es una modificacidn del
contacto en suspension, teniendo como objetivo fundamental la eliminacién -
de las cenizas en forma liquida, lo cual crigina la necesidad de operar a -

alta temperatura. El método opera en la forma bien conocida de un separa--
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dor cicldnico.

5) Banos fundidos, que consiste en el uso de una sal fundida en la cual el
carbdn reacciona con vapor. Generalmente la sal fundida tiene tambi&n una _
accidn catalitica, lo cual se considera un punto a favor de estos métodos,_
aunado a la posibilidad del bafio de proporcionar calor y estabilizar la ga-

sificacidn.

2.3.5 REFRACTARIOS USADOS EN LOS PROCESOS DE GASIFICACION DE CARBON

En el capitulo correspondiente, podra observarse que los procesos de gasifi

i ” < " . .
cacion de carbdn tienen un gran nimero de variantes que hacen que las condi
ciones de operacidn sean muy disimiles, pcer ello no es posible indicar en -
todos los casos el tipo de revestimiento que cada proceso utilizard en cada
una de sus etapas. A fin de facilitar esta exposicidn, me basaré em un tra

bajo elaborado por el Dr. Roy E. Dial (ver bibliografia) a1 respecto.

Por las variaciones indicadas, los procesos existentes estar@n divididos en

tres categorias fundamentalmente, las cuales son :

a) Procesos con etapas a baja temperatura, como son los procesos Lurgi, Hy
Gas, Bi-Gas, Synthane, COZ—Aceptor, hidrdgeno Hierro-vapor, Cp—Gas. --

(COED) .
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b) Procesos con etapas a altas temperaturas, como son los procesos Hy-Gas,

Bi-Gas, Koppers-Totzek, Vapor-Hierro y procesos de oxidacidn parcial;

c) Procesos de bafios fundidos, como son los procesos Kellog (carbonato), A

tomics International (carbonato), Applied Technology Corp. (hierro-esco

rial).
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Por ello cada tipo ser3d indicado por separado.

PROCESOS CON ETAPAS A BAJA TEMPERATURA

Para estos tipos de procesos tenemos variantes, que van desde los procesos
en una sola etapa a las etapas multiples, en lecho fijo y fluidizados, uti-
lizando vapor y aire o vapor y oxigeno, con temperaturas que van desde - -

1600°F hasta 1900°F.

TIPOS DE REVESTIMIENTOS

Los gasificadores con etapas a bajas temperaturas generalmente se encuen---
tran recubiertos con aliimina moldeable de alta pureza, densa con bajo sili-
ce y bajo hierro en las partes calientes, sobre otra capa de baja densidad.
Otro tipo comin es la recubierta de alimina densa con tuberias enfriadas -

por agua. En el siguiente dibujo se muestra el arreglo (figura 4).

Se recomienda que la capa aislante sea de bajo silice y bajo hierro, ya que
los reactores operan con corrientes de vapor. Se conoce bien por el proce-
so para obtener amoniaco que los vapores de agua disuelven el silice de los

materiales cerdmicos a temperaturas arriba de 1500°F.

MECANISMOS DE REACCION EN LOS RECUBRIMIENTOS

M.S. Crowley, de Amoco Research, indica que el vapor toma silice de los re-
cubrimientos de alimina densa hasta una profundidad de 1/4 a 1/2 pulgada. _
Por varios métodos de investigacién se ha encontrado que si se tiene hidrd

geno séco suceden las siguientes ecuaciones

50, + H, ——v-ﬂon + sio®

Pero si el hidrdgeno estd humedo, la reaccidn no se lleva a cabo.
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Existen otros mecanismos completamente diferentes para los casos en los cua
les se encuentran presentes grandes cantidades de vapor, ya que se ataca al
recubrimiento produciendo posiblemente &cido ortosilisico, debilitando la -
capa de refractario y precipitando silice en las dreas de baja temperatura
de las corrientes de los gases (lechos metanadores{ calderas y quemadores),

causando problemas de operacidn. Las reacciones en este caso, mds comunes,

son
o
sio, + H, 2200°F _ pob 4+ siok
2 2 seco 2

la cual es la reduccidn con hidrdgeno de la silice del refractario.

5102 * H20 1500°F H4 SlO4

en presencia de grandes cantidades de vapor, la silice se disuelve bajo pre
sidn. Para que la reaccidn se lleve a cabo, la temperatura debe ser igual

o mayor a la indicada.

Si se usan aislamientos con bajo contenido de silice, la degradacidn se mi-
nimiza y se logra una baja permeabilidad de los gases a través de los re---

fractarios.

También es recomendable el uso de carburos de silicio en los casos en que -
se tengan sistemas de enfriamiento con tuberias de agua, lo cual se ha estu
diado encontrdndose poca corrosidn y mecanismos diferentes de ataque. Usan

do esos carburos no se han encontrado depdsitos grandes de silice en los e-

quipos y no se han reportado fallas importantes.

El contenido de hierro de los refractarics debe ser mantenido a su nivel -

mas bajo, en presencia de mondxido de carbono, a fin de prevenir la forma--
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cion de carbono en el interior del recubrimiento por la reaccidn

2 CO Fe CO2 e 3

IMPORTANCIA DEL MATERIAL DE UNION

El material para pegar los refractarios es también de importancia, y para -
los recubrimientos de alta alimina debe ser usado aluminato de calcio. Pa-
ra condiciones de alta erosidn, se pueden encontrar probleﬁas, especialmen-
te a temperaturas entre 1600°F y 1900°F, ya que el aluminato de calcio se -
debilita en ese rango, pero se recupera a 2100°F y a mayor temperatura. Pro
blemas similares se han encontrado usando refractarios ligados con fosfatos,
ya que en atmdsferas reductoras y con vapor a alta presidn, los fosfatos -

son atacados quimicamente.

PROCESQS DFE GASIFICACION CON ETAPAS A ALTAS TEMPERATURAS

En estos procesos tenemos variantes que van desde etapas inicas hasta siste
mas multi-etapas, con lecho fluidizado y con quemadores de c@mara abierta,
usando vapor y aire u oxigeno, y operando entre 2500°F - 3300°F con presio-

nes de 1 atmdsfera hasta 1500 psi.

La informacidn respecto a estos procesos no es muy abundante, sin embargo,
se sabe que se han usado preferentemente sistemas con alimina y tuberias -

con agua para enfriamiento, como se indica en el dibujo de la figura No. 5.

Para casos con escoria en pequefas cantidades o sin ellas, existen tres ti-

pos de recubrimientos recomendables

a) Alimina densa, con aislante ligero de grado bajo.
b) Alimina densa y aislamiento de aldimina moldeada.

c) Combinacidn de moldeados (tabiques) y refractario apisonado continuo.
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En cualquiera de los casos, el material debe ser de bajo silice y bajo hierro
para la capa mds caliente y el aislamientc primario, lo cual prevee el ataque

del CO y el vapor.

PROCESOS CON BANOS FUNDIDOS :

Este caso es semejante al de los procesos que operan con gran cantidad de es-

corias. Los revestimientos recomendados son los siguientes :
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Para los procesos que operan a altas temperaturas con escorias mdviles, se
recomienda emp;ear un material que sea resistente a la erosidn y al ataque
quimico, a fin de que en su contacto con los liquidos calientes no sean --
fuertemente atacados. Los materiales de aliimina tienmen porosidades que -
son penetradas por los liquidos de los bafios, de tal forma que se erosiona
al material de unidn. Por esa razdn se han hecho pruebas con aliimina coci
da que presentan superficies casi lisas no permeables y son muy resisten--
tes a las condiciones mas severas de erosidn y corrosidn, soportando tam—-

bién los efectos mecadnicos de los ambientes de gasificacidn de carbdnm.

En los procesos de banos fundidos es deseable seleccionar el grosor de les
rccubrimientos que pueden originar la solidificacidn del bafio en las zonas
de contacto con las paredes del reactor. En plantas piloto se han experi-
mentado capas diversas a base de alimina y han dado buenos resultados. Los
parametros de los procesos con bafios fundidos son incluidos en las tablas
siguientes. E1 proceso de carbonato fundido y otros operan a temperaturas
relativamente bajas (entre 1700°F y 1850°F) y presiones de 1200 psi y mayo
res, pero con efectos erosivos y corrosivos muy severos, especialmente si_
el bafio se encuentra’ en movimiento. El sistema hierro fundido/escoria fun
dida opera a 2400°F y posee todas las condiciones adversas de los sistemas

de carbonato fundido.

El uso de alimina calcinada es esencial en estos procesos por los motivos_

senalados.
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PROPIEDADES

Méx. Temp. °F
Densidad LB/PC
Composicién %
Al203

Si0?2

Fe203

Ca0

Alcalis

Otros

P orosidad %

C onductividad tér-
miicaa 220°F

B TU/HR/p“/Pulg/° F
Resistencia a la
compresion psi.
Resistencia a la
abrasion
Resistencia al cho-
quae térmico
NQTAS:

FLJENTE : %dtﬁ.&y

TABLA 4
REFRACTARIQS PARA LOS PROCESOS DE GASIFICACION DE CARBONES

ALUMINA ALUMINA DENSA CARBURO DE SILICIO
1 2 3 4 .
3300 3300 3300 3300 2700
75 0 170 175 140
94.6 94.1 9.0 96.7 6.6
0.5 0.5 0.1 0.1 2.2
0.2 0.2 0.1 0.1 1.8
4.2 4.7 3.6 2.7 5.5
0.4 0.4 0.2 0.3 ==
e ~= == = 82.7 SiC
68 64 26 24 28
4.7 5.2 9.6 11.0 68
1300 1500 4000 9000 5000
Pobre Pobre Muy buena Muy buena Muy buena
Falla Falla Buena Buena Muy buena

Rugoso, resistente
a los &cidos, esco-
rias, metalesy ero
sion.

Extrema resistencia a altas
temperaturas, corrosién, a
brasién, Hp, CO, escorias
y netales.

Volumen estable con Hp,
gases reductores y medios
Corrosivos.

. Dial
rgl Heating, Nov. 1974, Pag. 59



TABLA 4 (CONTINUACION)

CAPAS REFRACTARIAS PARA LOS PROCESOS DE GASIFICACION DE CARBONES

ALUMINA.  ALUMINA
DENSA DENSA

ALUMINAS CALCINADAS

CARBURO DE SILICIO

6 7 3 9 10 11
Temperatura méxima 3400 3400 3400 >3400 3300 3200
Densidad LB/PC 0 181 220 221 198 180

-235 -213 -191

Composicion %
Alp03 99.2 99.4 99.3 98.7 945 94.5
Si0y 0.5 0.3 0. 0.5 1.1 0.1
Fep03 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1
Ca0 0.1 0.1 0.1 0.1 0.3 0.1
Alcalis 0.1 0.1 0.4 0.04 3.9 5.2
Otros == == -~ 0.5 By03 -.- -
Porosidad % 62 26 1.1 1 1.9 4.1
Conductividad TérrBica
a 2200"F BTU/Mr/p®/
pulg/’F 7 18 49 50 34 24
R esistencia a la com-
posicion, psi 1200 10000 20000 50000 15000 7000
Resistencia a la abra-
sion Pobre Buena Excel. Excel. Excel. Falla
R esistencia al choque
t€rmico Falla Falla Falla Buena Falla  Excelente
NOTAS : Extrema resistencia a I mpermeables, baja porosidad, re-

altas temperaturas, ba  sistencia a caroas calientes, atmés
jo punto de vacio para feras aleativas calientes, escorias

Hay écidos y gases ba y metales.
sicos.
FUENTE : Dr. Roy E. Dial, Industrial Heating, Nov. 1974, Pag. 60
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2.3.6  PRODUCTOS DE LA GASIFICACION DE CARBON

En varias ocasiones se ha indicado que en términos generales, de los proce-
sos de gasificacidn de carbones, se obtienen combustibles en los tres esta-
dos de agregacidon de la materia. Ern nuestro estudio lo que nos interesa es_
el producto gaseoso, de tal forma que es conveniente definir algunos térmi-
nos que frecuentemente aparecen en la literatura, y 4ue aparentemente se re

fieren a la misma cosa.

Los procesos de gasificacidn frecuentemente son considerados como todos a--
quellos que permiten la obtencidn de gas a partir de cualquier proceso a -
que se someta el carbdn, cosa que no es completamente cierta, como se indi-

ca en la definiciéa del primer capitulo.

Todos los productos obtenidos en lcs procesos del carbén y de algunos mate-
riales carbonidceos, son semejantes en sus aspectos cualitativos, aunque en_
lo cuantitativo difieren unos de otros. Esa diferenciacidn ha sido origina
da por cuestiones meramente empiricas y los nombres dados también lo son, -
de tal forma que los términos "gas de agua'", '"gas de chimenea", 'gas de co-
que", "gasbgeno", refieren a un solo tipo de gas, pero con diferentes compo
siciones en los mismos productds. En la tabla que se presenta a continua-
cidén (N° 5), se definen las caracteristicas de los gases mas comerciales, -

en la cual se puede observar lo anteriormente dicho.

De los gases definidos en la tabla, probablemente ninguno sea el producto e

xacto de un proceso de gasificacidn de carbdn, pero en todos los casos esos

productos son definidos como los enumerados debido a su gran semejanza a al

guno de ellos. En otras ocasiones los gases obtenidos, nc obstante de ser
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TABLA 5

ANALISIS DE GASES COMBUSTIBLES

CONSTITUYENTES DEL GAS @ S 3 S S 828 o

! o - g ol o - ' =0 S ]

5 o D Y Uy Productos de Combustidn [ I

% VOLUMEN bt 8T % o v eDiE S

(2} on ® (=3 -] o O’OB U

O~ | 3@ 48| 40 PC/PC Gas ~ |5 02B|0 u
D-g O L a o o o &8 o =
o g o (& = O U O|w A
3 (<<} [} | m = =] e Ol m 1
G A S . e | H 2% L S < | o S @0
Iluminan-t § fwol 40| 90 ~ [RTSe =S
tes (D' | o7% §&| §& 8 [§& .8 ¥°

28|87 €B| 4B Total | ae :E%g‘:

co co2| H2 |N2 |02 |cH4 |c2m6 c2n4 [c286 | AE | £ 83 S8 | S8 |coz |m20 N2 | seco SEE& S
Cas Natural, Texcarkana ool ol T3l ... les0.... ... ... Jo.57] 9.17| 967 873]0.97] 1.92] 7.29] 8.26[ 11.7] 80.2 3580
Gas Natural, Cleveland ool sl .. so.s ez | ... ] ... [o.65 [ 10.70 | 1131 | 1025 1.17[ 2.16] 8.50| 9.67[ 12.1] 81.1] 3800
Gas Natural, 0Oil City, Pa. b vors | Xal ] eoe ] 6706 | 31030 ... |0.71 [ 11.70 [ 1232 | 1120 1.30 2.29 9.26| 10.56| 12.3| 81.7| 3620
Gas de Retorta <de carbém horizontal 8.6| 1.5152.5 13.5]/0.3]31.4].... 1.2]1.1]0.42] 5.00] 575] s10]|o0.50] 1.21] 3.99] 4.49] 11.2] 83.5] 3665
Gas de coque 6.3] 1.8 53.0 | 3.4 0.2 31.6....|2.711.0]0.42] s5.19] s88| 521]o0.51] 1.25{ 4.13] 4.64] 11.0| 82.7| 3660
Ges_de coque, Koppers 6.8| 2.2]47.3 | 6.0}0.3/33.9].... 0.9 [0.44| 5.23| 591| 525| 0.54| 1.23| 4.19] 4.73| 11.4| 82.3[ 3650
Cas de ugua (caxrburado) 33.4| 3.9] 34.6 | 7.9] 0.9 10,4 .... | 6.7|2.2|0.65] 4.37] 536| 496] 0.74] 0.75] 3.54] 4.28] 17.2] 88.5| 3815
Gas _de agua (azwal) 42.8] 3.0] 49.9 | 3.310.5] 0.5)....).c.]...]0.53] 2.26| 308| 281 0.46] 0.51] 1.82] 2.28] 22.3] 89.7] 3800
ICas_de sgus (teSrico) 50.0) oo 50.0 foeuef cue] eenn] .| ...l0.52] 2.39] 325] 298] 0.50] 0.50] 1.89] 2.39] 20.9| 90.3| 3830
IGas_de sntrscit m (de productor) 24.01 7.5 16.5 |50.2|0.6] 1.2]...af...]...]0.85] 1.05| 134| 124]0.33] 0.19; 1.36] 1.69[ 19.5] 65.6[ 3000
Gas _de bitwminosso (de productor) 27.0| 4.5| 14.0 |50.9|0.6{ 3.0f....|...|...|0.86] 1.24| 150| 140 0.35| 0.19| 1.49| 1.84| 19.0f 69.2| 3160
Gas ds slto hormo 27.5] 16.0| 3.0 |s8.0] 1.0] 0.5|....f...| ... ]1.00] 0.78] 102| 100] 0.38] 0.04| 1.21] 1.59] 23.9] 61.0] 2800
Gar_de petrSleo  (Protero 1920) 6.8] 1.0l 59.2 | 2.7] 0.1] 25.4| ....13.81 1.0[0.35] 4.91| 575| 510 0.47] 1.21] 3.91[ 4.38[ 10.7| 84.2] 3725

“Xomado de "Combustion", 2a. Bdicién, Tabla 20, P. 34, American GCas Association, 1926.



la composicidn de alguno de los mencionadcs, son llamados por el nombre del
proceso por el cual fueron generados, y es asi frecuente escuchar los térmi
nos ''gas Lurgi', ''gas Koppers'" y otros. En la mayoria de los casos se pre-
fiere utilizar el término "gas de sintesis', haciendo referencia a que el -
gas obtenido tiene las caracteristicas y composicidn adecuadas para someter
lo a procesos de sintesis de diversos productos quimicos, de los cuales los
mds frecuentes son la sintesis de metano, metanol y amoniaco, las cuales ya
han sido probadas comercialmente desde hace bastante tiempo. En el Gltimo_
caso, la composicidn del gas es fundamentazlmente CO e hidrdgeno, cuya rela-
cidn puede ser ajustada a un valor deseadc mediante la reaccidn de conver--

sion.

A fin de esclarecer aiin mds la terminologia utilizada en gasificacidn de -
carbones, es conveniente dar una ligera idea de qué es cada uno de los ga--

ses que pueden ser obtenidos en los diferentes procesos.

a) Gas Natural Sintético.- El gas natural es un combustible gaseoso obte-
nido de los depdsitos fdsiles subterrdneos, y es ampliamente utilizado como
combustible industrial y urbano. Su composicidn tipica estd dada en la ta-
bla 5, en la cual puede notarse que generalmente este producto estd compues
to de una gran cantidad de metano con cantidades variables de etanp e iner-
tes (C02, nitrdgeno y helio). El gas natural comercial debe contener un -
porcentaje menor al 10% de inertes, con un contenido calorifico entre 1000 _
y 1100 BTU/PC en condiciones normales de 62°F y 30 pulgadas de mercurio. De

esa forma, el gas natural sintético serd aquel producto cuya composicidn -
sea bisicamente metano, etano e impurezas y que reiina el contenido calorifi

co mencionado, de tal forma que pueda uno ser completamente sustituido por

el otro.
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b) Acetileno.- Hidrocarburo no saturado utilizado ampliamente en ilumina
cidn y soldadura debido a su gran contenido calorifico y excelentes cuali-
dades en la combustidén. Del carbdn puede ser obtenido por medio de la pi-
r6lisis rdpida y a alta temperatura, procesos en los cuales es el producto
principal. Debido a sus caracteristicas, su manejo y obtencidn deben ser

rigurosamente vigiladas.

c) Gas de Alto Horno.- Es un subproducto del proceso de fusidn y reduc--
cidn de los minerales de hierro en el alto horno; empleando coque como com
bustible e insuflado de aire en las toberas. El gas de alto horno puede -
ser asi considerado como un producto de la gasificacidn del carbdn. Apro-
ximadamente un tercio del gas producido es utilizado para el calentamiento
de las estufas de precalentamiento del aire, mientras que el resto es que-
mado. Debido a la forma en la cual sale por el tragante (razdén por la que
frecuentemente es llamado ''gas de tragante'), el gas debe ser perfectamen-
te limpiado antes de su uso, ademds que su bajo contenido calorifico obli-

ga a un precalentamiento del mismo, en ciertos usos.

d) Gas de agua (azul).- Es el producto de la interaccidn entre vapor y
s6lidos carbondceos altamente calentados. En el proceso de obtencidn, el _
combustible sélido es calentade por insuflado de aire, para inmediatamente
después inyectar el vapor hasta que la temperatura baje hasta cierto nivel,

para de nueva cuenta insuflar aire, después vapor y asi sucesivamente.

e) Gas de agua (carburado).- El gas de agua (azul) es de un contenido -

calorifico muy bajo, por lo cual es comiin que se le mezcle con otros gases

de mayor contenido calorifico, con lo cual aumentan sus caracteristicas po
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sitivas en la combustidn y se le da el nombre de "carburado".

f) Gas de retorta de carbdn.- Es obtenido por la destilacidn destructiva
de carb6n bituminoso, déndole las caracteristicas deseadas mediante el con

trol de las variables del proceso.

g) Gas de coque.- Es un gas de carbdn derivado de la destilacidn del car
bon aglomerante cuando es sometido al proceso de coquizacidén. La cimara -
de carbonizacidn es generalmente mayor que la de las retortas y permite la

facil expulsidn de los voldtiles mediante el calentamiento.

h) Gas de Petrdleo.- Gas obtenido de la gasificacidn de diversos hidro--
carburos liquidos, derivados del petrdleo, en un proceso de tipo cicldnico

semejante al de la produccidn de gas de agua.

i) Gas de Productor.- Se genera por el insuflado de aire y vapor en una_
cama profﬁnda y caliente de carbdn o coque. El contenido calorifico del -
gas es bajo debido al alto porcentaje de nitrdgeno que contiene. Para la
obtencidn de este gaé pueden ser empleados diversos tipos de combustibles
s6lidos, desde desperdicios orgdnicos hasta carbdn con alto contenido de -
voldatiles. Lo anterior origina una gran variacidn en el contenido calori-

fico del gas, pero generalmente no pasa del rango 110-200 BTU/PC.

j) Gas Reformado.- El término es generalmente aplicado a los gases de ba

jo contenido calorifico, obtenidos por la pirdlisis de diversos combusti--

bles, asi como por la descomposicién con vapor de otros gases y liquidos -

.
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de alto contenido calorifico, generalmente hidrocarburos (el caso de la re
formacidn del gas natural es probablemente el mds conocido, junto con los__
procesos de conversidn de las naftas). Algunos de los procesos de reforma
cidn son también cataliticos y tienen importantes aplicaciones en la actua

lidad.

k) Gas de Sintesis.- Generalmente es obtenido por la gasificacidn de com
bustibles hidrocarbonidceos o carbondceos, tales como carbdn, desechos orgd
nicos s6lidos, estiercol, asi como diversos hidrocarburos, que van desde -
el gas natural, hasta los residuos de petrdleo, tanto ligeros como pesados.
La composicidn del gas de sintesis es fundamentalmente hidrdgeno y CO en -
rolacion de 3 a 1 o mds, pero en ningiin caso menor de 2, ya que esa es la
cantidad minima de hidrdgeno que debe tenerse para que los procesos de sin

tesis puedan llevarse a cabo.

Es frecuente encontrar que los términos aqui mencionados no son empleados
en todas las industrias. Eso se debe a la forma empirica en la cual los -
nombres han sido dados y en esta breve explicacidn no se pretende cubrir -
toda la terminologia empleada para definir los gases obtenidos en los pro-
cesos de gasificacién. De esa forma, cuando algiin gas obtenido en un pro-
ceso de gasificacidn es llamado en una forma particular (tal como el caso_
de "gasbgeno' para el gas de coque), bastard ver el proceso que le dio ori
gen y su composicidn, y podremos enmarcarlo en alguno de los tipos que se_

han mencionado.

Algunos diccionarios técnicos incluyen ya algunas notas al respecto, por -
lo que se recomienda al lector que acuda al que se cita en la bibliografia

en caso de ser necesario.
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2.3.7 PURIFICACION DE LOS GASES

Los gases producidos en los reactores de gasificacidén contienen muchas im-
purezas, las cuales deben ser removidas, y que son principalmente, si se -

considera el metano como producto final deseado :

- Mondxido de carbono e hidrdgeno, los cuales pueden reaccionar entre si

para producir mads metano.

~ Compuestos aromidticos, aceites pesados y breas, los cuales pueden ser_
recuperados como subproductos si se desea, para ser empleados como com

bustible o bien recirculados al gasificador y ser gasificados.

- Sdlidos diversos, los cuales son arrastrados por los gases y que des—-
pués de su separacidn son descargados como desperdicio o en su caso, -

retornados al gasificador si son aiin susceptibles de ser usados.

- Gases acidos, tales como bidxido de carbono, &cido sulfhidrico, &cido
cianhidrico y COS, los cuales deben ser eliminados como constituyentes
gaseosos indeseables, para posteriormente recuperar de ellos azufre e-

lemental si se desea.

- Otros gases y vapores, tales como amoniaco y vapor de agua, los cuales
pueden ser indeseables en el gas producto. El amoniaco es susceptible

de ser procesado para producir un compuesto comercial.

Las cantidades de esas impurezas varian notablemente de proceso a proceso_
y de reactor a reactor, pero en todos los casos y en funcién del proceso -

empleado para gasificar, el equipo empleado para la gasificacidén de los ga

ses se lleva a cabo con una combinacidn de los siguientes métodos :



Para todos los procesos de gasificacidn se considera que el empleo de 30

separacidn de sdlidos, eliminando todos o la mayor parte de los finos

en los gases.

enfriamiento y condensacidn para la remocifn de todas las sustancias_
de bajo punto de fusidn, tales como agua, aceites y otros productos -

quimicos.

absorcidn por interaccidén de los gases con agua, aceites.u otros pro-

ductos quimicos.

adsorcidn para remover pequefias cantidades de compuestos de azufre, a

ceites y agua.

tratamiento catalitico, para la metanacidn del CO y H, que desde lue-
g0 no es un tratamiento de limpieza en toda la expresidn de la pala--

bra, pero que logra los objetivos pedidos a un proceso de ese tipo.

lo uno de los métodos sefialados es inadecuado para lograr la limpieza to
tal, de tal forma que es recomendable usar cuando menos dos de los méto-

dos indicados.

El orden en el cual deben ser empleados estos métodos dentro del proceso
de limpieza debe ser cuidadosamente seleccionado para cada tipo de gasi-
ficador, procurando lograr la combinacidn que mayor economia implique y_
que represente mejores logros desde el punto de vista de la contamina---

.z
cion.

SEPARACION DE SOLIDOS

La separacidn de los s6lidos puede ser llevada a cabo por cualquiera de_

los procesos convencionales, procurando evitar en todos los casos que la
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temperatura de operacidén se mantenga lo suficientemente alta para evitar -

la condensacidn de los vapores o gases. Los equipos mis comunes que se em

plean son los que a continuacidn se indican :

a)

b)

c)

Ciclones.- Como en todos los casos, se trata aquil de cilindros largos
de seccidn circular o cénica que reciben el gas a alta velocidad y en_
forma tangencial, creando con ello una fuerza centrifuga que impulsa -
las particulas contra las paredes del cilindro de donde son conectadas
y eliminadas, mientras que el gas sale por el extremo opuesto a su en-
trada y por la parte central del cilindro. La eficiencia de este equi
po es particularmente buena para finos de mas de 15 micras en didmetro

y para finos que presenten propiedades aglomerantes.

Precipitadores electrostdticos.- Este tipo de equipo es ampliamente -
conocido, operando mediante la formacidén de superficies idnicas en los
s6lidos a separar, creando con ello fuerzas estdticas que les atraen a
. . 4 5 .
los electrodos de coleccidén. Con voltajes entre 3 x 10 a 107 voltios,
la eficiencia de coleccidn es entre 90% y 99%. Para la purificacidn -
de los gases, este equipo ha sido operado a 1200°F, pero en todos los_
casos la temperatura limite deberd verse influenciada por el tipo de -

material de construccidn.

Colectores mecidnicos.- Corresponde al equipo de limpieza propio para

=32

acoplarse a los ciclones, tales como precipitadores de choque, colecto

res inerciales u otro que utilizan fuerzas centrifugas para ayudar a -
4 ‘. . ’ . .

la separacidén. Las capacidades y eficiencias varian en un rango amplio

dependiendo del principio de separacién y la aplicacién del mismo, co-

sa que también sucede con los costos.



.53

d) Filtracidn a alta temperatura.- Este tipo de método de limpieza a al-
ta temperatura estd generalmente limitado por la estabilidad térmica -
del medio filtrante, pero en general los productos para ese efecto no_
son operables arriba de 600°F, lo cual limita su aplicacidn en la gasi
ficacidn de carbdn, ya que los gases producidos se encuentran general-
mente entre 600°F y 1700°F. Continuamente se llegan a emplear asbes--
tos y diversos tipos de fieltros, ya que las fibras minerales son dema
siado fragiles para este uso. En anos recientes se ha experimentado -
constantemente el uso de lechos fijos de s6lidos en tamafio homogéneo,
acompanado de soplado en la direccidn opuesta a la de inyeccidn de los
gases y se tienen grandes esperanzas de este método para procesos futu

ros.

ENFRIAMIENTO Y CONDENSACION

La eliminacidn de los productos condensables es econfmicamente adecuada si
se enfria el gas a temperatura cercana a la ambiente mientras se genera va
por, recuperando con ello energia en cantidades considerables. En todos -
los casos, la cantidad de condensables eliminada es establecida por el equi
librio vapor-liquido a la temperatura, presidn y otras condiciones del sis
tema. El agua y aceites pesados pueden ser llevados hasta un nivel sufi--
cientemente bajo, mientras que los aceites ligeros son removidos en un 85%
y 90% (entre ellos benceno), aunque en ocasiones se requieren tratamientos

subsecuentes para llevar los aceites a una concentracidn aceptable.

ABSORCION

Se desea la solucidn selectiva de los compuestos gaseosos, usando métodos

tanto fisicos como quimicos para lograr ese objetivo. Existen varios méto
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dos interesantes que tienen ese objetivo, y son expuestos a continuacidn :

a)

b)

¢)

LAVADO CON AGUA. Después del enfriamiento y la condensacidn, los gases
contienen pequenas cantidades de amoniaco no deseado. El amoniaco es -
facilmente eliminado por lavado a contracorriente del gas con agua pura
o ligeramente acidificada, logrdndose a la vez la eliminacidn de una pe
quefia parte de los gases &cidos. El agua de lavado, junto con aquella
que se obtuvo en el enfriamiento y condensacidn, es sometida a baja pre
si6n y calentamiento, a fin de separarla de los gases dcidos disueltos.
El gas 3cido contiene generalmente 15% de amoniaco y el resto se compo-
ne de H,S y CO2 principalmente y con restos de vapor, los cuales serdn_

2

separados como se indicard mis adelante.

LAVADO CON ACEITE. Parte de los aceites de bajo punto de fusidn, entre
estos el benceano, son arrastrados por el vapor de la etapa de enfria---
miento y condensacidn, los cuales pueden ser separados por absorcidn -
con aceite de alto puuto de ebullicidn a contracorriente y a temperatu-
ra cercana a la ambiental. El aceite usado para el lavado es purifica-
do en columnas separadoras a baja presidn, para ser recirculado. El1 -
gas lavado, por su parte quéda aln con aceite de absorcidn en pequeiias_
cantidades, las cuales deberdn ser eliminadas usando un adsorbente, co-

mo el carbdn activado.

LIMPIEZA CON OTROS PRODUCTOS QUIMICOS. Los gases producidos en el gasi

ficador tienen grandes cantidades de gases &cidos, como el HZS y el COZ’

los cuales deben ser separados simultineamente del gas mediante un sol-

vente. Un segundo paso, en el cual el H, S y el CO, son separados, pue-

2 2

de ser empleado si se desea obtener el azufre en su estado elemental por



medio del proceso Claus.

Otro tratamiento que puede ser usado es la separacidn del H,S y el CO

2 2
por pasos sucesivos, en los cuales el primero produce gas concehtrado_
de HZS y el CO2 por pasos sucesivos, en los cuales el primero produce_
gas concentrado de HZS y el segundo paso produce CO2 sin contaminantes
y que puede ser directamente enviado a la atmdsfera. La seleccidn en-
tre las dos alternativas presentadas debe ser valorada en funcidn de -

los costos, ya que ambos limpian adecuadamente el gas y evitan en igual

forma los problemas de contaminacidn.

Ya se han probado un buen nimero de procesos de absorcidn, los cuales han_

sido clasificados en tres categorias, que son :
- absorcidn quimica
- absorcidn fisica

- absorcidn y conversidn

los cuales serdn explicados brevemente a continuacidn :

- Absorcidn quimica con compuestos bdsicos orgdnicos. Consiste en hacer_
reaccionar el gas con un solvente bdsico, ya sea orgédnico o inorgéanico,
para formar una sal. Los principales procesos que operan en este prin-

cipio, son los que se incluyen en la tabla 6 anexa.

Los tres procesos pueden ser ajustados a un diagrama del tipo siguiente (fi

gura 7).
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PROCESO

Amine

E conomine

A lkazid

TABLA 6

PROCESOS DE LIMPIEZA POR ABSORCION QUIMICA

COMPONENTE ACTIVO

Monoetanolamina (MEA)

Dietanolamina (DEA)

Diglicolamina (DGA)

Solucidn "M" o "DIK"

SOLUCICN

15% MEA en
agua

15% DEA en
agua

50-70% DGA
en agua

25% en agua

PUREZA DEL GAS TRATADO

st CO2
Abajo de 100 ppm

4 ppm

Abajo de

400 ppm

4 ppm 100 ppm
10-40 ppm 99% Elimi

nado

PUREZA OBTENIBLE

HZS

1 ppm

50 ppm

4 ppm

15 ppm

CO2

20 ppm

200 ppm

100 ppm

200 ppm



El gas agrio es puesto a contacto a contracorriente con la solucidn absor
bente, reaccionando para formar sales. El gas solvente se limpia por re-
duccidn de presidn y calentamiento para ser reciclado al absorbedor des--
pués de enfriamiento. La eliminacidn selectiva del gas conteniendo HZS y
CO, puede ser realizada solamente usando la sulucidn "DIK" del proceso Al

kazid.

Usando alguno de estos procesos frecuentemente se puede notar que los cos
tos de operacidn son grandes debido a pérdidas de los ingredientes quimi-
cos por vaporizacidn o sobrecalentamiento, ademds que existen muchos pro-
blemas de conversidn y de formacidn de espumas, o bien que la monoetanola
mina forma productos de degradacidn no regenerables, dando como resultado

probiemas que pueden afectar la aplicacidn practica de ellos.

Absorcidn quimica con compuestos badsicos inorgadnicos. Opera con solucio-
nes badsicas inorgdnicas. Para explicar cOmo opera tomaremos el ejemplo -
del proceso de carbonato de potasio caliente que se muestra en el siguien

te diagrama (figura 8).

El procesoc de carbonato caliente estd restringido a altas presiones de ab
sorcidn y gases con alto contenido &cido va que los gases Acidos deben -
ser fisicamente absorbidos antes de que reaccionen quimicamente. El C02_
del gas tratado serd entre 0.1% y 2%, mientras que el HZS puede reducirse
hasta 10 ppm.

En este proceso el CO

y el H.S eliminados se combinan con KQCO3 a tempe-

2 2

raturas entre 180°F y 250°F. La regeneracidn se logra llevando la solu--

cidén a la misma temperatura pero a menor presidn, eliminando algunos inter
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cambiadores de calor usados en el proceso de tipo etanolamina.

La solucidn conteniendo entre 20% y 30% de carbonato de potasio, entra en
contacto a contracorriente con el gas en el absorbedor. Los gases absor-
bidos son eliminados de la solucidn de carbonato en una columna de ebulli
cidén, de donde son recirculadas las soluciones absorbentes a la mitad y -
al final de su regeneracidén, proporcionando niveles de limpieza de impu-

rezas residuales.

Los procesos del tipo Benfield y Catacarb son basados en mejoras cataliti
cas del proceso de carbonato caliente. Los catalizadores aceleran la ve-
locidad de absorcidn y limpieza de la solucidn, originando en menores flu
jos de solucidn, menor equipo necesario y menores requerimientos de calor
con una mayor eliminacidén de gases Acidos. Ailn estd@n pendientes de solu-
cidn algunos problcmas de corrosidn, erosidn y formacidn de espumas, asi_

como la degradacién de la solucién por la formacidn de sulfatos.

d) Absorcidén fisica.- Se trata de la absorcidn de un &cido en una solu-
cidn sin ninguna reaccidn quimica. Los procesos mds conocidos y mis_

aplicados son los que se indican en la tabla 7.

PROCESOS PURISOL, FLUOR Y SELEXOL.

Los procesos Purisol, Fluor y Selexol pueden ser representados por el si-

guiente diagrama (figura 9).

Estos procesos presentan varias ventajas, entre las cuales se encuentran

la alta solubilidad del HZS y CO2 en el absorbedor, consumo minimo de ca-



lor, poca corrosidn quimica, ya que operan z bajas temperaturas, remocidn
simultdnea de impurezas en pequefas cantidaces como HCN, COS y compuestos
organicos sulfurados, excelente estabilidad quimica y térmica del solven-
te, ademds de posibilitar la recuperacidn selectiva del HZS. Por otro la
do, estos procesos usan solventes caros, por lo que las pérdidas deben -
ser minimizadas, las impurezas tienen una alta presidn parcial, lo que im
’ 3
pide la reaccidn total de las mismas, ademds que la alta solubilidad del_
metano incrementa los costos de compresidn v que de igual forma son absor
bidos rdpidamente aceites pesados y en ocasiones agua, requiriendo por e-

llo cambios en el proceso.
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PROCESO

Purisol

Fluor

Sclexol

Rectisol

Sul finol

TABLA 7

PROCE<O:. PURISOL, FLUOR, SELEXOL, RECTISOL Y SULFINOL

DESARROLLADO

POR

Lurgi

Fluor

Allied

Lurgi

Shell

SOLVENTE

N-metil-2-pi-
rrolidona

Carbcnato de
propileno

Eter dimetflico
polietileno
glicol
Met anol

Tetrahidro-tio—-
feno 1-1

dibéxido (sulfoleno)

més diisopropa-
nol amina (DIPA)

GAS TRATADO

HS
2
4 ppm
Arriba
de 4 ppm

4 ppm

3 ppm

4 ppm

OO2 H 25
2-3% 2 ppm
1-2%
2-4%

60 ppm 1 ppm

abajo de 1 ppm
0.5 %

PUREZA ALCANZABLE

co
2

10 ppm

0.5%

10 ppm

200 ppm



PROCESO RECTISOL
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Por su parte, el proceso Rectisol, siendo similar a los tres procesos indi

cados ya, tiene como diferencia la temperatura de absorcidn, ya que ésta -

se lleva a cabo entre 0°F y -80°F, usando metanol como solvente. La baja_

temperatura de operacidn permite altas concentraciones del soluto y el gas

tratado contiene un minimo de impurezas. E1 proceso es bastante flexible

y puede ser adaptado para las calidades deseadas tanto en la absorcidn co-

mo en la desorcidn.

diagrama de bloques

El proceso puede ser representado por el siguiente -

DESORBEDOR DESORBEDOR
ABSORBEDOR DE €O, DE H,S
CONCENTRADOS DE
HoS
<]
= H.0
[ € 1 @
—ty —y
— _ o=
METANOL | REFE I1.(:!3_ =
—E}‘?E“TE — ] =]
B = h—y =
ALIMENTACIO! - et —
€0, GAS L PRk
B e e
co, .
B — - i
GAS PURITFICADO A DESTILACTON .
GAS AL DESORBEDOR

PROCESO RECTISOL
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£l proceso Rectisol consta de tres secciones : la primera seccidn es el la-
vado previo para la elimin;cién de gas, nafta, hidrocarburos no saturados y
otras impurezas de alto punto de ebullicién. La segunda parte elimina el -
COZ’ HZS y el COS. La cantidad de 002 eliminada se puede ajustar dependien
do del uso final del gas. El gas que sale de esta seccidn tiene la pureza_
requerida para la sintesis de CHA’ con un contenido de menos de 0.2 ppm de_

azufre. En la Gltima seccidn, la porcién restante de CO, es eliminada y -

2

también el gas es deshidratado.

En la primera seccidn el solvente usado es inicialmente tratado para elimi-
nar los hidrocarburos disueltos y después por una destilacidn de dos pasos_
eliminar los restantes y separar el agua del solvente. Los hidrocarburos,
consistentes principalmente de nafta, son recobrados para uso en la planta
o alternativamente usédo como un subproducto de bajo contenido contenido de

azufre, aromidtico que tienme un valor comercial.

En la segunda seccién uua unidad de regeneracidn en caliente se utiliza pa-
ra separar por evaporacidn los componentes acidos del fluido. En este cir-
cuito del solvente, entre la absorcidn y la regeneracidn final, se puede -
instalar una columna rectificadora llamada reabsorbedor para concentrar el
HZS en el fluido dcido para poder tratarlo en una unidad de Claus para obte
ner azufre elemental. La Gltima seccidn no tiene unidad de regeneracidn se
parada debido a que el solvente regenerado que viene del regenerador en ca-
liente de la segunda seccidn, se usa primero en la absorcidn de CO2 en la -

Ultima seccidn y asi parcialmente cargado con CO2 se usa para la absorcidn_

de HZS y COS en la segunda seccidn.
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Todas las impurezas contenidas en el gas, pueden ser efectiva y completamen
te eliminados por el proceso Rectisol, esta habilidad ha sido demostrada en
15 instalaciones comerciales. Las instalaciones Rectisol han demostrado -
que una pureza de 0.2 ppm total de azufre puede ser mantenida continuamente

con factores de flujo de 95%.

PROCESO SULFINOL

El proceso Sulfinol es muy similar al usado para los procesos con etanolami
na. La mezcla de solventes combina la absorcidn fisica en el sulfolano y -
la absorcidn quimica en el DIPA, ambas llevadas a cabo a temperatura ambien
te, mientras que la regeneracidn se lleva a cabo a mayores temperaturas pe-

ro a presidon atmosférica.

El proceso presenta una degradacidon minima del solvente, no tiene mayores -
problemes de corrosién y puede ser usado en un amplio rango de presiones, -
pero el solvente que usa es caro y permite la absorcidén rapida de los hidro

carbones pesados, los cuales deben ser separados mis tarde.

e) Absorcidn y Conversidon.- El HZS de los gases producidos en la gasifi-
cacidn de carbdn son eliminados por una variedad de procesos que lo trans--
forman a azufre elemental. Muchos de estos procesos han sido tambi&n elimi

nados; sin embargo, dos procesos siguen teniendo importancia, los cuales -

son :
TABLA 8
PROCESOS GIAMMARCO-VETROCOKE Y STRETFORD
PROCESO SOLUCION GAS TRATADO
| HZS CO2
Giammarco-Vetrocoke K3Aso3 1 ppm puede ser removido
Stretford Na,Co.+ Na, VO 1 ppm mo cambia

2773 2773 +



compuestos orgdnicos y
catalizador.

PROCESO GIAMMARCO-VETROCOKE

En el proceso Giammarco-Vetrocoke el HZS reacciona con arsenito para dar -
A

trioarsenito, el cual a su vez reaccionarid con arsenatos para formar mono-

trioarseniato. Cuando la solucidn es insuflada con aire, el monotioarse--

niato es convertido a arsenito y azufre elemental.

PROCESO STRETFORD

La absorcidn del HZS en el proceso Stretford se lleva a cabo formando sul-
fito dcido de sodio, que se transformz a azufre elemental por reduccién -
con vanadio que pasa de su estado de cxidacidn +5 a +4. En la regeneracidn
de la solucidn con insuflado de aire, se reoxida el vanadio y el azufre se
recupera. Este proceso puede ser representado por el siguieﬁte diagrama -

(figura 11).

El proceso Stretford permite la eliminacidn selectiva del HZS con una exce
lente pureza en el gas limpio utilizando una presidn que no influye en la_
separacidn y sin necesidad de una planta Claus. Sin embargo, los flujos -
de la solucidn deben ser altos siendo el componente activo caro y su pérdi
da representa un contaminante peligroso, ya que se puede producir un com--
puesto de arsénico que es venenoso, de igual forma que puede contaminar el
azufre y no llegar a la pureza que da una instalacidn Claus, originando -

con todo ello un costo de inversidn alto.
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f) Eliminacidn de Agua mediante Absorcidon por Deshidratacidén Glicdlica.-
La deshidratacidn de grandes cantidades de gas es practica comin emplean-
do lavados con dietileno y tietilen-glicol. Las corrientes de glicol con
tienen de 1% a 5% de agua y son puestas en contacto a contracorriente con
el gas en el absorbedor. El contenido de agua del gas secado estd en fun
cidn de la pureza del glicol usado. Para reciclar el glicol es pasado a_

una columna regeneradora que opera a alta temperatura.

Los glicoles presentan una excelente estabilidad y no son costosos, ade--
mds que su presidn de vapor es baja y no son altamente higroscdpicos. E1
costo de la deshidratacidn del glicol empleado es el menor y el nivel de
pureza obtenido es aceptableé para gas de tuberia. El proceso puede ser -

mds facilmente comprendido observando la figura 12.

ADSORCION

La adsorcidn es la concentracidn selectiva de las impurezas en la superfi
cie y en ios poros de materiales sdlidos especificos, aunque generalmente
el término es también usado para definir la reaccidn quimica de las impu-
rezas con una superficie sélida. Los procesos de adsorcidn generalmente_
son llevados a cabo con lechos fijos del material adsorbente que se reem-
plaza cuando su capacidad de adsorcidn ha sido superada o bien son regene
rados por calentamiento, por lo que es comin tener dos lechos para operar

uno mientras el otro estd siendo regenerado.

ELIMINACION DE IMPUREZAS DE AZUFRE

Los procesos de adsorcidn producen un gas limpio que es susceptible de en

tubacidn, pero cuando el gas debe ser procesado cataliticamente, pequeiios
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contenidos de azufre representan un problema serio para los catalizadores.
Para los procesos de metanacidn convericional que usan catalizadores de ni-
quel, la vida del mismo es cerca de dos afos con menos de 0.07 ppm de azu-

fre.

CARBON ACTIVADO

Para lograr concentraciones bajas de azufre el gas pasa a través de camas_

de carbdn activado impregnado con 6xidos metdlicos, eliminando el H,S, tio

2
fenos, mercaptanos y otros compuestos de azufre. Cuando la capacidad de -
la cama se ha logrado, se remueve de servicio y es regenerada por medio de
vapor y aire, pero algunas proporciones de azufre quedan depositadas en -
los poros del carbdorn y degradan paulatinamente la capacidad de la cama, de
tal forma que los ciclos repetidos de adsorcidn y regeneracidn originan -

que el carbdn deba ser sustituido. Un proceso tipico para este uso del -

carbdn activado se presenta en la figura 13.

TRATAMIENTO CON HIERRO ESPONJOSO

Este proceso es econdmico tratidndose de limpieza de gases con menos de 300

ppm de H,S y no se requiere eliminar COZ' El hierro esponjoso es prepara-

2
do por impregnacidn con madera de los Oxidos de hierro, conteniendo aproxi
madamente. 7 libras de 6xido de hierro por pie cibico. La esponja es carga
da a la camara de tratamiento y el gas agrio es alimentado a temperatura -
ambiente, removiendo 0.64 1b de adcido sulfhidrico a 100% de eficiencia por

cada libra de dxido de hierro. El hierrc agotado es reemplazado con mate-

rial nuevo y regenerado con oxidacidn al aire. El proceso remueve comple-

tamente el HZS a cualquier presidn aiin er presencia de oxigeno v requiere
una pequefia inversidn, aunque el cambio del hierro debe ser frecuente vy a-

in no se opera continuamente.
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ELIMINACION DE ACEITES

El gas tratado por absorcidn con aceite a alta presidn generalmente contie-
ne menos de 500 ppm de vapor de aceite residual y en las etapas subsecuen—-
tes se requiere una concentracidn cercana a cero, para lo cual se usa el -
carbdn activado. E1 carbén activado es especialmente procesado a partir de
carbdn residual preparado de maderas, cérbones o desperdicios de los proce-
sos de papel. La activacidén incrementa la porosidad y el area superficial _
del carbdn, mejorando con ello su selectividad e incrementando su capacidad
de carga. La regeneracidn del carbdn se efect@ia por medio de vapor de agua,

ya que los aceites adsorbidos son rapidzmente recuperados por condensacidn_

GAS TRATADO
INCONDENSABLES

GAS

VAPOR

FILTRO ENFRIA- _ ABSORBEDOR No. 1 | ABSORBEDOR N
DOR

0.2

ABSORBEDORES DE LECHO FIJO
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y separacidn del agua.

ELTIMINACION FINAL DEL AGUA

En ocasiones el contenido de agua del gas debe ser reducido a un nivel tal
que pueda ser convenientemente presentado, ain abajo de los resultados del
procesado con glicoles. Para ello se usan frecuentémente adsorbentes ta--
les como silica gel, tamices especiales, alimina activada, los cuales lo--
gran una deshidratacidn adecuada. El proceso es similar en su arreglo al

descrito en los sistemas de lechos fijos.

La regeneracion del adsorbente se logra por el paso de gas seco caliente a
través del lecho, para después de su enfriamiento y regeneracidn volver al

servicio.

RECUPERACION DE AMONIACO

El amoniaco puede ser recuperado de los gases concentrados con lavados a -
base de acidos fuertes como el HZSO4 y H3P04, de tal forma que la sal de a

monio obtenida pueda ser comercializada.

Uno de los métodos mas conocidos para ese objeto es el Phosam desarrollado

por la compafnia U.S. Steel Corp.

PROCESO PHOSAM

En este proceso el gas rico en amoniaco es lavado con una solucidn acuosa_

conteniendo fosfato Acido de amonio. Para explicar mds facilmente el pro-

ceso nos referiremos al diagrama de la figura NP 14,



Después de eliminar otros gases disueltos, la solucidn es liberada de NH3 -

por calentamiento a alta presidén. Después de la eliminacidn del NHB’ la so

lucidn es enfriada y recirculada al absorbedor y el NH3

gua para producir amoniaco anhidro.

es separado del a--
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RECUPERACION DE AZUFRE

Las corrientes del gas con mds del 10%Z de H25 son tratadas en el proceso

Claus para producir azufre elemental de alta pureza. El proceso consta

de los pasos indicados en el siguiente diagrama (figura N? 15).

Una tercera parte del H25 es quemado con aire en una caldera, formando -

302. Los gases de combustidn son combinados con la porcidn no quemada -
del gas entrante para una vez mezclados, entrar a un convertidor catali-

tico, donde el azufre elemental se forma por el HZS y el SO2 con un cata

GAS ACIDO (2/3 DEL TOTAL)

G
1/3 =
WHB R
o ‘ L K
ATRE
SL v
B -QUEMADOR
) R, -SEGUNDO CONVERT
WHB —giLgERA DE RECUPERACION 2 CATALITICO POk
5 CALOR
C, -PRIME
R ~PRIMER CONVERTIDOR 1 ! CONDENSADOR'
CATALITICO CZ -SEGUNDO CONDENSADOR
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lizador de bauxita, de acuerdo a la rezccidn :

2 HZS+ 802—0 %SZ + 2 H20
La reaccidn se lleva a cabo a presidn ztmosférica y aproximadamente 420°F.
Los productos de la reaccidn son enfrizdos para su condensaciﬁn y separa--—
cidn del azufre liquido. Los gases sor. recalentados antes de entrar al se
gundo convertidor, aunque en ocasiones se llegan a usar tres etapas catali
ticas, pero las plantas de dos etapas son mids comunes, con una separacidn_

del 90% al 96% del azufre del gas alimentado.

2.3.8 METANACION DE LOS GASES OBTENIDOS DEL CARBON

El gas producido por cualquiera de los procesos de gasificacidn de carbdn_
contiene cantidades razonables de mondxido de carbono e hidrdgeno que acom
pafian al metano. Para incrementar la calidad energética del gas tipo GNS_
entubable, el mondrido de carbono debe ser reducido a menos del 0.1% y el
hidrdégeno a un valor tal que el gas resultante tenga un valor calorifico -
mayor de 900 BTU/PC. Por ello todos los procesos que desean lograr ese ob
jetivo utilizan la reaccidn de metanacidn, la cual combina el mondxido de_

carbono con el hidrdgeno para producir metano y agua

I¥J71 .
co + 3 H2 -_a presion > U+ HO
baja temperatura 4 2

de donde el agua puede ser eliminada para producir cualquier composicidn -

deseada en el gas.



Como se indica en las condiciones de la reaccidn, la presidn alta favorece
la formacidn de metano, siendo compatible esta reaccidén con los procesos -
de gasificacidn a alta presidn, mientras que la baja temperatura plantea -

algunos problemas serios, como son :

- El catalizador debe ser altamente activo, lo cual lo hace costoso y -

susceptible de dafio, especialmente por azufre en el caso de niquel.

- El niquel forma un carbonilo, el cual se volatiliza y pierde si la tem

peratura es inferior a 450°F.

- Si la temperatura sube arriba de 900°F, el carbdn se depositard, ya -

sea del CO o del CHA'

- La reaccidn de metanacidn es altamente exotérmica, liberando el 10%

del valor calorifico del total del metano producido en el proceso de -

gasificacidén. La recuperacidn costeable de esta energia es dificil,

puesto que se tienen temperaturas relativamente bajas.

El mayor problema de la metanacidn es la cantidad de calor liberada, que -
debe ser eliminado manteniendo la temperatura entre los limites de 450°F_
y 900°F en todos los puntos del sistema. La diferencia entre los procesos

existentes es basicamente la forma en la cual se maneja este problema.

La metanacién como proceso independiente ha sido practicada comercialmente
por muchos afios, principalmente para la eliminacidn final de los Oxidos de.
carbono de las sintesis de hidrdgeno o amoniaco. En estos casos el gas ali

mentado en los procesos contiene un alto porcentaje de hidrdgeno, pequeﬁas_

cantidades de metano y menos del 1%-1/2% de oxidos de carbono. Reactores -

de lecho fijo pueden ser empleados ya que el incremento de temperatura rara
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vez excede de 200°F y no se requiere equipo especial para eliminar calor. _

El gas rico en hidrdgeno producido normalmente contiene menos de 10 ppm de

0xidos de carbono.

La practica comercial de la metanacidn ha originado una constante investiga
cidn de los catalizadores disponibles. Sin embargo, el proceso que indica-
remos en el diagrama siguiente, no ha sido utilizado directamente para tra-

tar los gases de los reactores de gasificacidn (figura 16).

Para producir gas de alto contenido calorifico, el gas producido en el meta
nador debe ser principalmente metano y tener un bajo contenido de hidrdgeno
y mondxido de carbono, por lo cual la alimentacidn al metanador debe tener
concentraciones de mondxido de carbono de 10% a 25%, lo cual es 10 veces ma

yor que en la practica comercial actual.

Ese hecho, aparentemente sencillo, que hasta la fecha la metanacidn comer--
cial ha sido independiente y llevada a cabo para gases de bajo contenido de
CO (diez veces menos que el producido por gasificacidn) ha originado la ne-
cesidad de otra etapa en el procesado de los gases, la CONVERSION, cuyo ob-
jetivo es ajustar la relacidn entre mondxido de carbono e hidrdgeno a un va
lor cercano a 3 de tal forma que la metanazidn pueda ser llevada a cabo.

Superar este inconveniente y aplicarlo a nivel comercial es la intencidn de

todos los procesos que desean producir GNS a partir de carbdn.

Muchas instituciones han dedicado su esfuerzo a la innovacidn de la metana-
cién para operar gases de carbdn directamente per gasificacidn, de tal for-
ma que se han invertido fuertes cantidades en este rengldn y existen muchos

procesos que permiten lograr ese objetivc a nivel comercial. En las siguien
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tes etapas mencionard algunos de los intentcs mds notables en ese aspecto,
pero todo parece indicar que la aplicacidn comercial de la metanacidn de -

los gases de carbdn no serd aceptada como tal antes de 1978.

Una institucidn que ha prestado interés especial a este aspecto es el Ins-
tituto de Tecnologia de Gases (IGT) de Illinois, ya que han realizado di--
versas experiencias para evaluar la metanacidn aplicdndola a su proceso de
gasificacidn de carbones (HYGAS). Se ha evaluado un gran nimero de catali
zadores pretendiendo determinar su actividad como catalizador comercial, -
poniendo énfasis en el efecto del metano en grandes concentraciones, asi -
como el efecto de gases inertes, benceno en vapor en la velocidad de meta-
nacidon. Se ha pretendido evaluar el envenenamiento del catalizador por -
trozos de azufre en la alimentacidn. Los resultados que ellos han logrado
en su planta piloto de la ciudad de Chicago indican que él efecto de la -
concentracidon de metano en la velocidad de reaccidn fue apreciable sdlo en
condiciones cercanas al equilibrio, mientras que el benceno en vapor hasta
en 17 no deteriora el efecto del catalizador. En pruebas cortas se ha ob-
servado que la concentracidn de azufre arriba de 1.1 ppm no afecta inmedia
tamente la velocidad de metanacidn, pero podria eventualmente desactivar -
el catalizador originando la detencidn de la reaccidn. El etano en la ali
mentacidén fue completamente transformado a metano. Un catalizador fue ope

rado hasta 1400 horas produciéndose un gas con sélc C.1% de CO, lo cual in

dic6 que la reactividad continuaba siendc alta.

Para el proceso HYGAS que produce 250 MP(/dia, el metanador serd alimenta-

7/
do con 500 MPC/dia, para lo cual se deber eliminar 800 MBTU/Hr, todo elloﬁ"]“’o,

procurando que la temperatura no llegue z 900°F. De ello es facil hacer -
notar que el problema ingenieril principzl es el encontrar un sistema ade-

cuado y econdmico para eliminar esa energia.
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Los métodos para sustraer el calor en grances cantidades dependen de la concentra-
cidn del CO en el gas alimentado. Para corcentraciones de menos de 4% de CO, se -
puede facilmente emplear un reactor catalitico adiabatico, como el ya indicado, -
con una temperatura de entrada de 550°F y ©00°F a la salida, la cual como ya se -
menciond, no debe ser excedida. Para una concentracidn mayor de CO en el gas ali-
mentado, debe usarse un disefio diferente que permita diluir el gas hasta el nivel
ya mencionado. Para dar ideas mas precisas al respecto, a continuacidn se expon--
dran los principales métodos que son aplicezbles a los procesos de gasificacidn de__

carbon.

METANACION RECIRCULADA

GAS GAS RECIRCULADO
100°F
PRECALENTADOR
500°F .

REACTOR Y LECHO
CATALITICOS

900°F Q COMPRESOR
GAS PRODUCTO

100° )
SEPARADOR

AGUA

SISTEMA DE METANACION HECIRCULADA

FACULTADDE QUIMICA | U.N.AM.
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En este método, la recirculacidn de parte de los productos del metanador -
es acompanada de la dilucidn de los gases de alimentacidn. El diagrama -

del proceso se indica en la figura 17.

El proceso para operar recirculando el gas libre de CO para con &l diluir_
el gas alimentado hasta valores aceptables, siendo la reaccidn en el reac-
tor la misma que en el sistema adiabdtico, pero la cantidad reciclada es -
muy grande. Si la concentracidn del gas de entrada tiene 16% de CO, este_
porcentaje debe ser reducido a 4%, requiriendo para ello una alimentacidn_
tres veces menor que la del gas reciclado y a todo ello habrid que agregar
los costos de compresidén, de intercambio de calor y del reactor, los cua--

les deben ser también proporcionalmente mayores.

METANACION CON ENFRIAMIENTO RAPIDO

El sistema de enfriamiento rdpido se planea para reducir los costos de la_
compresidn del gas reciclado, ucando menos gas y bombedndolo frio. El dia

grama del proceso es el que se muestra en la figura 18.

Solamente parte del gas alimentado es mezclado con el gas recirculado para
reducir la concentracidn del CO; esta mezcla es alimentada al primer reac-
tor catalitico previo precalentamiento. El gas libre de CO del primer - -
reactor es enfriado y mezclado con gas de alto contenido de CO, cuya mez--
cla tiene un porcentaje reducido del mcndxido de carbono y es asi alimenta
da al segundo reactor para nuevamente el producto de €ste ser mezclado con

el gas de alta concentracidn de CO introducido al tercer reactor. A medi-

da que se incrementa el niimero de reactores, menor reciclaje es necesaris.

Para un sistema de tres reactores, si una cuarta parte del gas alimentado

.81



.82

entra al primer reactor, el flujo recirculado serd de tres cuartos del to-
tal alimentado, mientras que en el sistema simple se requeriria tres veces
la cantidad del gas alimentado. El costo ahorrado en los costos de opera-
cién de este sistema se ve balanceado por el gran capital que debe aplicar
se a la instalacidn de camas miltiples y mis unidades de intercambio de ca

lor.

METANACION COMBINADA DE ENFRIAMIENTO RAPIDO Y RECIRCULACION

El sistema de metanacidn usado en el proceso HYGAS es similar al que se --

ilustra en el diagrama de la figura 19.
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Se trata de una combinacidn de los dos métodos anteriormente expuestos.

Parte de la alimentacidn fluye hacia el primer reactor después de ser mez-
clada con gas recirculado. El gas caliente del primer reactor es enfriado
por la adicidn de m3s gas recirculado y alimentado que también diluye su -
concentracidn de CO para ser introducido al segundo reactor. Los costos -
de compresidn son ligeramente mayores que los del sistema de enfriamiento_
rdpido, pero se requiere mucho menos reciclaje. Las ventajas de este sis-
tema sobre el de enfriamiento rdpido, son el ahorro por la no instalacidn_
de unidades de intercambio de calor. &i se desea reducir el reciclaje se_

deberan aumentar lechos cataliticos al sistema.

METANACION EN TUBOS CATALITECOS

Este proceso no sigue la idea tradicionazl de eliminar el calor de reaccidn
a través del calor sensible de lcs gases, sino que se pretende emplear el
catalizador como agente transportador de calor. El equipo estd ordenado -

como se indica en la figura 20.

El catalizador de niquel se encuentra en la superficie de los tubos en don
de el gas alimentado reacciona. El calor fluye de la superficie del cata-
lizador a través de las paredes de los tubos y se elimina por medio de un_
liquido especial (Dowtherm). La temperatura en la pared interna 9s'mante—
nida al nivel deseado}controlando'la presidn del liquido, el cual se man--

tiene a ebullicidn constante.

Se ha experimentado el proceso, dirigido por la Oficina de Minas de los Es

tados Unidos, con un catalizador de nijquel tipo Raney, usando 7 tubos y -

por un periodo de cuatro meses. Las pruebas se efectuaron a 750°F y a una
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presidén mixima de 400 psig, y los resultados indicaron un contenido prome-

dio de metano de 80% con un contenido calorifico de 870 BTU/PC.

Una aleacidn de niquel y aluminio es colocada en la superficie de los tu--
bos, tratdndose con una solucidn bdsica que remueve el aluminio y quedando
una superficie catalitica de niquel altamente activa. La ventaja de este_
proceso es que elimina la recirculacidn del gas con alto contenido de CO._
Se ha encontrado que el catalizador se sobrecalienta por su limitado coefi
ciente de transferencia de calor, sin embargo, el problema principal se -
presenta cuando el catalizador se desantiva, ya que se requiere cambiar to
dos los tubos, lo cual es problemdtico. Se ha intentado definir perfecta-
mente cuidl es la superficie catalitica necesaria, para en funcidn de ello_
determinar los costos de operacidn e instalacidn del método, con lo cual -
se le podrd comparar con los métodos de enfriamiento rdpido y recirculacidn
ya mencionados. En las variacicnes se pravee utilizar tanto las superfi--
cies interiores como exteriores de los tubos, para asi poder metanar los -

gases producidos en el proceso Consol (CSF).

METANACION EN LECHO FLUIDIZADO

Sabiendo que la reaccidén de metanacidn es altamente exotérmica, lo cual o-

.

rigina una situacidn critica en la temperatura, Bituminous Coal Research -
pretende utilizar lechos fiuidos para la metanacidn del gas producido en -

su proceso Bi-Gas.

Se piensa que el control de la transferencia de calor puede ser mas facil-

mente llevado a cabo usando un lecho fluidizads, lo eual pemitifs tratay

gases hasta con un 20% de mondxido de carbono y un 20% de metano. El pro-

ceso es el sefialado en la figura 21.
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El gas es introducido a tres niveles en el reactor, lo que permite una dis
tribucidn del calor. El reactor estd disefiado para 6000 PC/hr, y en base_
a los resultados de &l, se planteard la construccidn de un metanador tipo_

planta piloto.

METANACION EN FASE LIQUIDA

El proceso utiliza un liquido para remover el calor de la reaccidn. Para_

su explicacidn referiremos al diagramz de flujo de la figura 23.

El fluido inerte se bombea al reactor a velocidad tal que fluidice al cata
lizador y remueva el calor de la reaccidén. El gas se alimenta a contraco-
rriente para ser activada la reaccidn con el catalizador de niquel, siendo
la temperatura de operacidn entre 530°F y 660°F y la presidn del reactor -
de 800 a 1000 psig. El calor es eliminaco en la parte superior del reac--
tor por medio de evaporacidén o calor sensible del liquido, el cual debe -

ser inerte y que se recircula por todc el sistema.

Alin se plantea la construccidn de una planta piloto de 6000 BTU/PC, para -

la cual se planea usar un catalizador con una vida activa de mas de un afo.

OTROS PROCESOS DE METANACION

Varias compafias y ‘grupos industriales intentan también llevar a escala co
mercial la metanacidn de los gases de carbdn producidos por la reaccidn de

. i
gasificacidén ya comercialmente probada. En todos los que se continda tra-

A . . . . . -
tando, el problema basico sigue siendc cémo eliminar el calor producido -

por la reaccidn y qué tipo de catalizador emplear. Lurgi, junto con South
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African Coal 0il and Gas Corporation, facilitan su tecnologia para que o-
tras empresas (britdnicas entre ellas), experimenten por su cuenta, mien-
tras otras compafiias de los Estados Unidos y Alemania desean desarrollar
nuevos procesos. Una de las soluciones mds interesantes al problema de -
la metanacidn ha sido presentada por el IGT, en su proceso HYGAS, que pro
pone reacciones simultdneas de gasificacidn y metanacidn, obteniendo con_

ello un control interno de la temperatura del reactor.

Por su parte, The British Gas Council, junto con The Scottish Gas Board,
han utilizado el sistema Lurgi para producir GNS en la zona de Edimburgo,
el cual ha sido distribuido a varios miles de hogares, mientras que Wood-

all-Duckham Ltd. termind la construccidn de su planta para metanar 2.6 -

MPC/dia, cuyos resultados uabrd que estudiar mds a fondo (figura 24).

Con lo anterior podemos considerar que han sido cubiertos los principales
médulos que se incluyen en los procesos de gasificacidn de carbdn mds im-

portantes.

Desde luego, estas notas no abarcan todos los mddulos bajo estudio actual
mente, ya que muchos investigadores se encuentran probando técnicas igual
mente interesantes que las ya conocidas o incluso de aparentes mejores -
perspectivas, pero debido a que las fases de desarrollo tecnoldgico aln -

no han sido completadas, se ha preferido no incluirles en el presente tra

bajo.
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CAPITULO III

APLICACIONES DE LOS PROCESOS DE GASIFICACION

DE CARBON

Con el fin de aclarar un poco mids los posibles usos e importancia del te-
ma que es tratado por este trabajo, a continuacidén se detallara la aplica
cidn de la gasificacidn de carbdn a las industrias quimico-metalfirgicas,
atendiendo el punto de vista energético. Esta Giltima aclaracidn se hace_
debido a que los gases obtenidos durante la gasificacidn son también uti-
lizados como reductores y pueden ser empleados para la conversidn de los_
minerales de hierro, como podria ser el caso de los procesos de reduccidn

directa.

3.1 APLICACION DE LA GASIFICACION DE CARBON EM LAS INDUSTRIAS QUIMICO--

METALURGICAS

A partir.de los inicios del presente siglo, la normalizacidn de todas las
actividades tecnoldgicas ha ido en incremento constante, abarcando todas_
las 4reas y todos los productos de concurso para satisfacer las necesida-
des humanas pretendiendo ajustar todos los bienes y servicios producidos_

a las condiciones mds adecuadas para su utilizacidn racional.

Dentro de ese marco general, las industrias metaliirgicas se han preocupa-
do constantemente por la obtencién de energéticos y materias primas que -

en operacidén normal no introdujesen impurezas para el proceso. Un caso -

importante de &ste lo es el uso de combustibles para los procesos pirome-

talGrgicos, tales como los tratamientos térmicos y aceracidn en hornos de
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hogar abierto. El problema se ha resuelto en muchos casos usando una fuen
te de energia que por su origen no introdujese contaminantes no deseados,
tal como en el uso de hornos eléctricos o de arco y otros métodos mds com-

plicados.

Para algunos casos la solucidn adoptada no es del todo ideal para los pro-
cesos, especialmente desde el punto de vista econdmico, dadas las constan-
tes variaciones de los precios en los mercados internacionales de los ener
géticos, asi como la creciente problemdtica para la produccidn de energia
eléctrica a partir de combustibles fdsiles, debida a la emisidn de contami

nantes en ese proceso.

Por las razones mencionadas, es conveniente observar todas las alternati--
vas tecnoldgicas que permitan la operacidn industrial, especialmente la me
taldrgica y quimica, con insumos y energéticos que reunan las caracteristi
cas necesarias. Para ecste efecto, los procesos de gasificacidn de carbdn
representan una alternativa interesante y que es conveniente estudiar mas_

a fondo.

La generacidén de combustibles gaseosos libres de azufre y otros contaminan-
tes a partir de carbdn en los sitios de consumo representan un sistema com-
pleto de suministro de energia, que puede facilmente ser instalado en una -
planta metallrgica integrada, suministrando tanto gas combustible como ener
gia eléctrica y vapor, de tal forma que todos los requerimientos energéti--
cos de la planta pueden ser suministrados con base a la gasificacidn del -

carbon.
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La forma en la cual operaria el sistema completo planta de gasificacidn de
carbdn - planta metaliirgica integrada ha sido expuesto en trabajos recien-
tes y en base a ellos anotaremos las alternmativas del uso del gas produci-
do desde el carbdn. Para las alternativas que citamos, se considerard que
el gas ha sido tratado para eliminar los elementos no deseados, particulas

de polvo y que se encuentra ya limpio.

La planta operard bajo las condiciones que se indican en la tabla a conti-
nuacidn, usando carbdn bituminoso con valor calorifico de 12,388 BTU/1b y_
un contenido de azufre de 4.47%, el cual es semejante al obtenido en la sub
cuenca de Saltillito en la zona carbonifera de Coahuila. E1 proceso de -
limpieza debe reducir el contenido de azufre entre 10 y 50 ppm y las parti
culas deben eliminarse por los métodos ya conocidos. En todos los casos,_
la planta de gasificzcidn es auto-suficiente y los Gnicos suministros nece
sarios son carbén y agua, mientras que todo el calor eliminado en la planta

es usado para geperar vapor a alta presiodn.

TABLA 9

CONDICIONES DE OPERACION DE UNA PLANTA DE GASIFICACION DE CARBON

Carga Alimentada Carbdn Bituminoso
Azufre en la carga (%ZW) 4.4
Contenido calorifico de la carga (BTU/1b) 12,388
Presidn del gasificador (psig) 300

Presidn del vapor (psig) 2400
Temperatura del vapor (°F) 1000

Ciclo de potencia para el vapor (BTU/KW/hr) 8000 (vapor)
Eficiencia de la caldera (%) 90
Eficiencia de equipo rotatorio (%) 90

T de entrada a la turbina de gas (OF) 2600
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a) Produccidn de gas combustible.

Este caso observa la situacidn en la cual la planta de gasificacidn de car-
bdn tiene como objetivo la produccidn de gas combustible, el cual debe con-
tener el 71% de la energla de entrada. En la primera figura de la siguien-
te pagina (25), se puede observar el diagrama de flujo que indica la opera-

cidn del proceso en forma resumida.

El proceso consiste en producir gas por el métodc elegido y ponerlo a pre--
sidn atmosférica. Dado que los sistemas de produccidén de gas de bajo conte
nido calorifico operan a presidn elevada, la expansidn del gas provee ener-
gia para accicnar un compresor que a su vez estard capacitado para suminis-—

trar energia a la planta de motores.

De la observacidon del diagrama de flujo puede notarse que la eficiencia de

conversidn de energia representa uvn 85% del total, mientras que la energia

recuperada del vapor no usado es un 13%, el cual puede ser aprovechado, - -
- T T o -

pues en caso de no hacerlo, la eficiencia de conversidn de energia puede re

ducirse hasta el 77% senalado.

b) Produccidn de vapor

Para este fin, se requiere que todo el gas combustible producido en la plan
ta de gasificacién sea quemado en una caldera para producir vapor a alta -
presidén, lo cual se logra conectando el ducto del gas inmediatamente des—--
pués del expansor seiialado en el caso a), e indicado en el diagrama de flu-

jo de la primera figura de la siguiente pagina (25).
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Por este método, el vapor producido contendrd 77% de la energia suministra
da y que estard distribuida en la forma en que se indica en el diagrama de

flujo senalado.

Para comprender mejor el funcionamiento de los sistemas, referiremos a la

segunda figura de la pdgina anterior (26).

La figura 26 nos muestra cudl serd la distribucidn de la energia de salida
de la planta de gasificacidn considerandc una variacidn de 0 a 5.3 en la -
relacidn de energia del vapor a energia del gas combustible. Se establece
una variacidn en virtud de que 5.3 es la mdxima posible, y nos representa
la energia mezclada de vapor y gas combustible que puede ser producida en_

el sistema.

c¢) Produccidn de energia eléctrica .

En este caso. consideramos la conversidn total del gas producido a energia
éléctrica, mediante un sistema de turbinas de gas y vapor. Este mecanismo
representa el mayor potencial de uso del sistema de gasificacidn de carbén,
y es una de las razoﬁes fundamentales por las cuales muchas compafiias pro-

ductoras de electricidad estdn interesadas en su desarrollo.

El gas limpio es quemado bajo presidn con exceso de aire en un combustor -
turbina de gas y expandido a presidn atmosférica en la misma turbina. Esta

turbina es adaptada a un generador eléctrico y a un compresor de aire, tal

como se indica en la figura 27. Los gases de la turbina son introducidos_

rd
a una caldera donde el vapor a alta presidn es incrementado. El vapor pro
ducido y el reciclado de la planta de gasificacién suministran emergia e--

léctrica en un ciclo de condensacidn de vapor como puede verse en el dia--
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grama indicado. La relacidn de energia eléctrica producida en la turbina_
de gas y la generada en la turbina de vapor es cercana a 1.2, mientras que

la eficiencia total de conversidn de energia del sistema es del 42%.

d) Produccidn de vapor y energia eléctrica.

Es también posible disefiar la planta de gasificacidn y conversidn de ener-
gia de tal forma que suministre tanto vapor como energia eléctrica si ambas

cosas son deseadas.

Para ese efecto, la electricidad es generada solamente por la turbina de -
gas como se indica en el caso c), mientras que el vapor generado en la tur
bina de gases calientes de la primera junto con el vapor reciclado, repre-

sentan el vapor disponible en el sistema de suministro de energia.

Para este caso, de la energia total de entrada, 46% se convierte a vapor y
23% a energia eléctrica, cantidades que pueden ser modificadas ligeramente

mediante el diseno del equipo.

Para la composicidn integral de este sistema, se refiere a la figura 28, -
la que nos muestra la distribucidn de la energia disponible. La relacidn_
de vapor a energia eléctrica puede variar de 0 a 2 en una base de BTU, pe-
ro como se menciond ya, es posible ajustar el ciclo para la produccidn de_

energia en la forma mds deseada dentro de ese ramgo.

Desde luego, es posible hacer otras combinaciones de ios casos indicados a
fin de obtener el suministro de energia que resulte mas conveniente para -
cada planta metallirgica en particular. En caso de ser necesaria una capa-

. T : T
cidad energética mayor, es posible agregar un proceso de metanacidn inme--
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diatamente después de producido el gas, lo que nos permitiria contar con -
combustibles mids eficientes, sin embargo, para ambos casos es conveniente

estudiar mds a fondo la factibilidad econdmica en nuestro pais.
A fin de complementar este punto, a continuacidn se abordardm otras alter-
nativas de utilizacidn de los gases que se producen en la conversidn del -

carbdn.

3.2 OTRAS APLICACIONES DE LOS PROCESOS DE GASIFICACION DE CARBONES

Antes de continuar con otro tema especifico, es conveniente enumerar las a
plicaciones principales de los procesos de gasificacidn, tomando como ejem
plo el proceso Lurgi, ampliamente conocido en la actualidad. El tipo de -

gases que se pneden obtener son los siguientes : ’

1. Gas combustible para la industria, con poder calorifico del orden de -
160 BTU/PC, para usarse en el mismo lugar donde se produce o en combina
cidén con una planta generadora. Este complejo puede estar instalado en
una planta metallrgica o quimica integradas.

2. Gas combustible (town gas) de un poder calorifico maximo del orden de -

740 BTU/PC, equivalente al gas entubable.
3. Hidrdgeno para procesos de hidrogenacidn.

4. Para producir gas de sintesis, como en el caso descrito anteriormente -

para metano.

- . . » . .
Una de las sintesis que utiliza el gas de carbdn, es la sintesis de amonia

co, donde la gasificacidon proporciona el hidrdgeno para la reaccidn :



N2 + 3H2——’ 2.‘!1-13

Otros procesos de sintesis son :

a) de Metanol : Cco + 2H2—>CH3OH

CO2 k2 3H2—-——" CH3OH + H20

b) de Fischer-Tropsch para la produccidén de hidrocarburos :

CO + 2H, —®» -CH,- + H,0

2 2 2

2C0 + H, — -CH,- + CO

2 2 2
En estas reacciones, la gasificacidn proporciona un gas cuyos componentes
principales son CO y HZ’ la relacidn entre estos dos componentes se puede
ajustar a valores determinados, dependiendo del proceso de sintesis que -

se desea utilizar.

Todos estos procesos de sintesis tienen las siguientes caracteristicas en

-
comun

- Las reacciones se llevan a cabo con una reduccidn de volumen, de tal -
forma que la preéién las favorece.

- Los catalizadores de sintesis requieren una alta pureza del gas de sin-
tesis que a su vez requiere un proceso de purificacidn muy efectivo pa-
ra el gas crudo del gasificador, esto da como resultado productos de al

to grado de pureza.
- las reacciones cataliticas, se llevan a cabo preferentemente N Ieacto

res de lecho fijo que son mds faciles de disefiar, pero tambidn se utili

zan reactores de otro tipo.
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-~ Debido al ajuste de las condiciones de equilibrio entre los componentes,
se establece un circulo de sintesis para lograr la conversidn completa,
esto ademas, facilita el control de la temperatura de reaccidn para ob-
tener su valor dptimo. Todas estas reacciones de sintesis son altamen-
te exotérmicas, por lo que se requiere un medio‘eficaz para desalojar -
el calor producido para proteger al catalizador y alargar su vida acti-

va.

En la sintesis de metanol, anteriormente se operaba a presiones de 3000 a_
4500 psi, usando catalizadores de Oxidos de cromo y zinc. Recientemente -
un proceso de baja presidn para sintesis de metanol que opera a presiones_
de 700 a 1200 psi, con un catalizador de cobre, se ha estado utilizando. _
El proceso Lurgi para sintesis de metanol se empezd a desarrollar hace apro
ximadamente diez afnos, y actualmente (1974) se utiliza eun tres plantas co-
merciales. Una de las caracteristicas de este proceso es el reactor tubu-
lar, los tubos contienen el catalizador y estdn rodeados por agua hirvien-
do. A pesar de la gran cantidad de calor producido durante la reaccidn de
sintesis, el disefio del reactor permite que la operacidn se lleve a cabo -
en condiciones isotérmicas como se requiere para tener condiciones Optimas
en la formacidn de metanol y~para alargar la vida activa del catalizador._

La ruta seguida para la produccidn del gas de sintesis, es la siguiente :

1. Gasificacidn del carbdn.
2. Reformacidn del gas crudo.

3., Conversidn parcial del gas.

4. Purificacidn Rectisol.

Este esquema de produccidn da un gas que contiene principalmente CO y H,.



Este gas también puede usarse en la sintesis Fischer-Tropsch o para la sin
tesis de NH3 con una conversidn mayor de CO a H2 junto con un lavado de ni

trogeno liquido después de la unidad Rectisol para separar CO y CH, .
La reformacidén del gas crudo elimina la produccidn de subproductos tales -
como alquitrdn, fenoles y amoniaco y como resultado de todo esto, sblo una
pequefia planta para el tratamiento de los liquidos &cidos es necesaria, a-
demds el metano que contiene el gas crudo es transformado en gas de sinte-
sis. El proceso de reformacidn del gas crudo consume oxigeno debido a que
las reacciones son endotérmicas y en consecuencia el consumo total de oxi-
geno en el proceso se incrementa como medio para el suministro de esa ener

gla necesaria.

Un esquema de produccidn para obtener un solo producto, por ejemplo meta—-—
nol, y que elimina la produccidn de subproductos, tales como metano y al--
quitran, puede tener ventajas en ciertos rasos, sin embargo, tiene la des-

ventaja de tener una eficiencia mis baja.

Otras aplicaciones del proceso de gasificacidn de carbdn es la produccidn_
de combustibles limpios. El carbdén contin@a siendo una fuente de energia
primaria a pesar del incremento en el uso de la energia nuclear y el gas -
natural, sin embargo, tiene el inconveniente de ser un combustible impuro,
y por lo tanto, cuanco se usa se tiene el problema de contaminacidn con ce
nizas, compuestos de azufre y otras sustancias, pero es posible solucionar

este problema de contaminacidn utilizando combustibles limpios para la ge-

neracidn de electricidad. Existe también la POSibilldad de usar 91 CarDDn
directamente y limpiar los gases resultantes, pero hasta el momento no se
tiene la tecnologia para lograrlo, ademids de que cada dia resulta menos e-

P i i - .
conomico hacerlo ya que los estadndares de emisidn son mis estrictos.
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El proceso para obtener el gas combustible limpio a partir del carbdn es por

medio de gasificacidn, usando, por ejemplo, el proceso de gasificacidn a pre

sion Lurgi combinado con purificacidn del gas.

Esta solucidn,indican los di

fusores del proceso Lurgi, no solamente es una solucidn técnica, sino tam—--

bién sirve para mejorar la economia del consumo de combustible.

El diagrama de bloques de la figura 29, muestra los tres pasos principales -

del proceso.

CARBON  AIRE VAPOR

|
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GASIFICACION A
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300 PSI

H.,S
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A.

B.

Gasificacidn a presidn del carbdn con aire y vapor a una presidn de 300
psi. El gas que sale del gasificador a una temperatura de 800°F, se —-
limpia a un grado de pureza tal que sea aceptable para uso en turbinas.
El gas se satura con vapor a una temperatura de 320°F. La eficiencia -
térmica dél proceso es alta, m3s del 90% del calor latente del carbdn -

se recupera.

Durante la gasificaci6n y por enfriamiento rdpido del gas, un cambio de
volumen a presidn constante ocurre, este hecho se utiliza m3s adelante

en las turbinas.

Aqui el gas es desulfurado, después de que el gas es enfriado en un in-
tercambiador de calor. - El HZS se puede separar por medio de procesos -
de absorcidn que ya funcionan comercialmente. Esta es la mejor manera
de desulfurizar, pues los compuestos de azufre aparecen en el gas produ
cido a presidn, en forma de HZS’ en lugar de SO2 como sucede a presidn_
atmosférica. El HZS que se separa se convierte en azufre elemental en_
una unidad Claus-Kiln.

La energia requerida para la separacidn del HZS es proporcionada por el

calor sensible del gas.

El gas combustible limpio estd@ listo para usarse a una presidn aproxima
da de 250 psi. Este gas se puede usar como combustible ea hornos indus
triales, en calderas de vapor o en ciclos de potencia para produccidn -

de electricidad. Este gas es sustituto del gas natural si se usa como_

combustible. En este Ultimo paso del esquema de produccidén de gas com-

bustible limpio se tiene una expansidn del gas y compresidn del aire. _

Si se utiliza la gasificacidn en un ciclo de potencia combinado, esta -

Gltima parte quedaria integrada al ciclo de potencia.
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La expansidn del gas proporciona energia para el compresor de aire que
insufla al gasificador, ademds existe un exceso de energia, ya que el

volumen del gas expandido es mayor que el volumen del aire comprimido.

El gas que sale de la desulfurizacidn se calienta a una temperatura de
750°F y se expande hasta que la presidn es la atmosférica en una turbi
na de expansidn que estd conectada a un compresor de aire de dos pasos
y a un alternador. El volumen del gas a 250 psi es 2.5 veces el volu-
men del aire que se comprime a 320 psi. Esto es un fendmeno importan-
te en el proceso, ya que proporciona una energia extra que compensa en
gran parte las pérdidas de calor en el gasificador y en el enfriado -
del gas durante la purificacidn. Los productos de la combustidn del -
gas limpio son muy similares a los de la combustidn del gas natural. _
Este gas tiene la ventaja que utiliza menos aire en la combustidn que
el gas natural y tiene un porcentaje maycr de CO2 y HZO nue proporcio-
na una mejor transferencia de calor, lo que compensa la menor tempera-
tura de combustidn del gas limpio. Una temperatura de combustidn me--
nor tiene la ventaja de que no favorece la formacidn de 6xidos de ni--

trdgeno.

Otra de las aplicaciones del gas combustible producido por gasificacidn -
es utilizarlo en un ciclo combinado de potencia, &ste consiste en utilizar
una turbina de gas de tal manera que el gas que sale de la turbina con un
alto contenido de oxigeno se usa como gas para combustidn en una caldera

de vapor y asi se utiliza el calor del gas que sale de la turbina que de

otra manera se desperdiciaria, La combinaciOn de estos procesos ofrece u

na mayor eficiencia térmica con un costo menor.
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Existen otros ciclos de potencia combinados que actualmente se encuentran
en desarrollo, con estos nuevos ciclos se mejora la eficiencia térmica y_

disminuye el costo de la inversidn.



CAPITULO IV

DESCRIPCION DE LOS PRINCIPALES PROCESOS DE GASIFICACION

DE CARBONES

El fendmeno de gasificacién de carbones, como se ha indicado en capitulos
anteriores, es conocido desde hace muchos afios; sin embargo, su aplicacidn
en gran escala para la produccidn de combustibles gaseosos limpios, se ha

visto interrumpida por el auge que han tenido otras fuentes de energia.

4.1 DESARROLLO DE LOS PROCESOS

La crisis energética mundial ha acelerado la investigacidn en el &drea de -
gasificacidn, como alternativa para la solucidn al problema energético mun
dial y como posible fuente de energia aplicable-sin alteraciones preocupan
tes en los sistemas ecoldgicos. Muchos paises se han interesado por apli-
car las nuevas tecnologias existentes; sin embargo, sdlo los paises con --
grandes recursos para la investigacidn se han dedicado al estudio de las -

alternativas posibles.

Paises como Alemania y la Unidn Soviética tienen un amplio camino recorri-
do y cuentan con tecnologia ya en operacidn comercial en varias partes del
mundo, mientras que los Estados Unidos, Inglaterra y otros paises se en---—
cuentran desarrollando nuevos procesos. En todos los casos, los montos de
dinero empleados para la investigacidn de los procesos de gasificacidn han

sido muy altos, puesto que la instalacidn de las plantas piloto requiere -

de fuertes inversiones.
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En los Estados Unidos, la investigacidn de los procesos(&e gasificacidn de
carbdn)/se ha visto fuertemente incr;mentada en los {iltimos quince afios, a_
través de fondos proporcionados por The Office Coal Research, American Gas
Association y algunas firmas privadas, quienes han invertido o planean in-
vertir 245 millones de ddlares tan solo para la investigacidn de los proce
sos para producir gas de alto contenido calorifico, dedicando aproximada--
mente 30 millones de dGlares por afio para ese efecto. Para la produccidn_
de gas de bajo contenido calorifico, Alemania, Inglaterra y los Estados U-
nidos son los pailses que mds interé&s han prestado, dedicando importantes -

sumas para su desarrollo.

Para la produccidn de combustibles liquidos a partir de carbdn, los Esta--
dos Unidos han dedicado o est@n dedicando mds de 70 millones de ddlares pa
ra su investigacidn, aplicados al desarrollo de cinco procesos que parecen
ser muy prometedores. Paralelamente se han dedicado cerca de 15 millones_
de ddlares a estudics afines a los procesos de gasificacidn y/o licuefac--
cidén de combustibles sblidos. Otros paises, como Alemania y Sud Africa, -
han realizado importantes inversiones e incluso en ese Gltimo pais existe
una de las plantas comerciales mds grandes del mundo para la transforma---

cidn del carbdn.

Es facil notar que paises como el nuestro no pueden competir en la investi

gacidn tecnoldgica de los procesos de gasificaci6n o licuefaccidn, ya que_

no cuentan con fondos en la misma magnitud que los paises altamente desa--"

rrollados. Sin embargo, es factible estudiar la posibilidad de aplicar -

los conocimientos y experiencias producto de es0s estudiog para tener und

alternativa a la problemitica industrial.

.110



Uno de los puntos que constantemente se cita para indicar si el uso de los
procesos de gasificacidn o licuefaccidn es factible o no en México, es que
en nuestro pais no existen reservas de carbdn que justifiquen las inversio
nes necesarias para la investigacidn en esta érea;'éin embargo, debe hacer
se notar que las alternativas tecnoldgicas existentes para la gasificacidn
incluyen la posibilidad de explotar el carbdn en los:yacimientos mismos y
a profundidades no alcanzables por la tecnologia de minas comin. Por esto
consideramos que no es conveniente cerrar la vista a las opciones que al -

respecto se puedan presentar.

En la literatura citada como referencia, se podrdn encontrar otros posibles
procesos que no se han incluido en este reporte por encontrarse ain en sus
primeras etapas de desarrollo, pero que representan importantes modifica--
ciones tecnoldgicas, yendo desde la aplicacidén de métodos a altas tempera-
turas con plasmas hasta procesos de pirdlisis, usando equipo pequefio y sen
cillo y cuya modificacién'y adaptacidn a diferentes condiciones es la pri-

mera condicidn que se les ha impuesto.

Indudablemente existen muchos grados de avance en las diversas tecnologias
que citamos en este reporte, puesto que van desde algunos procesos ya en a
plicacidn comercial, como en el caso de Lurgi (que opera una planta en Afri
ca del Sur desde hace dos décadas), hasta procesos en etapa de experimenta
cidén o de demostracidn, pero de potencial interés como lo es la gasifica--
cidn in situ o aquellos que producen gases reductores de aplicacién meta--
ldrgica y que pueden ser de inter@s para alguna empresa O grupos naciona--

les.
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De esta forma, este capitulo pretende ser una revisidn a diciembre de 1975,
de la tecnologia existente para la gasificacidn de carbdn que pueda ser G-
til en un futuro para nuestro pais. No es desde luego, una revisidn exten
siva, ya que en todos los casos se indica tan solo un breve resumen del -

proceso, sus condiciones de operacidn y su grado de avance.

Como primer paso, recordaremos en forma resumida algunos de los puntos mis
tmportantes de la discusidn del capitulo de Generalidades, para asi pasar a

lo correspondiente a procesos en si.

Los procesos de gasificacidn son todos similares entre si, y en términos -
generales podemos decir que. constan de los mismos mddulos bdsicos de proce
so, aunque algunos de ellos sean omitidos o sustituidos dependiendc de su_

aplicacidon final.

La gasificacidén primaria del carbdn implica el tratamiento del carbdm con_
aire, oxigeno y vapor o COZ' o mezclas de estos gases, produciendo un gas
de caracteristicas variables, pero que generalmente se compone de una mez-

cla de H,, CO, COZ’ CHA’ inertes y en menor proporcidn otros hidrocarburos

27
e impurezas. El producto es éeneralmente gas de bajo contenido calorifico
si se emplea una mezcla de vapor y aire como agentes gasificadores, siendo
el nitrdgeno el elemento que mayor porcentaie ocupa en el producro. El -
gas de bajo contenido calorifico es susceptible de ser empleado como com--

bustible, pero dado su bajo contenido energético, no es atractivo econdmi-

camente su transporte a grandes distancias.

El gas de poder calorifico medio (frecuentemente llamado gas de sintesis),

contiene solamente una pequefia cantidad de nitrdgeno, y se obtiene cuando
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se usa vapor y oxigeno como agentes gasificantes. Este gas puede ser em--
pleado como combustible o bien como gas de sintesis para la produccidn de

otros compuestos quimicos, tanto liquidos como gaseosos.

El gas de tuberia sintético, similar al gas natural y que llamaremos Gas -
Natural Sintético (GNS), contiene 90% de metano y se produce por medio de
tratamientos al gas de medio contenido calorifico. El proceso requerido -
para este gas incluye eliminacidn de particulas sdlidas, ajuste de la com-
posicidn del gas por transformacidn del CO a H2 y co, (conversidn), separa

cidén de H,S y CO

2 y metanacidn de la mezcla gaseosa resultante. Todas -

20
las etapas de conversidn para la produccion de GNS han sido ya comercial--
mente demostradas, con la excepcidn de la metanacidn de mezclas de H2 y CO.
Aunque desde hace ya mucho tiempo se conoce la reaccidn catalitica, uno de
los principales problemas es la vida activa de los catalizadores que ain -

no es lo suficientemente largz como para hacerlos econdmicamente atracti--

Vvos.

En todos los casos, se tienen cuatro tipos basicos de reactores para la ga

sificacidén, los cuales son :

- Lecho fijo, con cama descendente generalmente con flujos de los gases a
través del lecho.

- Lecho fluidizado.

- Lecho encarrilado o en suspensidn.

- Hornos en sales fundidas o bafios metdlicos.

En el primero el agente gasificador es pasado a través del lecho del car--

bon, empezando la devolatilizacidn del carbdn cuando &ste se encuentra con



el gas caliente en la parte superior del reactor al ser introducido. Se -
pretende idealmente lograr asi condiciones estables con el tiempo, a tra--

vés del lecho, en forma semejante a como sucede en una cama de alto hormo.

Cuando en el sistema anterior la velocidad de los gases alimentados y el -
tamano de las particulas son ajustados a ciertos valores que originan la -
suspensidn de las particulas sdlidas, mientras se llevan a cabo las reac--
ciones de gasificacidn, se produce lo que llamamos un lecho fluidizado, --
siendo arrastradas las particulas residuales que posteriormente serdn sepa

radas por métodos ya conocidos.

El sistema de flujo encarrilado opera con carbdn pulverizado que 2s arras-

trado por los ageutes gasificadores.

En los procesos de sales o metales fundidos, operan ccn hornos especialmen
te disefiados, que permiten la solucién de las particulas del carbdn en el_

bafio y su gasificacidén dentro de &l.

Una vez realizada esta somera revisidn, podremos pasar al estudio de los -
procesos, varios de los cuales operan ya a escala comercial, como en el ca
so de Lurgi, Koppers, Winkler y Wellman-Galusha, de los cuales se requiere

un estudio mds a fondo para indicar las condiciones de operacidn.

Una interesante comparacidn de los procesos mds importantes ha sido efec--

tuada por Battelle(l), basada en carbdn no coquizable sub-bituminoso de -

9000 BTU/1ibra con 0.75% Sy 107 de cenizas, la cual se presenta en las ta

blas adjuntas.

(1) Ver bibliografia.
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4.2  RESUMEN DE COSTOS Y PRODUCCION PARA PROCESOS DE GASIFICACION DE CAR-

BON ESCOGIDOS

Este cuadro puede darnos una idea de los grandes montos de capital requeri
dos para la instalacidn de una planta gasificadora de carbdn, pero también
se puede hacer notar que estos costos pueden ser variados en funcidn de -
los pasos de proceso empleados. Para ello nos referiremos al mismo traba-
jo de Battelle,el cual nos presenta la siguiente tabla (10), basada en el
mismo tipo de carbdn y todos los datos indicados en porciento del costo to

tal.

4.2.1 COSTOS DEL PROCESO LURGI

El esfuerzo tecnoldgico para convertir carbdn a energia o productos, estd
determinado por la eficiencia total del proceso y por el costo de la inver

sidn necesaria para utilizar el proceso.

La produccidén de gas natural sint&tico, metanol e hidrocarbones 1liquidos a
partir del carbdn no es competitiva con el petrdleo o gas natural, basan-
dose en los precios actuales, sin embargo, esta situacidn estd cambiando._
Si el carbdn, debido a la escasez del petrdleo y gas natural, se utiliza -
en mayor escala, entonces los diferentes tipos de energia seran revalora--
dos. Ademds, el impulso a la investigacidén para la produccidn de energéti
cos y productos a partir del carbdn se ha iucrementado notablemente, lo que
se traducira en el futuro en procesos de mayor eficiencia que mejorard la_

posicién en el mercado de los productos producidos a través del carbdn.

En la tabpla anexa (11}, se muestran algunos de los costos para la produc--

cidn de energéticos. En la segunda columna, se muestra la eficiencia total
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TABLA 10
PROCESO Ano Costos de Costos anuales de Eficiencia Produccion  Contenido Calorifico
Base Capital operacion, exclu- Térmica PCS/DIA BTU/PCS
(109+) sivamente de car- (%)
bon (10Y#)
Prod uccion de GNS
Koppers-Totzek 1973 310 . 35 61 250 x 100 962
At Gas 1971 215 23 58 250 x 106 940
C0O2 Aceptor 1971 103 16 62.5 250 x 106 953
Lurgi 1972 203 30 67 250 x 106 980
Hyga s, Vapor-Hierro 1971 183 19 57 266 x 100 941
Hyga's, Vapor-Oxigeno 1971 188 20 71 265 x 100 947
Bigas 1971 179 20 69 250 x 10° 943
Synthane 1972 201 23 65 250 x 106 927
Hydr ane 1971 122 14 78 277 x 100 918
Kellog - Sales Fundidas 1973 305 31 77 264 x 106 947
Produccion de Gas de Medio Contenido Calorifico 8
Koppers-Totzek 1973 151 14 77 7.81x 10 302
Lurgi 1972 142 20 78 7.78 x 108 302
Patgas 1971 119 13 80 7.5x%1 315
Produccion de Gas de Bajo Contenido Calorifico
Lurgi, Quemadores Aire 1972 122 17 82 1.31x 109 180
Well man-Galusha 1972 70 10 80 1.07 x 107 160
U-Gas 1973 68 9 71 9.48 x 108 136
U.S . B.M. Presurizado 1972 32 7 72 6.36 x 108 9
U.S. B.M. Pres. Atm. 1972 12 2.5 85 4.79x 108 120
Hier o Fundido - B 1971 3] 5.5 97 1.24x 109 19

(*) U.S. Diis.



TABLA 11

—
|

! EFICIENCIA DE COSTO DE LA

[PRODUCTO CONVERSION DE INVERSION (%) ,ngugglggncﬁgsg‘gs FLANTAS

I CARBON (US$/TC/a) = TC/a PRODUCCION

Gas combustible 4

(MPC 160 BTU/PC) 79.0% 34 1'764,000 3,140 MM BTU/HR
Desulfurizado

Gas Natural

Sintético 68.87% 100 1'771,000 250 MM PC/dia

512,000 TC de alquitrén
| (MPC 960 BTU/PC) y otros compuestos/dia
56,000 TC de N'HJ/dia

{
| Mex anol )
‘ (Concepto de un 12,120 TC metanol/dia
' solo producto) 56.2% 111 7'771,000

Electricidad

(Convencional con

equaipo de limpie- 95

za de gas quemado) 35.0% (4108/KW) 3'900,000 900 MW
Eleectricidad

Cic= 1o de potencia 97

comabinado 39.0% (3808/KW) 3'500,000 900 MW

(*) MPC 9,000 BTU/LB

TC/" a = Tonelada corta/afio
MPCT = Maximo poder calorfifico

#% IESABLA TOMADA DE P.F. RUDOLPR AND:P.K. HERBERT (ver bibliografia)




del proceso de acuerdo con la definicidn usada por P.F. Rudolph y P.K. Her
bert (*). Las hipltesis en las cuales se basan estos calculos son: El ma-
ximo poder calorifico del carbdn (9000 BTU/1b) y el tiempo total de traba-
jo por ano (8000 hr/afio). Estas hipdtesis se hacen para poder comparar -
los diferentes procesos, esto, por supuesto, no da los costos exactns de -
produccidn, los cuales estdn influenciados por otros factores como las pro
piedades del carbdn, condiciones locales, estindares de contaminacidn y o-

tros.

Para la produccidn de metanol, se utilizd el concepto de un solo producto,
es decir, que sblo se produce metanol y no hay sub-productos como en el ca
so del gas natural sintético, en que se obtienen como sub-productos NH3, -
alquitradn y otros compuestos. Esto da una eficiencia total menor que cuan

do se obtienen sub-productos.

Los costos de inversion estdn dados en ddlares de 1974 por tonelada corta_
de carkén por afo (TC/a). Estos fueron evaluados haciendo las siguientes_

hipdtesis

Cargos de capital 15% por afo del costo de la inversidn
(interés y depreciacidn)

Productos quimicos y 3% por afio del costo de la inversidn
catalizadores
Mantenimiento y cos-— 7% por afio del costo de la inversidn

tos laborales

TOTAL 25% por afio del costo de la inversidn

En la tabla se incluyen dos plantas generadoras de electricidad, una con--

vencional y otra de ciclo combinado, que usan combustible limpio producido

(*) ver bibliografia
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por gasificacidn de carbon. El tiempo total efectivo por afio es menor que
las 8000 horas tomadas debido a que la electricidad no se puede almacenar_
econdmicamente. También en las plantas generadoras se debe tomar en cuen-
ta las fluctuaciones en la demanda, esto incrementa los costos fiqu. La_
planta de ciclo combinado tiene mejor eficiencia que una convencional, ade
mds, la inversidn inicial en una planta de ciclo combinado es del orden de
10% a 15% menor que el de la planta convencional y el tiempo de construc--
cidn es igual o menor debido a que los gasificadores, las calderas de pre-
sidn, etc., estan terminados de tal manera que en la planta sdlo se necesi

ta la instalacidn del equipo y la tuberia de conexidn.

Otro de los factores que afectan la economia de la gasificacidn del carbdn
es el costo del mismo, pues su precio varia desde carbones baratos, como -
en los Estados Unidos, hasta carbones caros como lus europeos. Tomando en
cuenta esto y los costos de los procesos de conversidon de carbdn, se puede
notar que el gas natural sintético aln no es competitivo en precio con gas
natural o petrdleo. Con respecto a este punto, es interesante notar que -
el gas natural sintético, a partir del carbdn, a pesar de que es mis caro_
que el gas natural a los precios actuales, tiene un precio por calo;ia mas
bajo que el de la electricidad a partir del carbdn. La inversidn inicial
de las dos rutas es aproximadamente igual, pero la eficiencia té&rmica de -
produccidn de gas natural sintético es casi el doble de la de generacidn -
de electricidad a partir de carbdn. Otro ejemplo acerca del valor que los
productos producidos a partir del carbdn tienen entre si, es el de los hi-

drocarburos producidos por la sintesis de Fischer-Tropsch, que son mis ca-

ros que el metanol a partir de carbon., El metanol, ademds de los usos que

tiene en la industria, también es un combustible limpio que se puede usar

S 5
en maquinas de combustidn, por lo tanto, cuando se usa carbdn como materia
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prima, éste debe considerarse como un serio sustituto de la gasolina produ
cida a partir del carbdn. Los productos de la sintesis de Fischer-Tropsch

son demasiado caros para usarlos como combustibles.

En resumen, se puede decir que el proceso Lurgi es una realidad en cuanto_
a la tecnologia utilizada para aliviar la crisis de energéticos y los pro-
blemas de contaminacidn, sin que esto quiera decir que este éroceso estd -
exento de ellos. Ademds, todo parece indicar que los productos obtenidos_
a partir de la gasificacidn del carbdn, estaridn en una posicidn favorable,

en cuanto a precio, con respecto al gas natural y petrdleo en el futuro.

El proceso Lurgi tiene la ventaja, sobre los otros métodos de gasificacidn,
de la experiencia comercial. Otros procesos de gasificacidn, aparentemen-
te mas eficientes, se encuentran, como se indicd anteriormente, en una eta
pa avanzada de su desarroilo, pero carecen de la experiencia a escala comer
cial. Al mismo tiempo, el proceso Lurgi ha continuado su desarrollo incor
porando nueva tecnologia en sus componentes y desarrollando nuevos proyec-—
tos y aplicaciones, como lo demuestra el hecho de que ya se esta desarro--
llando la cuarta generacidn de reactores Lurgi, para procesar todo tipo de

carbones incrementando su capacidad con respecto a los anteriores.

4.3 DETALLE DE COSTOS DE CAPITAL PARA PROCESOS ESCOGIDOS, PRODUCCION DE

GNS
De la tabla 12 puede hacerse notar la importancia que tiene en los costos_
la planta de oxigeno, que para los casos de KOPPERS-TOTZEK, ATGAS, BIGAS e
HYDRANE, representan una inversidn mayor que la de la gasificacidn en si,

aunque algunos procesos, HYGAS por ejemplo, empleen cantidades definitiva-

mente elvadas para el equipo de gasificacidn.



PROCESO

Koppers-Totzek
At Gas
CO2 Aceptor

Lurgi

Hygas Vapor—Hierro
Hygas Vapor—0QOxigeno
Bi-Gas

Synthane

Hydrane

Sales fundida s, Kellog

Preparacion del
Carbon

11
5
19

12
4
4

28
7

18
4

TABLA 12°*
' Eliminacion de Planta
Gasificacion Conversion  gases acidos y Metanacién de 02
recuperacion
de azufre
24 4 22 8 31
28 5 5 28 29
67 Incluida en 14 0
metanacion
26 6 . 23 9 23
85 5 6 0
66 7 1 22
8 14 9 13 29
29 7 18 19 21
24 6 10 0.6 41
37 8 18 12 21

DETALLE DE COSTOS DECAPITAL PARA PROCESOS ESCOGIDOS

* Los nGmeros representan el % del costo total.



En base a las observaciones de estas tablas, podemos facilmente constatar_
lo mencionado al inicio del capitulo respecto a la imposibilidad de que -
los paises en vias de desarrollo puedan invertir en la creacidm y optimiza
cidn de un proceso de gasificacidn de carbones en forma unilateral, pero -
también nos hace reflexionar respecto a los altisimos costos de la tecnolo
gia moderna, una de las causas fundamentales del subdesarrollo técnico- --
cientifico de los paises del Tercer Mundo, y una de las barreras mids altas
para independencia total de los paises que pertenecen al mismo. Desde lue
go, el estudio y desarrollo de este tipo de tecnologia es factible a tra--
vés de programas multinacionales, como el desarrollado por la Organizacidn
de Estados Americanos en su proyecto "Gasificacidn de Carbones Mexicanos y
Otros Latinoamericanos", bajo el apoyo del cual se realizd parte de la la-

bor del presente trabajo.

4.4  DESCRIPCION DE LOS PRINCIPALES PROCESOS

4.4.1 PROCESO: AT-GAS, PAT-GAS.

DESARROLLADO POR : Applied Technology Corp.

TIPO DE REACTOR : Horno con hierro fundido y lanzas de vapor y oxigeno (o
aire).

PRESION Y TEMPERATURA : 2600°F y 50 psig.

MATERIA PRIMA : Carbdn de todo tipo, vapor de agua, oxigeno o aire.
PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico en el proceso Pat-Gas, de al
to contenido calorifico en el At-Gas, en ambos casos el producto de la ga-
sificacidn es mezcla de CO, HZ y metano con impurezas.

COMPOSICION DEL GAS (promedio mol %): CO 69.7, HZ 9.6, CHQ 20 N2 0.7 para
el At-Gas.

CONTENIDO CALORIFICO : 457 BTU/PCS en el At-Gas y 200 BTU/PCS en el Pat-Gas

antes de la metanacidn.
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DESCRIPCION DEL PROCESO : Los dos procesos difieren sélo por la etapa pos
terior a la gasificacidn, el Fat-Gas no tiene metanacidén. El carbdn a 1/8
de pulgada v secado hasta 4% de humedad, se introduce en un bano de hierro
fundido por medio de lanzas de vapor. El oxigeno también se introduce por
medio de lanza sumergida. De esta forma el carbdn se disuelve en el bafio_
y es volatilizado para producir CO y H2, reaccionando fuera del bafio con -
el vapor y el 02 para prod;cir mis H2 y CO. El azufre y otras impurezas -
son captadas por la escoria, formando sulfuro de calcio y otros compuestos

con las cenizas. La escoria es recirculada previa eliminacidn del azufre

en su estado elemental.

En el gasificador, la solubilidad total del carbdm se logra a prcfundida--
des menores de 3 pies de la superficie de hierro fundido, mientras que el
uso completo del oxigeno se logra con inyecciones a profundidades del or--

den de 5 pulgadas.

En el proceso Pat-Gas, el gas que sale del gasificador se limpia, se enfri
a, recuperando el calor para el sistema y se purifica quedando el gas de -
bajo contenido calorifico listo para usarse. En el proceso AT-GAS, el gas
producido durante la gasificacidén también recibe el tratamiento de limpie-
za, purificacién y enfriamiento que en el caso anterior, ademds este gas -
limpio se comprime a €00 psia y pasa al convertidor de CO para ajustar la_
razén HZ/CO al valor requerido para la metanacidn. EI1 CO2 se elimina por_
medio de carbonato caliente. El gas se metaniza y se seca, si es necesa--

rio se comprime para poder usarlo como gas de tuberia.

En el proceso Pat-Gas se usa aire para la gasificacidn, el proceso At-Gas

usa oxigeno.
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SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : La factibilidad tecnoldgica ha sido proba-
da en plantas piloto del tipo discontinuo de 10 1lb/min y 15 1b/min. En -
1975 se inician los trabajos de factibilidad econdmica, cuyos resultados -

no han sido ain publicados. E1l proyecto original finaliza en junio de - -

1975.

4.4.2 PROCESO : SUBMERGED COAL COMBUSTION

DESARROLLADO POR : Applied Technology Corp.

MATERIA PRIMA : Carbdn, aire y vapor.

PRODUCTOS : Gas de bajo comtenido calcrifico.

PROCESO : Gasificacidn continua eliminando azufre con caliza.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Probado en reactor prepiloto de 10 lb/min.

4.4.3 PROCESO : GASIFICACION DE CARBON

DESARROLLADO POR : Babcock & Wilcox Co.

TIPO DE REACTOR : Flujo encarrilado.

PRESION Y TEMPERATURA : Variabie, seglin el producto y la materia prima.
MATERIA PRIMA : Carbdn, aire u oxigeno y vapor.

PRODUCTOS : Gas de bajo o alto contenido calorifico, seglin se desee.
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COMPOSICION DEL GAS : CO, COZ’ H2 y CHA’ regulado por las condiciones de_
presidn y temperatura.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es mezclado con aire y se alimenta al
gasificador produciendo el gas indicado. Se plantean varios tipos de cam-

bios al proceso que se desea desarrollar, siendo los principales :

- No usar vapor en el gasificador, recirculando el carbdn residual. Esta
variacidn ha sido probada en una unidad experimental, produciendo gas -

de bajo contenido calorifico.

- La versidn de flujo encarrilado y control de afluencia de metano en ba-
sea PyTfue tecnoldgica y comercialmente factible en 1950, produciendo

gas de sintesis.

- Uso de SO, en lugar de,O2 para el soplado. Esto es una variacidn sus--

2
tancial, ain en la quimica de la gasificacién y por ello requiere mis -

estudio.

- Uso de catalizadores a 1200°F y una atmdésfera, para obtener GNS en un -
reactor continuo. Los resultados indicaron desactivacidn del cataliza-

dor por depositacidn del carbdn en las superficies activas.

Algunos autores consideran que cada variacidon indicada es la base para el_

desarrollo de un nuevo proceso de gasificacidn.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : En fase de desarrollo para su readaptacidn

a las nuevas tendencias tecnoldgicas.
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4.4.4 PROCESO : AGGLOMERATING BURNER GASIFICATION.

DESARROLLADO POR : Battelle/Union Carbide.

TIPO DE REACTOR : lLecho fluidizado.

PRESION Y TEMPERATURA : 1600°F - 1800°F en el reactor de vapor y 2000°F -
2100°F en el reactor con aire, ambos a 100-400 psi. Las pruebas se han -
realizado a presidn atmosférica.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor y aire.

PRODUCTOS : Mezcla de CO y HZ’ los cuales pueden ser ajustados para gas -
de sintesis de meténo, aunque la etapa de metanacidn no ha sido probada.
CONTENIDO CALORIFICO : 950 BTU/PC y 300 BTU/PC antes de metanacidn.
DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn reducido a tamafio apropiado es alimenta-

do al gasificador, donde es convertido a CO y H, por reaccidén directa con

2
el vapor, mientras que el carbon residual pasa al combustor, donde reac--
ciona con aire y las cenizas se autoaglomeran, produciénduse gases relati
vamente libres de particulas, los conglomerados de cenizas intervienen en
la transferencia de calor cediendo la energia necesaria para las reaccio-
nes endotérmicas de la gasificacidén. Los productos de combustidn son ex-
pandidos directamente en una turbina para la recuperacidn de energia mecd
nica y posteriormente enfriados para producir vapor por aprovechamiento -
de la energia térmica.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 25 ton/dia en West Jef--

ferson, con operacién intermitente. El diseno indica la produccidn de -

8 x 105 PCS/dia de gas de sintesis, a 100 psig.
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4.4.5 PROCESO : BI-GAS

DESARROLLADO POR : Bituminous Coal Research, Inc.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en dos etapas y alta presidn a contra-
corriente.

PRESION Y TEMPERATURA : 2500°F en la parte inferior y 1750°F en la parte_
superior. La presidn es de 1500 psig.

MATERTIA PRIMA : Todo tipo de carbdn, vapor y oxigeno.

PRODUCTOS : Gas de alto coﬁtenido calorifico, intercambiable con el gas -
natural, después de la metanacidn.

COMPOSICION DEL GAS (Promedio) : H20 48, H2 12575 CO2 73, CHQ 8.1, CO 22.9
e impurezas (mol%) antes de metanacidn.

CONTENIDO CALORIFICO : 950 BTU/PC después de metanacidn y 200 a 378 BTU/PC
antes de metanacidn.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn y vapor se introducen a autoclaves bajo_
condiciones variantes para despufs ser introducidas al reactor de flujo -
continuo en su etapa 2. En los autoclaves el CH4 es el principal producto,
constituy;ndo 70% a 99% del contenido calorifico en el gas a conversiones_
del 10% al 60% del carbdn original. El oxigeno y mds vapor se introducen_
en la etapa inferior (1) produciendo gas de sintesis que pasa a la etapa 2
donde se produce gas rico en Qetano. El carbdn residual es arrastrado por
los gases y separado en ciclones para su recirculacidn a la etapa 1. Para
lignitos y carbdn bituminoso en flujo continuo, la metancidn directa es rd

pida y se ve influenciada por la presidn parcial del hidrdgeno, puesto que

para conversiones del 45% al 60% del carbdn original, el 25-45% de los BTU

en el carbon fueron obtenidos directamente como metano. El tiempo de resi

dencia del carbdn es de pocos segundos. Pn la etapa 1, la alta temperatura
origina la fusi6n de las cenizas que se eliminan directamente del fondo del

reactor en forma liquida.
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El gas producido sale por la parte superior del reactor y pasa al cicldn -
donde se le separa del carbdn residual, para asi ser sometido a limpieza._
El hidrdgeno para la metanacidn se produce en el metanizador por reaccidn_
entre el CO y vapor.
VARIACIONES AL PROCESO : Al equipo para mayores economias, pudiendo usar-
se para producir gas he bajo contenido calorifico también.
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se ha instalado una planta piloto para pro
ducir 24 MMPCD en Homer City, Pa., operando 120 toneladas de carbén/dia.
CONDICIONES DE OPERACION : El disefio de la planta comércial estd basado -
en una alimentacidn de carbdn de 14,000 ton/dia a la planta y 12,000 ton/-
dia al reactor, produciendo 250 MMPCD de GNS y usando 16 MMGPD o 18,000 a-
cre-pie de agua por afo, y recuperando 315 toneladas/dia de azufre.
COSTOS : Inversidn de la planta US$ 500 millones (estimado a 1975)
Personal : 168 operadores, 200 total.

Producto : GNS de US$ 1.25 a USS 2.00/MPC ccon carbdn de USS$ &.00

a US$ 16.00 por tonelada.

4.4.6 PROCESO : COGAS

DESARROLLADO POR : Cogas Development Co.

TIPO DE REACTOR : Reactor de pirdlisis, baja presidn.

PRESION : 50 psi.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor v aire.

PRODUCTOS : Gas de sintesis susceptible de ser metanado y combustibles 11
quidos.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es introducido al reactor donde se le
somete a reaccidn con vapor, mientras que el aire reacciona con el carbdn_
residual generando la energia necesaria para la gasificacidn y gasificando

- . .
el carbdn residual. Los finos son quemados en un combustor con escoria -



que provee calor para la gasificacidén y la pirdlisis.

VARIACIONES AL PROCESO : En disefio y seleccidn del equipo accesorio de la
planta.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 100 ton/dia en Inglaterra
y otra en Princeton, N.J. Se desarrollan trabajos para demostrar la facti

bilidad econdmica del proceso.

El proceso COGAS es una variante del COED, aunque éste tieme como objetivo

primordial la produccidn de combustibles liquidos y gas como subproducto.

4.4.7 PROCESO : ENTRAINED COAL GASIFICATION.

DESARROLLADO POR : Combustion Engineering, Inc.

TIPO DE REACIOR : Flujo encarrilado.

MATERIA PRIMA : Carbdn, aire y vapor.

PRODUCTOS : Combustible limpio de bajo contenido calorifico y Gtil para -
la generacidn de energia eléctrica.

CONTENIDO CALORIFICO : 100 a 125 BTU/PCS.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a tamafio apropiado es puesto en flujo en
carrilado con los agentes gasificadores, dando los productos ya sefialados.
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : En la primera fase de cuatro en total, se_
ha disefiado una unidad para procesar 5 ton/hr. La segunda etapa no se ha_
iniciado alin y tiene por objetivo la construccidn de una planta pilbto que

operard a partir de 1977. Si los estudios son favorables, se construird -
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la planta piloto de 200 MW que servird para determinar su factibilidad eco

P
nomica.

4.4.8 PROCESO : ELECTROGASIFICACION

DESARROLLADO POR : Columbia University, Consolidated Natural Gas Corp.
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TIPO DE REACTOR : Reactor con arco eléctrico.

TEMPERATURA : 10,000°C.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor.

PRODUCTOS : Gas de alto o bajo contenido calorifico dependiendo de las con
diciones de operacidn. Manejando apropiadamente el proceso se puede obte--—
ner GNS.

DESCRIPCION DEL PROCESO : E1 carbdn es introducido a un reactor y sometido
al arco eléctrico que eleva la temperatura a 10,000°C y con el vapor se lle
va a cabo la gasificacidn. El proceso, dadas sus caracteristicas, es en si
una pirdlisis rdpida del carbdn, dando como productos un carbdn residual y_
un gas con un contenido de acetileno relativamente alto comparado con el vo
lumen de otros hidrocarburos.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Probada en proceso intermitente a 30 KW en -

1974, a escala laboratorio.

4.4.9  PROCESO : CONSOL SYNTHETIC FUEL (CSF)

DESARROLLADO POR : Consolidation Coal Co.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado.

PRESION Y TEMPERATURA : 450°F en el lecho precalentador, 750°F y 150 psig
en el horno tubular.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor y aire.

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico después de metanacidn, nafta,
aceite combustible, amonio y azufre.

COMPOSICION DEL GAS : Mezcla de CO2 y H2 antes de metanacidn e impurezas.
CONTENIDO CALORIFICO : 933 BTU/pcs después de metanacidn.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a Malla-14 es secado y precalentado en un
lecho fluidizado siendo después disuelto con un compuesto orginico y bombea

do a un reactor tubular donde se realiza la extraccidn. Los vapores produ-
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cidos en la seccidn de extraccidn son enviados a la seccidn de recuperacidn
y los sdlidos a la seccidn de carbonizacidn a baja temperatura. Antes de -
recircular el solvente, &ste es destiladc y el liquido remanente se une a -
los s6lidos de la unidad de carbonizacidn, envidndose a un reactor donde es
tratado con hidrdgeno a 800°F y 3000 psi usando un catalizador de Ni-Co-Mo,
produciendo aceite desulfurado de alto grado. El higrégeno para esta opera

cidn es proporcionado a partir del carbdn de la unidad de carbonizacidn.

Los gases de la carbonizacidn y las operaciones de hidrotratamiento son pre
sentadas como combustibles liquidos y gaseosos limpios, ya que el carbon re
sidual es gasificado en reactores separad;s llamados "celdas de combustidn'
las cuales proveen todo el.calor necesario para precalentar el vapor y el -

aire requerido en el gasificador.

El calor usado en el tratamiento previo sirve como control térmico en la -
prevencion de la escorificacidn de cenizas durante la combustidn del carbdn

residual. El aceptor de CO2 es continuamente regenerado.

VARIACIONES AL PROCESO : Al equipo durante su disefio. Se debe atn verifi-
car el problema de la remocidn del sulfuro de calcio del regenerador. de do-

lomita que sirve para limpiar los gases.

4.4.2  PROCESO : CO2 - ACEPTOR.

DESARROLLADO POR : Consolidation Coal Co.
TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado.
PRESION Y TEMPERATURA : 1550°F y 150 psig en el gasificador, 500°F en el -

precalentador y 1870°F y 150 psig en el regenerador.
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MATERIA PRIMA : Lignito o carbdn sub—bituminoso; aire y vapor, dolomita.
PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS, después de metana
cidn.

COMPOSICION DEL GAS (Promedio): CO 1l4.1, CO2 5.5, H

44.6, CH, 17.3 (Mol%)

2 4
CONTENIDO CALORIFICC : 950 BTU/PCS después de metanacidn y 440 BTﬁ/PCS an
tes de ella.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a tamafc apropiado y precalentado se in-—
troduce al gasificador a través de tolvas. El 702 del carbdon es gasifica-
do con vapor, mientras que el calor para el proceso es suministrado por u-
na corriente del aceptor (dolomita). La porcidn del Ca0 del aceptor reac-—

ciona exotérmicamente con CO, en la zona de gasificacidn para formar CaCo,

2
y proporcionar calor para las reacciones de gasificacidn. Parte del calor
sensible del gas de sintesis producido se recupera generando vapor. El ex
ceso de CO2 se remueve por cualquier proceso convencional y los compuestos
de azufre son eliminados para metanizar el gas y producir GNS.

El aceptor parcialmente carbonatado se extrae del fondo del gasificador y_
es transportado neumiticamente a un regenerador, calcindndolo con el car-
bén no gasificado en el reactor. Parte del calor sensible del gas del re-
generador se recupera generando vapor y energla mecdnica se recupera por -
medio de compresores.

VARIACIONES AL PROCESO : Formacidn directa del metano haciendo reaccionar
al carbdn residual con el gas generado, asi como variaciones en el equipo_
para economia del proceso. Se intenta mocificar el proceso para operar to
do tipo de carbones.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto en Rapid City que procesa 40

ton/dia produciendo 2 MPG/dia con 400 BTU/PC antes de metanacidn.
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4.4.11 PROCESO : WINKLER.

DESARROLLADO POR : Davy Powerglas Inc.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado.

PRESION Y TEMPERATURA : 1400°F - 1800°F en el lecho y presidn atmosférica.
MATERIA PRIMA : Carbdn de varios tipos, aire u 02 y vapor de agua. Algu--
nos carbones requieren tratamiento previo.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico si no se emplea O2 y medio si
se hace.

COMPOSICION DEL GAS (promedio) : CO2 6-16%, CO 19-25%, H2 12-33%, CH& 0.5 -
1.4%, N2 55 -1.8%, para el gas de medio y bajo contenido calorifico.
CONTENIDO CALORIFICO : 118 a 275 BTU/PCS saliendo del gasificador.
DESCRIPCION DEL PROCESO : E1 carbdn es gasificado usando vapor, aire u oxi
geno, dependiendo de uso final que se desee dar al gas. Una parte del va—-
por puede ser reemplazada con 002 recirculado si se desea2 un gas rico en CO,
o bien recirculando H2 si se desea mis CHA. Las particulas mayores son ga-
sificadas en estado fluido mientras que las pequefias son arrastradas por el

gas y gasificadas en suspensidn por inyeccidn de mis medio gasificador arri

ba del lecho fluidizado.

Las temperaturas de gasificacidn varian de 1500°F a 2000°F y dependen del -
puntc de sinterizacidn de las cenizas y de la reactividad del carbdn. No -
se producen sub-productos orgénicos o combustibles liquidos. El‘calor sen-
sible del gas es recuperado produciendo vapor y precalentando el medio de -
gasificacidn. Después de la eliminacidn de finos en un cicldn, el gas es -
enfriado y limpiado. Una planta con insuflado de aire produce gas de 120 a

125 BTU/PCS, mientras que las que operan insuflando oxigeno producen gas de_
280 a 300 BTU/PCS. La adicidn de combustibles liquidos incrementa el valor
calorifico del gas producido. El reactor mds grande en operacidn comercial

tiene 18 pies de didmetro y una capacidad de 3700 MPCSH cuando se insufla -
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oxigeno a presidn atmosférica, pero estos valores pueden ser incrementados
operando a presiones mayores.l Mas del 75% del contenido calorifico del car
bon aparece en el gas, con eficiencias té@rmicas mayores al 82%. Las cenizas
son combustibles y pueden ser quemadas ficilmente en quemadores de combusti
- bles pulverizados, lo cual incrementa la eficiencia térmica. Ademds de que

las cenizas son adscrbentes activos.

Dependiendo de las propiedades del carbdn y de los paradmetros de operaciém,

el contenido de CO y H2 puede ser mayor del 80% en volumen.

VARTACIONES AL PROCESC : Proceso a alta presidn, mostrando ahorro en equi-

po y costos de operacidn.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : EIL procesc tiene 36 generadores operando en
16 instalaciones comerciales. E1 disefio del sistema Winkler operando a al-
ta presidn estd disponible. Las instalaciones comerciales producen gas de
sintesis para producir metanol, amoniaco y aceite por el método Fischer-- -

Tropsch.

4.4.12 PROCESO : EXXON.

DESARROLLADO POR : Exxon Corp.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor y aire.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn residual es quemado fuera del gasifica
dor, produciendo el calor necesario para la gasificacidn. Dentro del gasi-
ficador, el carbdn reacciona con vapor produciendo gas de sintesis.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Probado en una unidad de 0.5 ton/dia y se -

completa el disefo de una planta de 500 ton/dia.
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4.4.13  PROCESO : ENTRAINED COAL GASIFICATION.

DESARROLLADO POR : Eyring Research Institute/Brigham Young University.
TIPO DE REACTOR : Flujo encarrilado a alta temperatura y alta velocidad.
PRESION Y TEMPERATURA : De 0 a 10 atmdsferas.

MATERIA PRIMA : Mezclas de carbdn reaccionante o no reaccionante.
PRODUCTOS : Gas de valor calorifico intermedio.

CONTENIDO CALORIFICO : 300 a 400 BTU/PC.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Se plantea el estudio de las reacciones del car-
bén con vapor en flujo encarrilado, pretendiendo evaluar las condiciones de

mezcla, dispersidn y extensidén de la reaccidn.

En base a los resultados se elaborard un modelo matemitico que serd compara

do con nuevos experimentos para definir las condiciones de operacidn de es-

te nuevo proceso.

VARTACIONES AL PROCESO : Las instituciones indicadas trabajan por separado

en el proyecto y en fecha proxima se definiradn los resultados de ERI, ya qﬁe
este Instituto opera con los resultados de BYU.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : En etapa de estudio. El proyectoc se inicié

en 1974 y terminard en 1976. Se espera gasificar 100 1b/hr en esta etapa.

4.4.14 PROCESO : COED.
DESARROLLADO POR : FMC Corporation.
TIPO DE REACTOR : Cuatro reactores para pirdlisis del carbdn en lecho flui

dizado.

PRESION Y TEMPERATURA : Temperatura de 600°F a 1600°F y de 6 a 10 psig de_
presidn, el hidrotratamiento es a 1750 psig y 760°F.

MATERIA PRIMA : Carbdn mineral, oxigeno.
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PRODUCTOS : Aceite sint@tico y gas de bajo contenido calorifico, o gas de_
tuberia después de metanacidn; se puede obtener un gas rico en HZ'
COMPOSICION DEL GAS (Promedio) : 60% H

22% CO, 14% CH,, 8% otros, después

2! 4’
de la eliminacidn de impurezas dcidas y del agua.

CONTENIDO CALORIFICO : Del tipo GNS si la porcidn no recirculada es someti
da a metanacidn y de 550 a 650 BTU/PC después de purificacidn pero sin meta

nacidn.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a -1/8 pulgada es secado y calentado a -

temperaturas cada vez mayores en una serie de reactores de lecho fluidizado.

En la primera etapa el carbdn es calentado a 600°F por gases de chimenea, -
los cuales lo volatilizan. En las etapas subsecuentes, el carbdn es sujeto
a incrementos de temperatura de 850°F, 1000°F y 1600°F. La presidn de ope-
racidn es entre 6 y 10 psig en todos los reactores. Algo del carbdn resi--

dual es quemado con 0., en el cuarto reactor para mantener la temperatura a_

2
1600°F en esta etapa y para proveer los gases calientes de la segunda y ter
cera etapas. El gas de la cuarta etapa fluye a contracorriente con los s5-
lidos o a través de la tercera y la segunda etapa de donde la mayoria de -
los productos voldtiles son colectados. El gas que sale de la primera eta-
pa es enfriado con licor recirculado y los aceites recuperados. Parte del
gas es usado en el secador de carbdn y parte en el enfriador de carbdn re-
sidual. Los productos volatiles en la segunda etapa pasan a la seccidn -
de recuperacidn de productos. El gas es enfriado directamente con agua pa
ra condensar aceite, que es separado del agua y filtrado para remover los_
residuos de carbén. El gas sin aceite es _impiado para eliminar amoniaco,
co

y H.S y finalmente reformado para producir hidrdgeno.

2 2

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 36 ton/dia en Princeton,

N.J. Se investiga la desulfurizacidn del carbén residual.



4.4.15 PROCESO : ENTRAINED COAL GASIFICATION.

DESARROLLADO POR : Foster Wheeler Energy Corp.

TIPO DE REACTOR : Flujo encarrilado en dos etapas, presurizado y con esco-
rificacidn.
PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico para ser usado como combusti-

ble en turbinas, carbdon residual.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a malla 200 y 2% de humedad se introduce_
en la segunda etapa del gasificador a través de una tolva. El aire es sumi
nistrado por la planta de tubinas y a la presidn del proceso. E1 cafbﬁn se
hace reaccionar con los gases calientes de la etapa inferior. E1 carbdn re
sidual se separard en ciclones fuera del gasificador y se alimenta a la pri
mera etapa del gasificador para hacerse rcaccionar con aire y vapor, produ-
ciendo gas de bajo contenido calorifico y cenizas, las cuales son removidas
como escoria fundida por el fondo del reactor. La limpieza de los gases in
cluye el uso del proceso Selexol para remover azufre y el lavado de gases -
de amoniaco.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se planea la construccidn de una planta de_
400 a 1000 MW en funcidn de los resultados que se obtengan y la tecnologia
que logre desarrollarse. En 1974 se inicid la fase II que deberd durar 40_
meses. Se espera que la planta sea del tipo piloto y empiece a operar em -

1978.

4.4.16 PROCESO : SIMPLIFIED COAL GASIFICATION / FLASH PIROLISIS

DESARROLLADO POR : Garrett Research and Development Company.
TIPO DE REACTOR : Pir6lisis en flujo encarrilado a baja presion,
PRESION Y TEMPERATURA : 30 a 50 psi y de 1500 a 1700°F.

MATERIA PRIMA : Carbdn bituminoso y sub-bituminoso, vapor y aire.
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PRODUCTOS : Gas, breas y carbdn residual, el gas puede ser usado para gene
rar energia eléctrica o transformarlo a GNS.
COMPOSICION DEL GAS : Hz 35.3%, €O 22.4%, CO
CONTENIDO CALORIFICO : 600 - 650 BTU/PCS.

9.1%, CH, 18.8%, otros 147.

2 4

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es pulverizado y secado para ser trans
portado pneumdticamente al reactor, donde es mezclado con corrientes de car
bon residual recirculado, el cual provee el calor para la pirdlisis. El -
carbdn es calentado a su temperatura de descomposicidén en un tiempo del or-
den de un décimo de segundo. Los productos voldtiles son separados del car
bdn residual por medio de ciclones y rdpidamente enfriados para evitar cual
quier reaccidn secundaria. El carbdn residual es transportado hacia un ca-
lentador especial donde su temperatura es elevada por reaccidn con aire en
cantidades controladas y en tiempos de residencia cortos, para finalmente -

ser recirculado al reactor de gasificacidn por pirdlisis.

El gas producido puede ser empleado en cualquier forma deseab;e sometiéndo-
lo a los procesos de conversidn o adaptacidn apropiados. Los planes inclu-
ven la adaptacidn del proceso a plantas generadoras de energia eléctrica pa
ra producir a partir de 10,000 ton/dia de carbdn, 15000 BPD de combustible
liquido y 550 MW, o bien procesando 35000 ton/dia de carbdn obtener 1200 MW
v 250 mm PC/dia de GNS.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto procesando 4 ton/dia en Cali-
fornia. Se estudian las variables del proceso y se hace el diseno de una -
planta piloto en base a los resultados, probablemente serd de 250 ton/dia.
DATOS DE PROCESO : Por cada tonelada de carbdn procesada se obtiemen 8500

PCS de gas de tuberia.



4.4.17 PROCESO : GE GAS

DESARROLLADO POR : General Electric, Electric Power Research Institute, -
American Gas Association.

TIPO DE REACTOR : Cama fija de carbdn y ceniza.

PRESION : Nominalmente un mdximo de 350 psi.

MATERIA PRIMA : Carbén directamente de la mina, de varias calidades, aire,
vapor y dcido sulfiirico para eliminar el amoniaco del gas.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico para generacidén de energia e-
léctric; o para usos industriales.

CONTENIDO CALORIFICO : 160 BTU/PCS saliendo del gasificador.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbén a -1/16 de pulgada mezclado con brea re--
circulada y precalentado a é60°F es alimentado al equipo de extrusidn. La_
extrusidn es la innovacidr de este proceso y su demcstracidén el objetivo de
los proyectos de G.E. y E.P.R.I. Con la extrusidn se desea aprovechar to-
dos los finos y breas del carbdn para ser inyectados al reactor a presidn._
Se desea producir un gas Gtil para generar vapor con una eficiencia efecti-~
va del 85% en la gasificacidn, usando varios métodos de recuperacidn de e--
nergia. Se ha encontrado que los carbones de menor calidad permiten una ma
yor eficiencia del proceso, ya que su operacidn a menor temperatura permite

evitar pérdidas por calor.

El gas es sometido a procesos de limpieza y recuperacidn después de su pro-

duccidn, de tal forma que puede ser tambidn ajustado en su contenido calori

fico. Los procesos de separacidn son por medio de filtros de membrana, y -

el resto es tecnologia ya perfectamente conocida.

VARIACIONES AL PROCESO : Nuevo proceso para eliminar HZS del gas, asi como
otro para C0,, ambos a base de membranag.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Demostrado en un reactor de 1 ton/hr, y a -
30 atmésferas y se planea construir una planta piloto que iniciacd operacio

nes a mediados de 1976.
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4.4.18 PROCESO : H-COAL

DESARROLLADO POR : Hydrocarbon Research Inc.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado con alta velocidad superficial.
PRESION Y TEMPERATURA : 850°F y 2700 psig.

MATERIA PRIMA : Carbdn bituminoso, hidrdgeno.

PRODUCTGS : Gas, aceites pesados y ligercs sintéticos y gas de bajo y me-
dio contenido calorifico.

COMPOSICION DEL GAS : Mezcla de HZO’ NH3, HZS, co, COZ.
DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es secado, pulverizado a malla -40 y -
diluido con aceites derivados del carbdn. La mezcla, junto con hidrdgeno,
es precalentada y alimentada al reactor ccn catalizador de cobalto-molibde-
no. El carbdn es hidrogenaao y convertidc a productos iiquidos y gaseosos.
La actividad del catalizador se mantiene renovédndolo constantemente. Los_
lodos de carbdn no reaccionante y productcs liquidos son pasados a un sepa
rador que envia los vapores a la torre de destilacidn y los lodos contini-
an su proceso. En la torre de destilacidr se separan los destilados lige-
ros y pesados. El amoniaco y el dcido sulfhidrico son eliminados de los -
destilados y una porcién de los destilados pesados son recirculados para -
la formacidn de los lodos.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL: Disefio de una unidad de 10 ton/dia y planta
piloto cperando a 3 ton/dia. Se han hechc estudios para la aplicaéiﬁn co-

mercial del proceso, operando 250-700 ton/dia de carbdn seco, produciendo

725 B/dia de aceite combustible crudo.
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4.4.19  PROCESO : HY GAS

DESARROLLADO POR : Institute of Gas Technology.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en dos =tapas.

PRESION Y TEMPERATURA : Varian de acuerdo al proceso empleado para obtener
hidrdgeno. El gasificador estd disefiado para 1700°F en la etapa inferior y
1300°F en la superior, ambas a 1100 psig.

MATERIA PRIMA : Carbdn de todos tipos, algunos requieren tratamiento pre--—
vio, hidrdgeno y aire u oxigeno en algunos casos.

PRODUCTOS : Gas de alto contenide calorifico, calidad GNS.

COMPOSICION DEL GAS : Variable con el proceso empleado para producir hidrd
gero, aunque se produce wds metano durante la hidrogasificacidén por la reac
cidn directa.

CONTENIDO CALORIFICO : 960 BTU/PC después de metanacidn. Mas datos se in-

cluyen en la tabla.

CONDICIONES DE OPERACION : Pretratador de cerbdn 750°F y presidn atmosféri-

ca, sistema de presidn 1000-1500 psig, secacos de lodos 600°F, reactor de -

hidrogasificacién 1300°F-1800°F, gasificador de vapor-oxigeno 1750°F-1850°F,
presidn del gas producido 1000 psig o més.

VARIACIONES AL PROCESO : Uso de los tres procesos para producir hidrdgeno,

asi como la posibilidad de producir gas de tajo contenido calorifico, usan-

do aire en lugar de 0, en el método de vapor-oxigeno.

2
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto en Chicago operando 75 ton/ -

dia para producir 1.5 MPCS/dia de gas de tuteria y se disefid una planta de_

demostracidn de 80 MPC/dia.
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TABLA 13

COMPOSICION DE LOS GASES EN

MOL % (PROMEDIO)

COMPONENTE ELECTROTERMICA OXIGENO VAPOR-HIERRO BAJO CONTENIDO
CALORIFICO
co 21.3 18.0 7.4 13.5
CO2 14.4 18.5 7.1 12.7
H2 24.2 22.8 22.5 16.6
H20 17.1 24.4 32.9 18.3
Cl-!4 19.9 . 14.1 26.2 8.4
C2H6 0.8 2.5 1.0 0.6
HZS 1.3 2.9 1.5 0.8
Otros 1.0 0.8 1.4 -
100.0 100.0 100.0 70.9 + 28.9
N2 + 0.2 CGE6

VALOS CALORIFICO 437 374 565 236
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PRINCIPIOS DE LA GASIFICACION HYGAS

El proceso HYGAS trabaja a alta temperatura y presidn, el propdsito de esto

es incrementar el rendimiento de CH, por medio de la reaccidn directa, ya -

4

que esto incrementa la eficiencia té@rmica del proceso. La alta temperatura
es necesaria para obtener velocidades de reaccidn razonables en la forma---

cidn de CHA en la reaccidn directa y la alta presidn para incrementar el -

rendimiento de CH4. El carbon mds activo del hidrogasificador reacciona pa

ra producir CHA’ y el carbdn menos activo se utiliza en la produccidn de Hz
para el hidrogasificador. Del contenido total del CH4 del gas, cerca del -

65-70% se produce por la reaccidn indirecta (CO + 3H2~——4- CH4 + HZO) duran-
te el paso de metanizacién usando el HZ y CO del gas crudo. El alto porcen
taje de CHA producido por la reaccidn directa en el hidrogasificador es una
de las caracteristicas del proceso HYGAS, esto incrementa la eficiencia de_
conversién. Si el proceso HYGAS operara a menor presidn, se produciria mds

CH, por medio de la reaccién indirecta y esto ocasionaria una disminucidn -

4

en la eficiencia total.

Otra de las caracteristicas del proceso HYGAS, es la manera de usar la reac
cidn del vapor y el carbdn en la hidrogasificacidn. La reaccidn vapor-car-

bon (C + H,0 —= CO + H2) es endotérmica, mientras que la reaccidn carbdn--

2

hidrdgeno (C + 2H, —= CHA) es altamente exoté@rmica. Debido a que en el hi

2
drogasificador existe una mezcla de H2 y vapor, el calor producido por la -
formacidn de CHA es absorbido al mismo tiempo por la reaccidn vapor-carbdn,
logrando asi un control automidtico de temperatura, ya que si la temperatura

se incrementa, la reaccidn endotérmica se acelera disminuyendo la temperatu

ra, y si la temperatura decrece, la reacc.dn endotérmica se acelera incre--

mentando la temperatura. Ademds de este control de temperatura, también se

produce en el hidrogasificador el HZ necesario para la reaccidn carbdn-hidrd

geno.
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El gas rico en HZ que se introduce en el hidrogasificador se produce por -
tres procesos diferentes (hasta el momento sdlo tres métodos han sido proba

dos), electrotérmico, vapor-oxigeno y vapor-fierro.

DESCRIPCION DEL PROCESO.

El proceso HYGAS utiliza cualquier tipo de carbdnm, adhque para los carbones
con tendencia a coquizar se necesita un tratamiento previo a la gasifica-—-
cidn, como serid descrito mas adelante. Ademds también se debe controlar la
humedad del carbda antes de introducirlo al gasificador. Hasta el momento_
se han hecho experiencias con lignito y carbdn bituminosc (1975). F1 ligni

to contiene hasta 407% de humedad.

Antes de introducir el carbdn al hidrogasificador, el carbdn se tritura a -
un tamafio conveniente para la mezcla con aceite y la gasificacidén. Debido_
a que el proceso usa todo tipo de carbones, un triturador variable fue desa
rrollado por el Instituto de Tecnologia de Gas (IGT), ya que la mayor parte
del equipo hasta entonces desarrollado estaba disefiado para producir carbdn
fino y no lo suficientemente grande (8 mallas) como el requerido para la fa
se densa del hidrogasificador. Tambidn en este equipo se combind la tritu-
racidn con el secado, de tal manera que el molino puede procesar carbones -
que difieren grandemente en contenido de humedad y tamafio de molido, para -
secar carbones con diferente humedad se modificd el horno usando un control

variable.

Todo el carbdn, tratado o no previamente, se mezcla con aceite ligero para_

introducirlo en el hidrogasificador, que estd a alta presién. El sistema -

de bombeo de esta mezcla fue desarrollado por el IGT, ya que no existia ex-

periencia con este tipo de equipo para las presiones a las cuales trabaja -



el proceso HYGAS (100-1400 psi). En un principio se pensd en mezclar el -
carbdn con agua debido a la gran cantidad de tecnologia que existe para es-
te tipo de mezclas. Sin embargo, cd3lculos preliminares mostraron que no se
podia usar agua debido a que el calor que se requiere para secar el carbdm_
en la parte superior del hidrogasificador es muy grande y no se alcanzaria
a secar durante el tiempo de caida antes ce llegar a la primera etapa y pa-
ra la gasificacidn es necesario tener cartdn seco. Usando un aceite ligero
el calor necesario es mucho menor, por lo que se considerd como un buen can
didato. Despuds de varias pruebas se demostrd que el sistema con aceite 1i

gero funciona adecuadamente.

Cuando el hidrogasificador estd a presidn de trabajo, entonces se comienza _
a bombear aceite solo y poco a poco se va aumentando la concentracidn de sd
lido hasta llegar a la concentracidn maxima para una velocidad de alimenta-

cidn determinada.

El hidrogdsificador recibe la mezcla por aspersidn en la parte superior, el
calor sensible de los gases calientes producidos en la parte inferior evapo
ra el aceite que sale del hidrogasificador para ser recuperado posteriormen
te, dejando al carbdn seco, listo para pasar al segundo paso dentro del hi-
drogasificador. La temperatura en este paso es del orden de 750°F y la pre

sidn del orden de 1000 psi.

En la parte inferior de la seccidn de secado, el sflido baja por un tubo ha
cia un pequeno receptor donde es arrastrado hacia arriba por otra salida a_
un separador conico a travdg de una tuberZa del orden de 18 pies de largo.
Durante este tiempo los gases calientes e_evan la temperatura del sdlido a_

1200°F y proporcionan el H2 para la produccidn de CHA’ reaccidn en la que -
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se consume cerca del 20% del carbdn original. Este es el primer paso de la
gasificacidn, la reaccidn ocurre en la tuberia hacia el separador conico y_
toma un tiempo del orden de 3 a 10 segundos. Dos salidas estdn conectadas_
al separador cdnico, una de ellas lleva parte del carbdn residual (char) ha
cia la entrada en la parte superior del hidrogasificador mezcldndolo con el
carbdn nuevo, de esta manera se puede introducir carbdn coquizable sin tra-
tamiento previo, que mezclado con el carbén residual (char) y con una velo-
cidad de flujo suficientemente alta, deben destruir la tendencia a formar a
glomerados. Eliminar el tratamiento previo dentro del esquema de procesa--

miento del carbdn reduce el costo del gas.

La segunda salida del separador cdnico lleva el carbdn quemado sobrante ha-
cia la seccidn de alta temperatura (1700°F) para continuar la gasificacidn,
donde reacciona con el gas rico ern H

A esta temperatura el H, reacciona_

z° 2

con el carbdn quemado para producir CHA y calor. El vapor o gas rico en HZ
reacciona con el carbén residual para formar H2 y CO, absorbiendo calor, -
que como se mencion& anteriormente, proporciona un control interno de tempe

ratura y una fuente interna de H Durante este paso aproximadamente un -

2
25% del carbdn original se transforma dando un rendimiento total del orden_
de 40%. De aqui el carbdn residual sobrante sale a través de un tubo en -
donde se encuentra con el gas rico en H, con el cual intercambia calor, en-
friandose el carbdn residual y calentdndose el gas, después el carbdn resi-
dual es utilizado en la produccidn del gas rico en HZ, como se describe més
adelante.

La composicion del gas producto depende de la composicidn del gas rico en -

HZ. Ademds de estos componentes, el gas producto contiene aceite ligero, -

polvo de carbdn, amoniaco, etc. En 1. planta piloto el gas pasa a una torre



que controla el flujo para enfriamiento (570°F) y ademds es lavado en agua,
de esta manera se separa el polvo del carbdn, las trazas de componentes so-
lubles en agua y condensa el vapor de agua y los vapores de aceite ligero._
El agua condensada, el aceite y el agua de enfriamiento pasan a un separa--
dor, donde se forman dos capas, una de aceite en la parte superior y la o--

tra de agua, de donde el aceite es recuperado.

A continuacidn el gas entra a un sistema convencional para la separacidn de
los gases acidos en el cual el €0, y el H,S son absorbidos en una solucidn_
de diglicolamina y agua en una torre cerrada. La solucidn obtenida se pasa
a una segunda torre donde la presidn se reduce y al mismo tiempo se calien-
ta con vapor que evapora los gases absorbidos de la solucidn y la solucidn_
purificada se regresa a la torre de absorcidn. El gas que contiene CO: y -

H,S pasa a una unidad Claus para recuperacidn de azufre.

2

El gas purificado pasa a la seccidn de metanacidn; este paso tiene por obje
to elevar el poder calorifico del gas, y reducir la concentracidn de CO a -
0.1% o menos. Para lograr la reduccidn en la concentracidn de co y obtener
un porcentaje bajo de Hz, la relacidn HZ/CO se ajusta antes de la metaniza-
cidn a un valor ligeramente méyor que 3, esto se logra con una reaccidn de_

conversidn con agua.

F1 método usado para el proceso HYGAS para el control del calor liberado en
la formacidn de metano, es llamado de divisidn de flujo de gas frio recicla

do. Con este método se pretende controlar el calor de la reaccidn manejan-
do 1a concentracion de CO, la reaccién de 1% de €0 eleva la temperatura - -

130°F, el gas limpio contiene de 10 a 20% de CO dependiendo del tipo de car

bon y el método que se use para producir el gas rico en HZ’ con este porcen
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taje, reaccionando todo el CO, elevaria la temperatura mds alld de lo permi
tido, pero el uso de gas reciclado frio permite disminuir la concentracidn_
de CO. En las pruebas hechas en la planta piloto la conversidn de CO ha si
do completa en todas las pruebas y el control de la temperatura del lecho -
ha sido muy buena. El método de reciclaje de gas frio ha resultado hasta -
el momento efectivo y econdmico, la razén de reciclaje tipica es del orden_
1.5 pies cibicos de gas reciclado frio por cada pie ciibico de gas limpio -

que entra.

El paso final es el enfriado final del gas por intercambio de calor con el
gas entrante. El enfriado final condensa toda el agua dando el producto fi

nal deseado.

Unc de los pasos importantes del proceso HYGAS, como se menciond anterior--
mente, es la produccidn de gas rico en H,, punto que se discutird a conti--

nuacidn.

METODO ELECTROTERMICO

En el método electrotérmico, todo el carbdn residual del hidrogasificador -
reacciona directamente con el vapor para formar un gas rico en hidrdgeno -
que después pasa directamente al hidrogasificader. Este esquema fue el pri
mero que se probd en IGT para el proceso HYGAS. Un diagrama de bloque de -

este proceso acoplado al hidrogasificador se muestra mds adelante.

El criterio de disefio para el gasificador electrotérmico fue el asegurar -

. . - » . . . .
buena fluidizacidn del carbdn residual, suficiente tiempo de retencidn del

carbon v suficiente velocidad de reaccidn para obtener un gas de las carac-
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teristicas requeridas en el hidrogasificador, todo esto dentro de la confi-
guracidn mds econdmica. Los electrodos del gasificador electrotérmico es—-—
tan colocados en forma concéntrica, uno de los electrodos baja de la parte
superior del gasificador y estd metido en el lecho fluidizado del reactor,_
y el otro electrodo es una jaula circular alrededor de la pared interior -
del gasificador, este electrodo estd conectado a tierra con la parte del -
reactor, cerrando asi el circulo donde &ste actiia como colector de corrien-
te. La corriente circula del electrodo central a través del lecho fluidiza
do al colector. Este disefio esta basado en las experiencias obtenidas con_
una pequefia planta piloto con capacidad de 300 KW, el disefio del reactor y_
los electrodos se ha extrapolado para la construccidn de una unidad con ca-
pacidad de 2 MW. Esta planta deberd, en principio, comportarse de manera -
similar en cuanto a las caracteristicas de fiuidizacidén a la de 300 KW lo -
que permitird mantener la misma densidad ce corriente y potencia en los e—-—

lectrodos.

El lecho del gasificador electrotérmico tiene una carga resistiva no lineal,
debido a las fluctuaciones en el lecho fluidizado esta carga no es constan-
te, la resistencia varia en un rango bastante amplio dependiendo de las ca-
racteristicas de la fluidizacién y la inmersidn de los electrodos. Datos -
de importancia que se obtendradn con el sistema de 2 MW, son la resistividad
y sus variaciones en lechos grandes y el comportamiento con respécto al - -

tiempo del material de los electrodos.

El gas producido por este método contiene 18.7% de CO, 10.5% de 002, 32.3%7_

de H,, 33.6% de H,0y 4.8% de CH, por mol., ademds de compuestos de azufre.
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METODO VAPOR-OXIGENO

Uno de los métodos que se estadn desarrollando para la produccidn de un gas_
rico en H2 para el proceso HYGAS es el de vapor-oxigeno. Esquemiticamente

este método se muestra mds adelante.

El gasificador produce gas rico en H2 por reaccidn del carbfn quemado calien
te con vapor y oxigeno en un lecho fluidizado a alta presidén. Las proporcio
nes de vapor y oxigeno relativas a la cantidad de carbdon residual estadn de--

terminados por la temperatura de operacidn del reactor (1840°F-1770°F).

La caracteristica nueva de este método es la gasificacidn del carbdn residual
sin produccidn de escoria en un reactor de lecho fluidizado a alta presidn,_
que al mismo tiempo logra una alta utilizacidn de carbdn y bajo consumo de o
xigeno. La clave para evitar la aglomeracidn o la fusidn de la ceniza es -
mantener la velocidad de fluidizacidn suficientemente alta en la parte infe-
rior del reactor, ademds, evitar dreas de estancamiento y promover un contac
to inicial rapido del oxigeno, vapor y carbdrn residual en la parte inferior
Gel reactor usando una eutrada de gas especialmente disefiada para este méto-
do. El gas producido por este método contiene 15% de CO, 15% de C02, 23.3%_
de H2, 43.2% de H,0 y 3.47 de CH4 por mol y compuestos de azufre. El conte-

2

nido de H2 de este gas es el mds bajo de los tres métodos.

METODO VAPOR-HIERRO

El Gltimo de los tres métodos desarrollados en IGT, es el de vapor-fierro. -

El principio en que se basa es muy antiguo. consiste en reducir compuestos -

de Fe con un gas reducto- adecuado y posteriormente oxidando el Fe con vapor

de agua produciéndose HZ en esta reaccidn. En el método antiguo se tenian -
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dos lechos fijos, después de producirse las operaciones de oxidacidn y reduc
cidn, se intercambiaban las atmdsferas para llevar a cabo la operacidm con--
traria en los lechos y esto se hacia alteranativamente, sin embargo, esto no_

es muy practico cuando se requieren cantidades pequeiias de H2 de alta pureza.

El método desarrollado en IGT utiliza un lecho fluidizado que circula conti-
nuamente y opera a la misma presidén que el hidrogasificador, lo cual repre--

senta una ventaja, ya que este gas se puede introducir directamente.

El proceso vapor-fierro para produccidn de H2 se muestra en un diagrama mis_
adelante.
&
El proceso estd basado en una serie de reacciones reversibles. Estas reac—-
ciones son :
De reduccidn :

Fe,0, + H, —p 3Fe0 + H,0

3 2
Fe304 + CO —= 3Fe0 + CO2
FeO + HZ — Fe + HZO

FeO + CO —> Fe + CO2
De oxidacidn :
Fe + HZO —7 FeO + H2

3Fe0 + H,0 —®Fe

2 304 + H

2

.

En equilibrio a 1500°F se tiene una alta conversidn de gas reductor por re--
duccidn de Fe304 y una alta conversidn de vapor por oxidacidn de Fe, para te
ner una eficiencia térmica alta es necesario utilizar estas dos reacciones -

simultineamente. Otras reacciones tambi&n ocurren durante el ciclo de reduc
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cidn-oxidacidn, una de ellas es la de vapor de agua - gas, de hecho como la
reduccidn con H, es mds ripida que con CO, una buena parte de la conversidn
de CO se lleva a cabo en la reaccidn reversible de gas - vapor de agua que_
controla la cantidad de CO a CO2 en el ambiente. También se forman otros -
compuestos como carbonato de fierro o compuiestos de S, sin embargo, no lle-
gan a ser problema como podria ser si se acumularan en el reactor debido al

proceso ciclico de oxidacidn-reduccidn, donde se forman y se disuelven.

Este método todavia no ha sido integrado al proceso HYGAS (1973), pero las_
pruebas en una planta de demostracidn, han demostrado sus ventajas, como es
el hecho de utilizar un reactor para producir gas pobre por reaccidn del -
carbdn quemado con vapor y aire que elimina la necesidad de una planta pro-
ductora de oxigeno o electricidad a cambio de agregar un reactor mis al sis

tema. La separacidn de CO, se reduce grandemente debido a que la mayor par

2
te se desaloja con los gases reductores sobrantes, eliminando asi la separa
cidn subsecuente en el sistema de purifica:idén del proceso HYGAS, ademds e-
xisten otras ventajas potenciales que deberdn ser demostradas durante las -

pruebas después de la integracidn del método a la planta piloto del proceso

HYGAS.

4.4.20 PROCESO : U-GAS

DESARROLLADO POR : 1Institute of Gas Tehcnology.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en una sola etapa.

.170

PRESION Y TEMPERATURA : 350 psi y 850°F ea el pretratador y 350 psi y 1900°F

en el gasificador.

MATERIA PRIMA i Todo tipo de carbones (los coquizables deben pretratarge),

vapor y aire.
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PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

COMPOSICION DEL GAS (promedio): CO 17%, CC, 8.8%, H, 11.6%, H, O 12.0%, CH

2 2 2 4

4.1%, N, 45.44%, H,S 0.6%.

2 2 _
CONTENIDO CALORIFICO : 155 BTU/PCS.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carb6n triturado se alimenta a través de una tol
va al pretradaor (que se usa sGlo para carbones aglomerantes) que oxida par
cialmente el carbdn y destruye sus propiedades aglomerantes. El carbdn pa-

sa al gasificador donde reacciona con aire y vapor introducidos por el fon-

do. Las cenizas son eliminadas en forma constante del fondo del reactor.

Los gases producidos en el pretratador y el gasificador son combinados y en
viades al cicldn para separacidn de los finos. Los gases pasan a través de
secciones para recuperar el calor, eliminzar el azufre y recuperar energia -
de compresidn en una turbina., E1 gas asi tratado estd listo para ser usado.
DATOS DEL PROCESO : El carbdn debe entrar al gasificador a 1/4 pulgada, pe
ro son aceptados finos de menos de 200 mallas hasta en un 12%. El tiempo -
de residencia es de 45 minutos y la velocidad de fluidizacidn es de 1.0 a -
2.5 pies/segundo.

COSTOS : Una evaluacién preliminar del proceso a ddlares de 1973 estima u-
na inversién de capital de $ 216 por KW instalado con un precio de materia
prima de 30 ¢ MBTU y un factor de planta del 80%. El costo estipado de con
versidn de carbdn a gas es de 30 ¢ a 35 ¢ por MBTU.

SITUACTON TECNOLOGICA ACTUAL : Planta de demostracidn. Se disefia una plan
ta que producird gas de bajo contenido calorifico para una instalacidn de ;

100 MW de energia eléctrica. Se estudia un nuevo sistema para la elimina--

cidn de azufre.
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4.4.21 PROCESO : ELECTROFLUIDIC COAL PROCESSING

DESARROLLADO POR : Iowa State University.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en tres etapas y eléctrico.

PRESION : Atmosférica.

MATERIA PRIMA : Carbdn, vapor.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es introducido al lecho y sometido a -
calentamiento con resistencias elé@ctricas, produciendo un gas Gtil para ser
usado como combustible industrial.

Se investiga el flujo de corriente a través del lecho fluidizado, tratando_
de conocer asi la cinética de las reacciones de gasificacidn.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se prueban materiales para electrodos y se

lleva a cabo el disefio. En etapa de laboratorio.

4.4.22 PROCESO : SALES FUNDIDAS

DESARROLLADO POR : M.W. Kellog Co.

TIPO DE REACTOR : Horno de sales fundidas.

PRESION Y TEMPERATURA : 1700°F y 1200 psia.

MATERIA PRIMA : Oxigeno, aire, vapor y carbdr bituminoso o sub-bituminoso,
lignitos, antracitas, carbdn residual, crudo reducido y otros materiales -
carboniferos y N32C03.

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS.

COMPOSICION DEL GAS (Promedio) : 26% CO, 10.3% COZ' 5.8% CHA’ 34.8% HZ’ 02
HZS' 0.3% NZ’ 22.6% HZO'

CONTENIDO CALORIFICO : 329 BTU/PCS en base seca y sin metanacidn.
DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn pulverizado v presurizado en tolvas espe-

ciales con gases inertes o gases ricos en hidrégeno, mezclado con vapor es

inyectado en el gasificador donde es calentado por contacto con carbonato -
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de sodio fundido, dando asi un gas rico en hidrdgeno que se separa del bafio
y fluye a través de un separador que remueve las gotas de sal fluida y a -
través de un intercambiador de calor que aprovecha el calor sensible para -
producir vapor. El gas es después procesado para su limpieza y ajuste de -
la reaccidn de hidrdgeno a mondxido de carbono para poder ser convertido a_
metano. El gasificador usa refractario de alﬁmina.1

El gasificador recibe una alimentacidn de 75-88 1lb de vapor por cada 100 1b
de carbdn y 42-49 1b de oxigeno en la misma base y considerado seco. Las -

reacciones que se dan son :

C+H,0=C0C0+H

2 2

HZO + CO = H2 2 CO2

= CH
C + 2H2 VHA
NaZCO3 + HZO = 2NaOH + CO2
S (del C) + bano = NaZS
NaZS + H20 + CO2 = NaZCO3 + HZS
H.,S + CO = H, + COS

2 2
En el proceso, entre el 50% y el 60%Z del metano del GNS final, es producido

en el gasificador.

VARTACIONES AL PROCESO : Mejorar la accidn catalitica de la sal fundida en
la produccidn del metano.

- Inyeccidn de 0, en lugar de aire.

- Produccidn de gas de bajo contenido calorifico.
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se planea la construccidn de una planta pi-

loto. Ya ha sido probado un reactor de 30 pulgadas de didmetro.

4.4.23  PROYECTO : GASIFICACION EN LECHO FIJO

DESARROLLADO POR : M.W. Kellogg Co.

MATERIA PRIMA : Aire u oxigeno, todo tipo de carbones y vapor.
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PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico y combustibles liquidos.
CONTENIDO CALORIFICO : 135 a 300 BTU/PC.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn molido es llevado al reactor a través de
tolvas presurizadas, para ahi reaccionar con vapor y oxigeno o aire. El -
gas resultante se encuentra a 10 psi y puede ser quemado o procesado a gas
de sintesis. Kellogg menciona que su reactor puede modifi;ar su capacidad_
facilmente de 25% a 100%, generando de esta forma sdlo la cantidad deseada,
y evitando el almacenamiento. El vapor es generado en la misma unidad y el
problema de la aglomeracidn de particulas es evitado mediante un agitador -
rotatorio. La cantidad de cenizas en el reactor es controlada por una ma--
1lla giratoria en la zona de combustidn y puede ser eliminada sin interrum--
pir la operacidn. El gas es limpiado para recuperar azufre.

VARIACTONES AL PROCESO : Puede ser usado en varias capacidades facilmente.

4.4.24  PROCESC : KOPPERS - TOTZEK.

DESARROLLADO POR : Krupp-Koppers, GmbH.

TIPO DE REACTOR : Quemadores coaxiales y cenizas fundidas en flujo encarri
lado.

PRESION Y TEMPERATURA : 3500°F y presidn atmosférica.

MATERIA PRIMA : Todo tipo de carbdn o aceites pesados y todo tipo de pro--
ductos carboniceos sin pretratamiento, oxigeno y vapor.

PRODUCTOS : Gas rico en CO y H2 de bajo contenido calorifico, susceptible
de metanacidn para dar GNS.

COMPOSICION DEL GAS (promedio) : CO 50.4%, HZ 33.1%; CO2 5.6%, HZO 9.6% y

otros.

CONTENIDO CALORIFICO : 298 BTU/PCS antes ce metanacidn.
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DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a 200 mallas y secado a 8% de humedad es
parcialmente oxidado con 02 en mezcla homogenea e introducido en forma co-
axial al reactor horizontal. E1 oxigeno, vapor y carbdn reaccionan en el_

reactor donde se produce CO y H La ceniza es convertida a escoria. Va-

9
por de baja presidn es circulado alrededor de los quemadores y el refracta

rio para protegerlos de temperatura excesiva.

El gas producido es enfriado con agua para solidificar la ceﬁiza arrastra-

da y evitar que solidifique en las paredes del reactor. Los finos son eli

minados y el gas comprimido a 450 psig para ser luego sujetos a conversidn

que permitirdn su metanacidn. El gas metanado es purificado eliminando -

C02 y H20 y queda listo para ser empleado como GNS. La =ficiencia térmica

del gasificador es del 75% al 80% y con la recuperacidn de calor puede au-

mentar hasta 85% a 90%.

APLICACION SIDERURGICA : Los gases pueden ser empleados para procesos de

reduccidn directa de mineral de hierro o quemdndolo en hornos industriales.
VARIACIONES Al PROCESO : Puede ser usado para produccidn de amoniaco o me

tanol. En combinacidn con el proceso She’ l de gasificacidn de aceites, -

pueden modificarse algunas partes del proceso para producir oxidacidn par-

cial de combustibles carboniceos sbélidos. Versidn presurizada que permite

mayor produccidn de gas a mencr costo.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Desde 1952 se han construido 15 plantas pa

ra producir gas de sintesis en la producc=dn de amoniaco a partir de carbdn
de varias calidades, pero ese gas no ha sido metanado a escala comercial. _

La versién presurizada tienme una planta en Alemania operando a 450 psig y =

3500°F con 150 ton/dia de flujo.
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4.4.25 PROCESO : 1IN SITU COAL GASIFICATION

DESARROLLADO POR : Laramie Energie Research Center, Sandia Laboratories, -
Alburquerque, N.M.

REACTOR : No hay.

MATERIA PRIMA : Carbon sub-bituminoso in situ, aire.

PRODUCTOS : Mezcla de H,, CO, COZ’ CHA’ N2 e hidrocarburos.ligeros.

27
VALOR CALORIFICO : 100-200 BTU/PC.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El proceso consiste en perforar las paredes de -

un manto de carbdn, conectar las paredes usando combustidn reversa y gasifi

cando el depdsito usando aire como agente gasificador. Se ha experimentado

hasta 125 metros de profundidad en depdsitos de carbdn de bajo contenido de

azufre. Después de la hidrofracturacidn se bombed aire en la formacidn y -

se inicid la combustidn. A tres meses de bombeo se tuvo un flujo de 750,000
pc de gas por dia con el contenido calorifico indicado. La combustidn pue-

de ser controlada y no se ha detectado degradacidn en la calidad del agua u

sada.

Se esta estudiando ahora la influencia de la permeabilidad y sus direccio--

nes en el proceso en operacidn. Se propagard un frente de combustidn largo

en angulo recto con la direccidn de mayor permeabilidad, estudiando también

el uso de oxigeno o aire enriquecido, intentando obtener asi gas de alto -

contenidc calorifico. Se pretende lograr la aplicabilidad a carbones no re

cuperables econdmicamente mediante la tecnologia minera actual.

VARIACIONES AL PROCESO : Variaciones al equipo de acuerdo al tipo de depd-

sito.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Estudios de factibilidad para definir los -
pardmetros ptimoe del process, lo cual seri continuado hasta 1979, fecha -
en que se tomarda una decisidn en relacidn a su aplicacidn comercial. Toda

la parte experimental concluyd en marzo de 1975.



4.4.26 PROCESO : 1IN SITU COAL GASIFICATION.

DESARROLLADO POR : Lawrence Livermore Laboratory (LLL).

TIPO DE REACTOR : No hay.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico, que puede transformarse a --
GNS.

MATERIA PRIMA : Carbdn in situ, oxigeno y vapor.

COMPOSICION DEL GAS : CHA’ co, CO2 y otros gases.

PODER CALORIFICO : Bajo, susceptible a ser incrementado.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Se pretende la explotacidn de depdsitos a profun
didades mayores de 300 metros y menores de 1000 metros, los cuales actual--
mente no son econdmicamente explotables. El proceso consiste en fracturar_
el carbdn y hacerlo reaccionar con vapor y oxigeno inyectados, produciendo_
metano y otros gases que salen a la superficie por tiro forzado, en donde -
pueden ser tratados para la obtencidn de GNS.

VARIACIONES AL PROCESO : AlGn en fase de estudio.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Estudiando los efectos de fracturacidn con_
explosién convencional, en las propiedades fisicas del depdsito. Se cree -

que esta tecnologia llegarid a su etapa de aplicacidn comercial en 1985.

4.4.27  PROCESO : LURGI - SNG/COAL

DESARROLLADO POR : Lurgi Mineralotechnik GmbH.
TIPO DE REACTOR : Lecho fijo.

PRESION Y TEMPERATURA : 350 a 450 psi y 1150°F a 1400°F.

.181

MATERIA PRIMA : Oxigeno, vapor y carbdn tamizado de cualquier grado, aun--'

que los coquizables siguen probandose.

PRODUCTOS ¢ Cas de alto contenido calorifico, de miltiples usos potencia--

les, de calidad GNS, asi como breas, aceites, nafta y otros hidrocarburos.
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COMPOSICION DEL GAS : CO 13%-21%, H, 20%-42%, H,0 10%, CH& 5%-7%, CO, 13%-

2 2 2

29% e impurezas.
CONTENIDO CALORIFICO : 970 BTU/PCS después de metanacidn y sin ella 302 -
BTU/PCS para gases de medio valor calorifi:o y 180 BTU/PCS en gases de bajo
poder calorifico.
CONDICIONES DE OPERACION : A la gasificacidn : de 340 a 360 BBTU/dia, a -
vapor y generacidn de energia eléctrica de 85 a 100 BBTU/dia, total 425 a -
460 BBTU/dia.
Oxigeno 4,700 a 6,500 ton/dia. ‘
Vapor 800 a 1200 ton/dia a condiciones de 500 psi y 750°F.
Agua 30,000 a 200,000 GPM a 20°F.
Alimentacidn : Agua 90C a 1500 ton/hora, potencia 60 MW (eléctrica y vapor)
Productos : GNS 250 MBTU/dia.

Vapor 650 ton/hr a alta presién.

Nafta y otros 40 a 70 ton/hr.

Fenoles 3 a 6 ton/hr.

Amoniaco 150-200 ton/dia.

Azufre, depende del carbdn alimentado.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Comercial. Existen catorce plantas en el -
mundo, actualmente se produce la cuarta generacidn de reactores, pero la me
tanacidén a gran escala no ha sido puesta en prueba a nivel comercial. El -

proceso opera comercialmente desde 1936.
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PRINCIPIOS DE LA GASIFICACION LURGI

Los principios de gasificacidén Lurgi son los mismos que los de cualquier o-
tro proceso de gasificacidn, como se ha descrito en la literatura, lo que -
varia son las condiciones de operacidn. La gasificacidn del carbén en el -
proceso Lurgi se llevaba cabo en contracorriente con una mezcla de vapor-o-
xigeno a presidon (de 20 a 30 atmdsferas), es decir, el carbdn que cae por -
gravedad desde la parte superior del gasificador, se encuentra con los ga--
ses calientes que suben, permitiendo asi una buena transferencia de calor y
masa, que da un buen rendimiento del proceso. La reaccidn de gasificacidn_
es endotérmica; por lo tanto, el calor tizne que ser suministrado, en el -
proceso Lurgi se obtiene por combustidn parcial del carbdn residual (char)_
con oxigeno. Debido a que las propiedades del carbdn son diferentes para -
cada carbdn, la cowposicidn final del gas producido varia. La gasificacidn
se lleva basicamente por el contacto del carbdn con un agente gasificador,_
el cual aparte de su funcidn quimica, también es transportador de calor cen

sible, requerido para las reacciones.

La reaccidn de gasificacidn se lleva a cabo a temperaturas de 1150°F a - -
1400°F. Mientras el carbdén se calienta hasta llegar a ese rango de tempera
tura y durante el proceso de gasificacidn, el carbdn se volatiliza. Estos_
dos procesos, devolatilizacidn y gasificacidn suceden simultineamgnfe, y de

esta forma el primero influencia al segunco.

Una de las variaciones del proceso es la reaccidn vapor/O2 que es la que go

bierna la temperatura de la zona de combustin. Esta razdn tiene que ser a

justada de manera que la temperatura sea lo suficientemente baja para que -
la ceniza no se funda y tiene que ser lo suficientemente alta para asegurar

una completa gasificacidn del carbdn.
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La temperatura mixima tedrica es la temperatura de combustidén a la cual se
llegaria si todo el carbdn se convirtiera en COZ’ sin embargo, esta tempera
tura nunca se llega a alcanzar, ya que las reacciones nunca se llevan a ca-
bo al 100%. Cuando se inician las reacciones de gasificacidn, la temperatu
ra del gas se reduce considerablemente, debido a que se trata de reacciones
endotérmicas. En el gasificador Lurgi la zona de combustidn es relativamen
te delgada, del orden de 5 a 10 veces el tamano de los trozos de carbdn, es
to significa que el tiempo de residencia en la zona de combustidn del car--
bon y las cenizas es corto dependiendo del contenido de cenizas, de la capa
cidad del gasificador, del tamafio de los t~ozos de carbdn introducido y de
la reactividad del carbdn. Este tiempo es del orden de 3 a 10 minutos, que
es lo suficientemente corto para que las cenizas no alcancen la temperatura
de fusidn, de tal manera que aunque la temperatura de la zona de combustidn
es alta, las cenizas no llegan a formar escoria, aunque en general las ceni
zas contienen pequefios climulos fundidos y sinterizados. Con suficiente ex-
periencia operacional, se puede juzgar de las propiedades del carbdm y la -
ceniza, la influencia de 1la reaccidn vapor/Oz, en el coméortamiento de las_
propiedades de la ceniza.

La relacidn vapor/0, también tiene influencia en el comportamiento del gas.

2

La cantidad de CO y H, depende de la calidad del carbdn, pero casi no es a-

2

fectada por la variacidén de la composicidn del agente gasificador.

No hay duda que la gasificacidn a alta presidn es mds eficiente que la que_
se lleva a cabo a presidn atmosférica, por eso el rango de presiones a las__
que opera el proceso Lurgi es de 350 a 450 psi. En la seleccigpn de este -
rango se tomd en cuenta la economia del proceso, la tecnologia disponible -

hasta le momento y el rendimiento de CHA. La tendencia general de los car-
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bones, es la de aumentar el rendimiento de CH, con la presidn hasta cierto

4
valor donde el rendimiento se vuelve mds > menos constante. En el proceso
Lurgi los datos obtenidos hasta unos 400 psi., estdn basados en experien--
cias y para presiones mayores, se extrapolaron los datos. Este rango de -
presiones en el proceso Lurgi parece ser 21 m3s econdmico y el que da el -
mejor rendimiento de CHA’ sin embargo, existen otros métodos de gasifica--
cidn que utilizan presiones mucho mayores y mds altas temperaturas que tie

nen un mejor rgndimiento de CH,, pero estos métodos todavia se encuentran

40

en la etapa de planta piloto de demostracidm.

DESCRIPCION DEL PROCESO = ~

El camino del carbdn a través del gasificador es el siguiente : El primer
paso es el calentamiento y secado del car>dén, a medida que el carbdn cae -
dentro del gasificador, se calienta y la devolatilizacidn se iricia. A -
partir de una temperatura de 1150°F a 1400°F en adelante, dependiendo del _
tipo de carbdn, la devolatilizacidn estid acompafiada por la gasificacibén -
del carbdn residual (char). El tiempo minimo de residencia del carbdn pa-
ra un buen resultado de las reacciones de gasificacidn a temperaturas de -
1400°F a 1600°F, es aproximadamente una hora. La temperatura del gas y -
del carbdn dependen de la regién donde se encuentren dentro del gasifica--
dor, siendo la zona mis caliente la de combustidn, donde el carbdn se que-
ma para producir el calor necesario para la gasificacidn, en dondé el car-

bén reacciona con el vapor para producir el gas, mas arriba se encuentra -

la zona de carbonizacidn, donde el carbdn se calienta y se carboniza, con_

el calor sensible proporcionado por los gases que suben. La Gltima zona -

rd A rd
es la de secado que es la mis prdxima al alimentador, aqui, el carbdn es -
secado también con la ayuda de los gases calientes. Una vez fuera del ga-

sificador, el gas que se encuentra a una temperatura de 700 a 1100°F depen
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diendo del tipo de carbdn, pasa a través d= un limpiador, debido a que jun-
to con el gas crudo salen cenizas y finos de carbdn que son arrastradas, a-
demds, este gas contiene impurezas tales como el alquitrdn, aceite, nafta,
fenoles, amoniaco, etc. En el limpiador, =1 gas es enfriado hasta una tem-
peratura a la cual el gas estd saturado, de manera que los alquitranes de -
alto punto de ebullicidn se condensan y el agua del lavado contiene alqui--
tran al cual el carbdn y las cenizas estdn adheridos. El gas saturado pasa
a través de un intercambiador de calor en donde se recupera el calor subien
do la temperatura del gas de 320°F a 360°F. El condensado en el intercam--
biador es bombeado al enfriador y el liquido &cido sobrante pasa a un sepa-
rador de alquitrdn-liquido dcido. La mezc_.a de alquitrdn y polvo de carbdn

se regresa al gasificador para cracking y gasificacidn.

Aproximadamente el 867% del carbdn alimentado en el gasificador es gasifica-
do v el carbdn restante (14%) sc quema en _a zona de combustidn con O2 para
producir el calor para la gasificacidn, transmitiéndolo en forma de calor -
latente por medio del agente gasificador que fluye hacia arriba para inter-
accionar con el carbén que cae, esta técnica permite que s6lo una pequeia -

cantidad de carbdn no quemado quede en las cenizas.

Los siguientes pasos del proceso Lurgi dependen de la aplicacidn deseada pa

ra el producto, de igual forma que sucede con el resto de los procesos.

El gas crudo que sale del gasificador contiene una cantidad considerable de
vapor, la cual se condensa en los pasos subsecuentes del proceso. El liqui

do &cido resultante ha estado en contacto con productos de la carbonizacidn

y consecuentemente contiene componentes so_ubles en agua, principalmente fe

noles y dcidos grasos. En este procesu el liquido es tratado por extrac——-
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cidn con un solvente orgdnico que contiene oxigeno, de esta manera elimina
los fenoles y el amoniaco, conteniendo menos de 20 ppm de los primeros y -
60 ppm del segundo. EIl proceso proporciona suficiente purificacidn del 11
quido como para reusarlo en el proceso o descargarlo sin temor a la conta-
minacidn. El proceso Fenosolvan ha sido utilizado en cerca de 30 plantas_

comerciales.

El proceso Lurgi, como se menciond al principio, fue desarrollado para pro
" cesar carbones no coquizables, sin embargo, con el tiempo, carbones coqui-
zables han sido usados en pruebas de planta piloto con gasificadores modi-
ficados para poder procesarlos. Un nuevo método para distribuir el carbdn
dentro del gasificador y unas aspas giratorias para destruir la capa de -
carbdn aglomerado que se forma y puede impedir la gasificacidn al obstruir
el paso del agente gasificador (vapor-oxigenc) han sido probaQos con éxito,

ampliando el tipo de carbdn que es posible tratar por el proceso Lurgi.

El proceso Lurgi descrito anteriormente para la produccidn de gas natural
sintético, es uno de los esquemas de las diversas aplicaciones de este pro

ceso de gasificacidn.

4.4.28 PROCESO : LURGI MODIFICADO

DESARROLLADO POR : British Gas Council, Scottish Gas Board, Lurgi, GmbH,_
Woodall-Duckham Ltd.

TIPO DE REACTOR : Lecho fijo.

PRESION : Mayor de 400 psi.

MATERIA PRIMA : Todo tipo de carbones.

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS una vez metanado.
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DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn a tamafio apropiado se acomoda en una -
cama que baja a través del gasificador, donde es sometido a contacto con co
rriente de vapor y oxigeno que entra al reactor a través de una malla mdvil
en el fondo. Los gases formados fluyen a través de la cama produciendo la_
carbonizacidn y el secado del carbdn. Se emplean grandes cantidades de va-
por para prevenir el sobrecalentamiento, produciéndose asi.un gas rico en -
hidrdgeno, debido a la presidn empleada, parte del gas es hidrogenado, pro-
duciéndose metano que se adiciona al destilado del carbdn y liberando calor
que se adiciona a la cama y teniendo por lo mismo bajos requerimientos de -
oxigeno.

VARIACIONES AL PROCESO : Este es una modificacidén del proceso Lurgi para -
carbones no coquizables.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta comercial en Escocia modificando las
instalaciones Lurgi. Tos resultados ain no se han publicado, aunque la fe-

cha de terminacidén del proyecto fue fijada para 1974.

4.4.29 PROCESO : MC DOWELL WELLMAN

DESARROLLADO POR : Mc Dowell Wellman Engineering Company.

TIPO DE REACTOR : Lecho fijo, alta presidn y gran didmetro.

PRESION : 300 psi.

MATERIA PRIMA : Carbdn altamente coquizable, vapor, aire u oxigeno.
DESCRIPCION DEL PROCESO : Disefio y construccidn de un gasificador que ope-
ra en la forma similar al proceso Lurgi, incluyendo los sistemas de alimen-
tacidon de carbdn, eliminacidn de cenizas, remocidn de los gases calientes y

distribucidn de la planta. El Sistema opera tanto con aire como vapor y -
puede ser utilizado tambi&n con oxigeno.

Es un proceso que opera en forma novedosa para alimentacién de carbdn seco,

y elimina m3s eficientemente la ceniza.
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VARIACIONES AL PROCESO : Ailn no determinada.
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Disefio de un reactor de 25 pies de didmetro
y 300 psi para operar con carbones altamente coquizables. La simulacidn en

computadora ha sido concluida.

4.4.30  PROCESO : FIXED BED PRESSURIZED PRODUCER GAS GENERATOR

DESARROLLADO POR : Morgantown Energy Research Center (MERC), ERDA.

TIPO DE REACTOR : Lecho fijo.

PRESION Y TEMPERATURA : 300 psig, 2400°F en la parte inferior y de 800°F a
1200°F a la salida.

MATERIA PRIMA : Carbdn coquizable, vapor y aire.

PRODUCTOS : (as de bajo contenido calorifico.

COMPOSICION DEL GAS (Promedio) : €O 20%, CO, 10%, Hz 16%, N

50%, CH, 2.5%

2 2 4

e impurezas, todo en volumen 7%.

VALOR CALORIFICO : 130 - 167 BTU/PC.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El gas es producido pasando vapor y aire conti--
nuamente a través de una cama incandescente de carbdn o coque. Este siste-
ma opera desde 1925 en el drea comercial, aunque su uso declind por el uso_
del gas natural. Se planed una planta piloto para explorar el uso de carbo
nes coquizables en cama fija, en la cual el gasificador tiene 42 pulgadas -
de didmetro interno y 24 pies de altura. El carbdn se alimenta cgréa del -
techo del gasificador. La ceniza es eliminada por medio de una malla, cuya
temperatura se regula con el insuflado de aire y vapor, a la vez que se pre
vee la aglomeracidn. Se usa un agitador enfriado con agua para controlar -

la aglomeracidn de la cama, asi como para evitar que la temperatura en un -

punto suba mds de 1500°F, lo cual dafaria al absorbente.

VARIACIONES AL PROCESO : Puede ser aplicada al carbdn tal como sale &ste -

de la mina. El gas puede ser limpiado en caliente.
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o
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se estudia el uso del gas para combustidn -
en turbinas después de su lavado. El reactor produce 104 pes/hr a 1100°F -
usando carbdn altamente coquizable, vapor y aire. Se estudia el uso comer-

cial de diferentes absorbentes.

4.4.31 PROCESO : TOSCOAL

DESARROLLADO POR : The 0il Shale Corp.

TIPO DE REACTOR : Pirdlisis,rotatorio.

PRESION Y TEMPERATURA : De 800°F a 1000°F.

MATERIA PRIMA : Carbdn.

PRODUCTOS : Nafta, carbdn residual, gas de bajo ccantenide calorifico y a--
ceite.

COMPOSICION DEL GAS : Mezcla de CO

36%-50%, H, 1%-8%, CO 18%, CHA 167%~24%

2 2
CONTENIDO CALORIFICO : 600 BTU/PCS (incluye CO,, H,S).

2 2
DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn triturado y seco es precalentado con gas_
de chimenea caliente recirculado y se introduce a un tambor rotatorio donde
el carbén es sometido a pirdlisis a la temperatura de carbonizacidn por me-
dio de calentamiento ccn esferas de‘material ceramico. Las bolas se sepa--
ran del carbdn residual y se transfieren a un calentador. El carbdn resi--
dual producido tiene un 50% del peso del carbdn alimentado y representa un_
80% del contenido calorifico del mismo. Los gases de la pir6lisis son en--
friados para condensar el aceite, y los productos liquidos son fraccionados
para obtener nafta y otros residuos. El gas es empleado en el mismo proce-
so como combustible en los calentadores de las esferas cerdmicas, después -

de su limpieza para eliminar compuestos de azufre. El gas sobrante de es-

te proceso de calentamiento es recirculado al precalentador de carbon,
SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto operando 25 ton/dia en Golden,

Colorado, en base a carbdn sub-bitumincso y planta de 1000 ton/dia en Para-

chute Creek. Se planea la construccidn de una planta operando 66000 ton/dia.
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4.4.32 PROCESO : SOLVENT REFINED COAL (SRC)

DESARROLLADO POR : The Pittsburgh & Midway Coal Mining Co.

TIPO DE REACTOR : Horno para disolucidm.

PRESION Y TEMPERATURA : 815°F y 1000 psi.

MATERIA PRIMA : Hidrdgeno, carbdn, solventes orginicos.

PRODUCTOS : Combustibles sdlidos y liquidos libres de azufre y cenizas, el
gas producido se recircula en el proceso.

COMPOSICION DEL GAS : No especificada por ser recirculado en el proceso.
DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn a malla -200 seco se mezcla con solventes
derivados del carbdn junto con punto de fusidén entre S500°F y 800°F. E1 lo-
do, junto cou hidrdgenc, se calienta a 815°F y 1000 psi para completar la -
disolucidn de la materia orgdnica. El consumo de hidrdgeno varia de 15,000
a 80,000 pcs/ton carbdn. El gas del horno de disolucidn es separado a alta
presidn (995 psia) y a 625°F, enviando los liquidos y los sdlidos a un fil-
tro rotatorio donde el carbdn no disuelto es removido y el filtrado someti-
do a destilacién al vacio, también el disolvente se somete al mismo proceso
para su recirculacién. La fraccidn residual de la destilacidn es un liqui-
do caliente con un punto de solidificacidn de 300°F llamado "solvent refined
coal", el cual tienelun valor calorifico de 16,000 BTU/1b. El gas del depd
sito a alta presidn es separ;do para eliminar les gases dcidos, antes de -
ser recirculado al horno de disolucidén. En el proceso, todo el azufre inor
ganico contenido junto con un 60% del azufre de origen organico y la mayor
parte de las cenizas, son separados del carbdn. Los sdlidos del sistema de
filtracidn son secados para recuperar el solvente, mientras que los sélidoé

secos conteniendo entre 35% y 55% del carbdn no disuelto, son quemados en -

un combustor fluidizado, geﬁerando vapor. Los gases sulfurosos son someti-
dos a un proceso clave para eliminar azufre en su estado elemental.
SITUACION TECNOLOGLCA ACTUAL : Planta piloto de 50 ton/dfa operando en el

Estado de Washington.
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4.4.33  PROCESO : NARC

CONSTRUCTOR : North American Rockwell Corp.

REACCION : Carbdn con aire (no vapor) en N32003 fundido a 1800°F y de 5 a
10 atmdsferas. Azufre y cenizas se remueven externamente con una corrien-
te circulante.

GAS PRODUCIDO : Bajo contenido calorifico.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Probado (a 1 atm) en una unidad de 200 1b/hr
Se planed una planta piloto de 5 ton/hr con Northeast Utilities Ser--
vices Co.

NOTAS : Esta compafiia se encuentra también experimentando la tecnologia de
motores de propulsidn para emplear carbdn e hidrdgeno ya que al mezclar los
dos se produce la hidrogenacidn directa de esos productos y alcanzando una_
eficiencia té&rmica de hasta 75%, lo cual es bastante elevadu en comparaciodn

con otros procesos.

4.4.34  PROCESO : ROCK GAS

DESARROLLADO POR : Rockwell International Corp., Atomics International Di-
vision.

TIPO DE REACTOR : Horno de sales fundidas.

PRESION Y TEMPERATURA : 1800°F y de 150 a 300 psig.

MATERIA PRIMA : Carbdn de 12,000 BTU/1b.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico y gas de sintesis.

CONTENIDO CALORIFICO : 150 BTU/pc, si es gas de sintesis 300 BTU/pc.
DESCRIPCION DEL PROCESO : El1 horno con carbonato de sodio fundido recibe -

el carbdn y lo oxida parcialmente, gasificando y produciendo CO, CO2 y H,0,

junto con materias voldtiles. Debido a la alta transferencia de calor, la_

gran area de contacto y a los efectos cataliticos de los compuestcs de azu-

fre disueltos en el bafio, el tiempo de residencia es minimo. El carbonato_
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de sodio es recrculado después de un ciclo de limpieza que permite eliminar
los compuestos de azufre en una planta Claus. Segiin el uso que se dé al -
gas producido, €ste puede ser sometido a dos tipos de procesos:

a) El gas es expandido en turbinas de gas produciendo energia de compre--
sidn, para posteriormente ser quemado en calderas de vapor y producir ener
gia eléctrica.

b) El gas es quemado con exceso de aire comprimido y los productos son pa
sados a una turbina de gas, la cual produce energia de compresidn. El ca-
lor sensible del gas que sale de la turbina se recupera produciendo vapor_
para generar energia eléctrica.

VARTIACIONES AL PROCESO : Uso de los dos ciclos termodindmicos, de acuerdo
a los intereses del consiructor.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 5 ton/hr. El proyecto se
inicid en 1675 y tiene una duracidn de 40 meses. De los recsultados que se

obtengan dependerda su aplicacidn a escala comercial.

4.4.35 PROCESO : COAL SOLUTION GASIFICATION

DESARROLLADO POR : Stone and Webster.

MATERIA PRIMA : Tpdo tipo de carbdn excepto antracita, hidrdgeno, energia
atdémica, vapor. ‘

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS y liquidos aromdticos
ligeros. .

CONTENIDO CALORIFICO : 1000 BTU/PCS después de hidrogasificacidn de los -
destilados.

DESCRIPCION DEL PROCESO : La tecnologia quimica y un reactor nuclear (HTGR)

son empleados.  Carbdn pulverizado, seco, es mezclado con un solvente deri
vado del carbon formando un lodo. Después de la solubilizacidén y algunas -

separaciones para recirculacidn, los flujos de gases y liquidos son someti-
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dos a conversidn con hidrdgeno para transformar los mondmeros producidos en
la primera etapa a destilados de peso molecular ligero . Los solventes_
son separados del residuo, mientras que las cenizas, destilados ligeros y el

carbdn no convertido, son enviados a un horno de lecho fluido.

Los productos destilados son sometidos a hidrogasificacién donde los liqui-
dos son convertidos a metano junto con los liquidos aromdticos. El gas ri-
co en metano, después de limpieza para eliminacidn de co, y HZS, son presen

tados como GNS.
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El hidrdgeno requerido es fabricado a partir del GNS obtenido en el proceso,
haciéndolo reaccionar con vapor en un reformador catalitico convencional. _
El reactor atdmico provee el calor y el vapor requeridos por el proceso a -
través de la circulacidén de helio del reactor al reformador. El gas rico -
en hidrégeno se somete a conversidn y remocidn de CO2 para ajustarse a un -

contenido de 89%Z mol de HZ’ que es comprimido y recirculado al proceso.

El uso del reactor permite no usar 02, reduciendo los costos de operacidn.

Para una planta usando un reactor atdmico de alta temperatura enfriado por_
helio con capacidad de 3000 MW (th) y alimentacidn de 32,800 ton/dia de car
bon, los preductos serdr 59C BBTU/dia de gas, 120 BBTU/dia de iiquidos aro-

maticos.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Pruebas intermitentes para evaluar las con-

diciones de reaccidén y la cinética de la interaccidn carbdn - liquido.

4.4.36  PROCESO : 1IN SITU COAL GASIFICATION

DESARROLLADO POR : Texas Utilities Services Inc.

TIPO DE REACTOR : No hay.

PRUDUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Se emplea tecnologia de gasificacidn subterrdnea
desarrollada en la Unidn Soviética.

Se pretende gasificar depdsitos profundos de lignito en Texas. Las perfora
ciones se iniciardn en abril de 1975 y se emplean dos estaciones generado--

ras de 575 MW cada una.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Desarrollado en la URSS desde 1933 y operan

dos plantas en forma continua. Se planea una planta piloto para iniciar -
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sus operaciones en 1976, aunque se prevee que por la escasez de tuberia las

operaciones puedan ser iniciadas hasta 1977.

4.4.37  PROCESO : COAL CON

DESARROLLADO POR : Union Carbide.

TIPO DE REACTOR : Hidrogenacidn no catalitica en lecho fluidizado.

PRESION Y TEMPERATURA : 1000 psi maximo, de 472°C a 556°C.

MATERIA PRIMA : Carbdn bituminoso con alto o bajo contenido de azufre, sub
bituminoso o lignito, vapor y oxigeno.

PgaDUCTOS : Gas de alto contenido calorifico y combustibles liquidos.
COMPOSICION DEL GAS : Cas de medio contenido calorifico.

CONTENIDO CALORIFICO : 750 BTU/PC sin metanacidn y el liquido 5.5 MBTU/b.
DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn se alimenta al reactor y es sujeto a -
reaccidn con el gas de alto contenido de hidrdgeno y caliente en un lecho -
fluidizado, produciendo un gas que después es enfriado para separar los pro
ductos condensables. El carbdn residual es sometido a reaccidm con vapor y
oxigeno o aire para producir el hidrdgeno necesario en la reaccidn.

Los gases producidos son sometidos a limpieza para eliminar el contenido de
sblidos y gases acidos, mientras que los productos liquidos son fraccionados
para su presentacidn comercial. Limpiando adecuadamente el hidrdgeno, se -
logra una mayor concentracidn del mismo (hasta un 90%) y con ella una mayor
presidn parcial acelerando la cinética de la reaccidn de hidrogenacidn. El
" tiempo de residencia'péra los sdlidos varia de 7.4 a 46.2 minutos, mientras

que para el gas en lecho es de 16.7 a 36.2 segundos con una velocidad de -

fluidizacidn de 0.17 a 0.53 p/seg.

SITUACTON TECNOLOGICA ACTUAL : Iniciado en 1936. En 1950 se operaron ya ins
talaciones de 500 ton/dia de carbdn. Se planea la instalacién de una planta

comercial para procesar 5000 ton/dia en 1980, que suministrard el combusti--
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ble para una planta de 2000 MW. La determinacidn de las variables y su in-

teraccidn fue efectuada en una planta piloto de 20 ton/dia de lignito.

4.4.38 PROCESO : RUMMEL

DESARROLLADO POR : Union Rheinische Kraftstaff, West Germany.

TIPO DE REACTOR : Recipiente cilindrico.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Combustible y medio gasificador son inyectados a
través de doce entradas tangenciales al gasificador cilindrico y sobre el -
bafno de escoria, provocando a su vez un mejor contacto entre la escoria y -
el carbdn alimertado. La escoria es separada y enfriada en agua. La capa-
cidad demostrada de La planta es de 560,000 PC/hr de gas de sintesis.

El carbdn es alimentado en forma pulverizada al reactor, reaccionando répi-
damente con los agentes gasificadores.

VARIACIONES AL PROCESO : Sistema de insuflado de aire y doble cuba, sepa--
rando las zonas de gasificacidn y combustidn.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Se ha demostrado a 560,000 pc/hr y se pla--

nea para una capacidad de 680,000 PC/hr.

4.4.39 PROCESO : HYDRANE

DESARROLLADO POR : U.S. Bureau of Mines.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en dos etapas.

PRESION Y TEMPERATURA : 1000 psi y de 1430°F a 1800°F.

MATERIA PRIMA : Carbdn bituminoso o cualquiera de menor rango sin pretrata
miento previo, vapor y oxigeno.

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS despuds de metanacidn.

COMPOSICION DEL GAS (promedio) : CHA 3.2, H2 22.9, CO 3.9 (mol %) base seca

después de metanacidn.
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CONTENIDO CALORIFICO : De 826 BTU/PCS a 960 BTU/PCS después de metanacidn.
DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es introducide al reactor en fase diluj
da donde se pone en contacto con los gases intermedios calientes compues—-
tos fundamentalmente de hidrdgeno y metano en proporciones iguales, produ--
ciendo un gas con mds de 667% de metano antes de la purificacidén y un carbdn
residual muy activo y altamente poroso sin propiedades aglomerantes. E1 -
carbdn de la fase diluida es sometido a reaccidn con hidrdgeno puro para -
producir el gas que se alimenta a la fase diluida. El hidrSgeno es produci
do en una reaccidn del gas de sintesis en un reactor presurizado de lecho -
fluido que emplea el carbdn residual del gasificador, vapor y oxigeno, aun-
que este elemento podria provenir de cualquier otro proceso.

El gas del reactor contiene finos de carbdn, vapor de agua, metano, hidrdge
no, acido sulfhidrico, mondxido de carbono y nitrdgeno, y por ello es pasa-
do a un cicldn para remover los finos y a limpieza para eliminar las diver-
sas impurezas y residuos. Los gases &dcidos incluido el HZS se eliminan a -
base de lavados con solucidn carbonatada.

VARIACIONES AL PROCESO : Eliminacidn de la fabricacidn de hidrdgeno, asi -
como variaciones al equipo.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 10 1b/hr con reactores sin
cronizados. Se estudia la poéibilidad de llevar el proceso a una escala ma
yor. Se espera que la planta piloto con capacidad de 24 ton/dia esté en o-

peracidn para 1980.

4.4.40 PROCESO : GASTFICACION SUBTERRANEA

DESARROLLADO POR : U.S. Bureau of Mines.

TIPO DE REACTOR : No hay.

MATERIA PRIMA : Carbdn in situ, aire.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico, mezcla de CO y Hz mis impure

zas.
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CONTENIDO CALORIFICO : 100 a 200 BTU/pc.

DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn en sus yacimientos es hidrofracturado_
y sometido a una corriente de aire, entrando en una combustidn controlada -
para producir esencialmente CO, el gas producido una vez limpio es Gtil pa-
ra generar energia eléctrica. Se espera que el metano de los deplsitos sir
va para incrementar el poder calorifico del gas obtenido. Existe un gran -
nimero de variantes que han sido aplicadas a este tipo de' gasificacidn, y -
la explicacidn de ellas requiere un estudio aparte.

VARTACIONES AL PROCESO : Existe la posibilidad de aplicar tambi&n vapor y
oxigeno directamente a los depdsitos. Estas pruebas no han sido totalmente
reportadas.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Pruebas efectuadas en Hanna, Wyoming, produ
ciendo 750,000 pc de gas/dia. Se han efectuado pruebas con diversas varian

tes.

4.4.41 PROCESO : SYNTHANE

DESARROLLADO POR : U.S. Bureau of Mines.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado.

PRESION Y TEMPERATURA : 800°F en el pretratamiento y 1800°F en el gasifica
dor, 1000 psi.

MATERIA PRIMA : Todo tipo de carbdn, vapor y oxigeno o aire.

PRODUCTOS : Gas de alto contenido calorifico tipo GNS, brea, carbdn resi--
dual.

COMPOSICION DEL GAS (promedio) : CO 10.5%, C02 18.2%, HZ 17.5%, HZO 37.1%,_

CH, 15.4% antes de metanacidn.

%
CONTENIDO CALORIFICO : 405 BIU/PCS en base seca y sin metanacion.
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DESCRTPCION DEL PROCESO : Carbdn a malla 20 es presurizado a 1000 psi en u
na tolva, se alimenta al reactor de lecho fluidizado para su pretratamiento
que destruye las propiedades aglomerantes por oxidacidn superficial. E1 -
carbdn ya tratado se alimenta por la parte superior del gasificador y es 80
metido a contacto a contracorriente con el gas que sube del lecho del gasi-
ficador. Una mezcla de 02 y vapor se inyecta en el fondo del gasificador -
para reaccionar con el carbdn, quedando tan solo 30% del carbdn original -
sin reaccionar. El carbdn no reaccionante, junto con los finos del carbdn_
recuperado de los gases es quemado para generar el vapor y la energia eléc-
trica requerida por la planta. El gas producido, requiere ser limpiado para
la eliminacidén de compuestos de azufre, y asi ser sometido a conversidn, a-
justando la relacidn HZ/CO de 1.7 a 3.1 y poder ser metanizado. Del metano
producido, un 68% es obtenido en el gasificador y el resto en la metanacidn.
VARTIACIONES AL PROCESO : Dos procesos son empleados durante la metanacidn,
llamadcs Hot Gas (HG) y Tube Wall (TW), los cuales usan catalizador de ni--
quel pero en diferentes condiciones de operacidn. De igual forma hay cons-
tantes cambios para mejorar tanto el equipo como el proceso. Si se usa ai-
re en lugar de 02 se produce gas de bajo contenido calorifico.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 72 ton/dia en operacidn -

con las pruebas de gasificacidn y produciendo 1.4 mpcs/dia, en Bruceton,Pa.

4.4.42 PROCESO : SYNTHOIL

DESARROLLADO POR : ~ U.S. Bureau of Mines.
TIPO DE REACTOR : Lecho fijo, catalitico.

PRESION Y TEMPERATURA : 850°F y 2000 psig, 4000 psig.

MATERIA PRIMA : Carbdn e hidrdgeno.

PRODUCTOS : Aceite combustible, gas.
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DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn molido y seco es mezclado con aceite produ
cido en el proceso y en forma de lodo es inyectado al reactor catalitico a -
través de un flujo turbulento de hidrdgeno. El1 efecto combinado de hidrdge-
no, catalizador y turbulencia da la licuefaccidn y desulfurizacidn del car--
bon. El catalizador es comercial de cobalto-molibdeno con alGmina y activa-
do con silice.

El tiempo de residencia del lodo es de menos de 14 minutos y la presidn de -
gota del reactor 150 psi. El producto pasa a través de depdsitos a alta pre

sion donde el gas es separado y reciclado después de remover H,S y NH

2 3°

El lodo resultante es operado para remover residuos y centrifugado para su -
mayor purificacidn.

CONDICIONES EXPERIMENTALES : Operando con carbdn de Kentucky.

LIQUIDOS ALIMENTADOS : 140 1b/mol-pie ciibido de reactor.

LCDOS ALIMENTADOS : 45% carbdn / 55% aceite reciclado.

HIDROGENO RECICLADO : 125 PCS/hr.

PRESION : 4000 psi.

TEMPERATURA : 845°F.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Probado en planta piloto de 5 lb/hr, y se -

probd otra de 0.5 ton/dia con produccidn de 1.5 BBL/dia de aceite y se pla-

nea la instalacidn de otra planta piloto de 10 ton/dia.

4.4.43  PROCESO : WELLMAN - GALUSHA

TIPO DE REACTOR : Lecho fijo y baja presidn.

PRESION Y TEMPERATURA : Presidn atmosférica y temperatura de combustidn del
carbdn.

MATERIA PRIMA : Carbones de todo tipo, pero los coquizables requieren pre--

tratamiento. Vapor y oxigeno o aire enriquecido.
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PRODUCTOS : Gas de sintesis, susceptible de ser transformado a GNS.
DESCRIPCION DEL PROCESO : Operacidn similar al sistema de presidn atmosfé-
rica de Lurgi, aunque las restricciones al tamafo de las particulas son mas
severas por operar a presidn atmosférica, por 1o cual se requieren tamanos_
entre 1/2 y 2 pulgadas.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Comercial. Ampliamente usado e; complejos__

industriales.
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4.4.44  PROCESO : LOW BTU NON PCLLUTING FUEL GAS

DESARROLLADO POR : Westinghouse Electric Corporation.

TIPO DE REACTOR : Lecho fluidizado en dos etapas.

PRESION Y TEMPERATURA : 1400°F a 2100°F y de 150 a 300 psi.

MATERIA PRIMA : Carbdn bituminoso o sub-bituminoso, lignito o turba, vapor
y aire.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico, Gtil como combustible limpio
para generar energia eléctrica.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn molido se introduce a un secador-precalen
tador que prepara el carbdn para ser introducido a una torre con CaQ circu-
lante, que devolatiliza y desulfuriza el carbén. De la torre, el gas pasa_
a ciclones para asi separar los finos del gas, este {iltimo estd listo para_
ser empleado como combustible en turbinas, mientras que los finos y el car-
boén residual son introducidos al gasificador. El gasificador recibe parte_
de los gases del devolatilizador, aire y vapor, con los cuales gasifica el
carbdn residual produciendo Qn gas que se circula al devolatilizador para -
hacerlo reaccionar con el carbdn seco. Las cenizas son eliminadas del fon-
do del gasificador.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta piloto de 1200 1b/hr ya disenada. -
Se disefia otra planta para operar 50 ton/hora con capacidad de produccidn -

de 100-130 MW, la cual se espera esté en operacidn en 1978.

4.4.45 PROCESO : WD/GI

DESARROLLADO POR : Woodall - Duckham Ltd.
TIPO DE REACTOR : Lecho fijo descendente, en dos etapas,

PRESION Y TEMPERATURA : 1 atmdsfera y 1200°F.
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MATERIA PRIMA : Todc tipc de carbones sin tratamiento previo, aire y vapor.
PRODUCTOS : Gas de bajo y medio contenido calorifico.

CONTENIDO CALORIFICO : 300 BTU/pc el gas de medio contenido calorifico.
DESCRIPCION DEL PROCESO : El carbdn es introducido al reactor y la materia
volatil es evaporada por los gases calientes ascendentes y el carbdn calenta
do. Las paredes son también calentadas para prevenir la aglomeracién del -
carbdn sobre ellas. De esta forma el carbdn ha formado particulas semi-co--
quizadas o carbdn residual que entra a la etapa inferior donde el carbdn es
gasificado a temperaturas cercanas al punto de fusiGn de las cenizas por la_
corriente de vapor y aire. Las cenizas son enfriadas con exceso de vapor y
aire, que a su vez son precalentados.

El gas producido es sometido a limpieza para su uso.

VARIACIONES AL PROCESO : Aplicado en acerias como fuente de gas de bajo con
tenido calorifico.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Desarrollado en Italia cesde 1950 y existen

100 unidades instaladas, operando comercialmente.

4.4.46  PROCESG : PANINDCO

TIPO DE REACTOR : Gasificador con flujo laminar.

MATERIA PRIMA : Carbdn, oxigeno o aire y vapor.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdn pulverizado es suspendido en el gas frio y
alimentado por la parte superior del gasificador que es un recipiente cilin-
drico vertial. Oxigeno precalentado o una mezcla vapor-oxigeno se inyecta -

por zonas simétricamente dispuestas en torno al carbdn alimentado, mientras_
que mds vapor se alimenta en torno a los anteriores v en la parte inferior -
del reactor, evitando asi la escorificacidén de las cenizas. E1 gas produci-

do se extrae por la parte inferior del gasificador junto con las cenizas.
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SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Planta experimental operando 1600 1b/hr en

Rouen, Francia, desde 1950. No se tienen m3s reportes al respecto.

4.4.47  PROCESO : WILPUTTE LOW BTU FUEL GAS

DESARROLLADO POR : Wilputte Corporation.

TIPO DE REACTOR : Lecho fijo a contracorriente, pirdlisis.

MATERIA PRIMA : Carbdn bi;uminoso o lignito.

PRODUCTOS : Gas de bajo contenido calorifico.

DESCRIPCION DEL PROCESO : Carbdon a menos de cuatro pulgadas es alimentado
por la parte superior y a contracorriente con los gases. Los gases fluyen
a través de una zona de cenizas hasta la zona de combustidn, en la cual el

carbon residual de la pir€lisis es quemado con CO En el fondo de la ca-

2
ma de carbdn, que estd en contacto con la zona de combustidn, el carbdon -
reacciona con CO2 formando CO. El oxigeno reacciona con vapor para formar

HZ’ CO o CO,. En la mitad de la cama, el carbdn reacciona con CO

) para -

2
dar CO y en la parte superior del carbdn es pirolizado para formar hidro--
carburos volatiles y carbdn residual. Debido a que el carbdn coquizable -
pasa a través de un estado pldstico a 850°F, se usa un agitador rotatorio_
para evitar la aglomeracidn. El movimiento descendente es de 4 P/hr y el
tiempo de residencia del carbdn de dos horas, que para el gas es de 0.4 se
gundos.

El gas producido pasa a un cicldn para separar los finos y a calderas, don
" de se recupera el calor, mientras que el azufre es removido por el proceso

Holmes-Stretford.

SITUACION TECNOLOGICA ACTUAL : Wilputte fabrica equipo para plantas de -

produccién de gas a partir de carbdn.



4.5 INVESTIGACION Y DESARROLLO DE LA TECNOLOGICA DEL CARBON

La investigacidn realizada hasta la fecha sobre la tecnologia del carbdn re
presenta uno de los esfuerzos m3s importantes realizados en todo el mundo -
para la solucidn de la problemdtica planteada por la carencia de energéti--

cos.

Ya anteriormente se han apuntado los montos de las inversiones dedicadas a_
la investigacidn de gasificacidn de carbones. Por la magnitud de esas in--
versiones no es arriesgado afirmar que es muy probable que la investigacidn
sobre carbones ocupa uno de los renglones m3s importantes en los paises - -

desarrollados.

De igual forma que se han invertido recurscs econdmicos, los recursos huma-
nos empleados para el estudio que nos importa han generado nicleos de inves
tigacidn y trabajo muy importantes en diversas partes del mundo. Por la ac
cesibilidad de la informacién y la cercania con nosotros, en las paginas si
guientes se encontrardn listas sobre las instituciones que se dedican o de-
dicaron en el pasado préximo a la investigacidn sobre gasificacidn de carbo
nes y temas afines. No se pretende en ningln caso que estas listas sean -
exhaustivas, pero si que incluyan a los grupos de estudio o investigacidn -
mis importantes en América, a partir de los cuales se genera la mayor parte

de la tecnologia en el drea que nos interesa.

En cada caso se indica el nombre de la institucidn y el drea que estudia o_
investiga. En algunos casos, como es 1dgico, se encontrarda que una sola -

institucidn aparece en varias listas, y ello es debido a que sus activida--

des se diversifican a las dreas en las cual2s se les incluye.

«223
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TABLA 14

CONSTRUCTORES DE PLANTAS DE DEMOSTRACION HASTA 1975

FONDOS :
Air Products and Chemicals, Inc. $ 550,873
Argonne National Laboratory 300,000
Arthur D. Little, Inc. 780,879
Bechtel Corp. 413,205
Colorado School of Mines 278,675
Eyring Research Institute 207,710
Fluor Utah, Inc. 2'307,887
ITT Research Institute 264,062
National Bureau of Standards §75,G00
Oak Ridge National Laboratory 200,000
Pittman Associates, Inc. 658,400
Ralph M. Parsons Co. . 736,740
U. of Denver Research Institute 211,144
U. of North Dakota 3'356,000
U. of Utah ) 1'583,727
Virginia Polytechnic Institute and State U. 216,653
U.S. Steel Corporation 1'925,000

" INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA LICUEFACCION DE CARBON

Bureau of Mines Interagency Agreement
Dow-Chemical Co.
FMC Corporation
Fluor Engineers and Constructors, Inc.

Hydrocarbon Research, Inc.



TABLA 14 (CONTINUACION)
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INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA LICUEFACCION DE CARBON

Ilok Coal Powder Technology

Oak-Ridge National Laboratory

The Pittsburgh and Midway Coal Mining Co.

U.S. Bureau of Mines

(Bartlesville Energy Research Center)

INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA PRODUCCION DE GAS DE ALTO CONTENIDO

CALORIFICO A PARTIR DE CARBON

Applied Technology Corp.
Babcock & Wilcox

Battelle's Columbus Laboratories

Bituminous Coal Research, Inc.
Chem Systems, Inc.

Cogas Development Co.

Conoco Coal Development Co.
Consolidation Coal

C.F. Braun & Co.

Garret R & D Co.

Institute of Gas Technology

Lurgi

AT GAS

Cenizas autoaglo-
merantes

Bi-Gas
COG Refinery

CO-Gas

CO2 Aceptor
CO-Gas
Pirdlisis rapida

Hy-Gas en sus tres
versiones

Lurgi

INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA PRODUCCION DE GAS DE BAJO CONTENIDO

CALORIFICO A PARTIR DE CARBON

Air Products and Chemicals, Inc.

Applied Technology Corp.
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TABLA 14 (CONTINUACION)

INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA PRODUCCION DE GAS DE BAJO CONTENIDO

CALORIFICO A PARTIR DE CARBON

Battelle's Pacific Northwest Laboratories
Bituminous Coal Research, Inc.

British Gas Corporation

Columbus Engineering, Inc.

City College of the City University of New York
Combustion Engineering Inc.

Consolidation Coal Company

Eyring Research Institute

Foster Wheeler Energy Corp.

Gilbert Associates. Inc.

institute nf Gas Technology

Koppers

Mc Dowell Wellman Engineering Co.

M.W. Kellog Company

Pittsburgh and Midway Coal Mining Co.
Rockwell International, Atomic Int. Division
Tennessee Valley Autﬁority

Texas Utilities Services Co.

Westinghouse Electric Corp.

Wilputte

Winkler

INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA PRODQ?CION DE ENERGIA ELECTRICA A

PARTIR DE CARBON

Argonne National Laboratory

Arnold Engineering Development Center
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TABLA 14 (CONTINUACION)

INSTITUCIONES DEDICADAS AL ESTUDIO DE LA PRODUCCION DE ENERGIA ELECTRICA A

PARTIR DE CARBON

Arco Everett Research Laboratory, Inc.
Bureau of Mines Interagency Agreement
Combustion Power Co., Inc.
Evans and Robbins, Inc.
General Electric Co., Space Science Laboratory
Leland Stanford Junior University National Science Foundation
Massachusetts Institute of Tehcnology
"Mitre Corp.
M.W. Kellog Co.
National Bureau of Standards, Inorganic Materials Division
National Research Development Corp.
Stanford Research Institute
University of Tennessee Space Institute
Westinghouse Electric Corp.

Westinghouse Research Laboratories

OTRAS INSTITUCIONES INTERESADAS EN LA TECNOLOGTA DEL CARBON

PROYECTO O TEMA

Avco Corporation Proyecto ARC Processing

Battelle Memorial Institute Estudios diversos, limpieza de gases
Brigham Young University Entrained Coal Gasification

C.F. Braun & Co. Contratista para Evaluacion Técnica
Colorado Interstate Trabajo Conjunto con Garrett

Commonwealth Edison Co. Demostracidn de Gasificacidn
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TABLA 14 (CONTINUACION)

OTRAS INSTITUCIONES INTERESADAS EN LA TECNOLOGIA DEL CARBON

El Paso Natural Gas Co.

Franklin Institute

Bilbert Associates

Instituto Mexicano de Investigaciones

Sideriirgicas

Lawrence Livermore Laboratory
LERC and Sandia Laboratories
Melpar Inc.

Montana State College
Northern Illinois Gas Company
Pennsylvania State University
Spencer Chemical Co.

Stanford Research Institute
Union Carbide

Univeristy of Wyoming

USS Engineers and Consultants Inc.

West Virginia University

Planta Comercial
High Temperature Reactions

Gas de Bajo Contenido Calorifico

Gasificacidn de Carbones

In Situ Coal Gasification

In Situ Coal Gasification
Acetylene from Anthracite

Low Temperature Carbonization
Gas de Alto Contenido Calorifico
Special Purpocse Coals

Low-Ash Coal

Introduction Heating of Coal
Proceso Conjunto con Battelle
Multiple Catalyst for Gasification
Clean Coke Process

Computer Optimization of Gasifica
tion Process



CAPITULO V

RECOMENDACIONES

Durante la labor de recopilacidn de la informacidn que se incluye en este -

trabajo se han hecho algunas observaciones, que serdn anotadas a continua--

cidn, las cuales serviran de base para las recomendaciones. ®

5.1

OBSERVACIONES

La tecnologia empleado para gasificar carbdn ha sido probada técnica y
econdmicamente, encontrindose a la disposicidn en diversos paises.
Algunos de los pasos de tratamiento de los gases de carbdn no han sido
completamente probados en gran escala, como es el caso de la metana---
ciln, y se sigue alin trabajardo sobrec su desarrollo.

Los procesos de gasificacidn de carbdn han demostrado ser aplicables -
sblo en ciertas regiones donde las condiciones geogrdficas y geoldgi--
cas lo permiten, como el caso de Africa del Sur y de Australia.

Debido a la falta de informacidn respecto al monto real y caracteristi
cas de los carbones mexicanos, no es posible recomendar alglin proceso
en particular para nuestro pais.

Los procesos de gasificacidn de carbdn tiener una serie de aplicacio-—-
nes en varias areas productivas, permitiendo la obtencidn de una gran_
cantidad de sustancias organicas e inorganicas.

La tecnologia de gasificacidn representa una importante alternativa en
la solucidn a los problemas de contaminacidn originados por los combus

tibles fdsiles.

Los factores limitantes mi3s comunes en los procesos de gasificacidn, -

son los siguientes :
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El sistema de carga empleado debe permitir el manejo de materiales
en estado sdlido, en lodos y en suspensidn, pasando generalmente -
de presidn atmosférica a condiciones de alta presidn.

El uso de lechos fijos origina grandes problemas en el escalamien-
to de las plantas, limitando las capacidades de los reactores.

El uso de lechos fluidizados permite la opefacian con materiales -
no aglomerantes. Paga usar materiales aglomerantes se requiere in
cluir etapas de pretratamiento en el incremento consecuente en cos
tos.

La transferencia de calor se ve limitada por la necesidad de ope--
rar con materiales de alta resistencia a ia corrosidn y erosidn, -
los cuales no siempre tienen las caracteristicas térmicas adecua--
das.

un proceso, los principales factores que afectan la eficiencia de
gasificacidn son :

Cantidad de calor gasificado, como funcidn de las presiones parcia
les de los agentes gasificantes y de las variables del proceso.
Cantidad de energia incluida en la transformacidn.

Eficiencia de gasificacidn del carbono.

Precalentamiento en ei carbdn y los agentes gasificantes.

Pérdidas de calor.

las condiciones actuales y considerando la produccidn de 200 a 300

MMPCD de GNS, la inversidén de la planta seria de 3125 millones de pe-

SOs

al menos y tendria costos de operacidn superiores a los de Pemex.

% = e . i
Una planta con la produccidn sefialada en el inciso anterior consumiria

tanto carbdn como la produccidn nacional de 1973.



5.

2

RECOMENDACIONES

Se deben realizar investigaciones para definir los montos y caracteris

ticas de los depdsitos mexicanos de carbdn, los cuales son en la actua

lidad inciertos.

Se debe caracterizar los carbones mexicanos. Para esa caracterizacidn

los aspectos que deben investigarse son, entre otros

a)
b)
c)

d)

e)
£)
g)

h)
i)
i)

Se

Andlisis completo.

Contenidos de azufre y otras impurezas (incluso las trazas).

Tipo y cantidad de materia voldtil presente.

Cantidad y tipo de cenizas presente, sefialando claramente sus pun--
tos de ablandamiento y fusidn, asi como su comportamiento en lechos
fijos, fluidizados y en bafns fundidos.

Porosidad.

Expansidn térmica.

Contenido calorifico.

Caracteristicas de aglomeracidn.

Pruebas de resistencia mecanica.

Comportamiento durante su calentamiento en diferentes atmdsferas, -
senalando los mecanismos cinéticos de las transformaciones.

deben realizar pruebas de laboratorio y de ser posible en planta pi

loto para definir en proceso los siguientes aspectos

a)

b)
c)

d)

e)

Tipo de materia prima a emplear (rango v propiedades aglomerantes -
principalmente).

Agentes gasificadores mds adecuados en cada caso.

Tipo de contacto a emplear en los reactores.

Presidn y temperatura mds recomendables.

Tiempo de residencia para un porcentaje de conversidn de carbdn es-

cogido con criterio de costos.
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f) Tipos de escorias a manejar, si las hay.

g) Otros mecanismos de eliminacidén de los elementos indeseables.

h) Uso de catalizadores y cudles son mds recomendables en caso de em——
plearse.

i) Tipo de gas producido.

j) Equipo y procesos anexos de tratamiento de los gases.

k) Practica de produccidn recomendable (continua, discontinua, con so-
plos alternados, etc).

Con las condiciones actuales de nuestro pais, no es recomendable la -

instalacidn a corto o mediano plazo de una planta para la produccidn -

de GNS.

En contraste con lo anteriormente citade, es conveniente estudiar la -

posible aplicacidn de la tecnologia de gasificacidn de carbdn en las -

tres areas que se mencionan a continuacidn, las cuales son alternati--—
vas interesantes de desarrollo :

a) Uso de los procesos de gasificacidn subterrédnea para la explotacidn
de yacimientos a grandes profundidades y en los de formas irregula-
res en zonas cercanas a la superficie, los cuales no han podido ser
explotados con la tecnologia de minas tradicional.

b) Uso de los procesos de gasificacidn para el procesamiento de dere--
chos urbanos (siendo asi la materia prima los desechos organicos e_
incluso estiercol) y algunos desechos industriales organicos.

c) Aplicacidn de la tecnologia de gasificacidn de carbdn a la produc--
cidon de hierro esponja.

Los organismos gubernamentales, la industria privada, las institucio--

nes de ensefianza superior y los centros de investigacidn deben coordi-

nar sus esfuerzos para que la investigacidn realizada origine un apro-
vechamiento mds racional de los recursos naturales y redunde en el pro

vecho econdmico del pais.
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