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INTRODUCCION:

Uno de los problemas presentes mfs diffciles de resolver y -—
quizé el mds urgente es la obtencién de combustible. En este trabajo ha
go un estudio acerca de varios procesos, por medio de los cualss se pus
de obtener combustibls gaseoso, a precio mfs bajo del que, actualmente
pagamos por 61, 4 partir de una fvente diferente del petréleo, como —
puede ser por ejemplo, el Carbén minsral., S6lo uno -de los procesos aqul
mencionados, parte de un subproducto del petréleo : “ la Nafta " que, -
como sabemos 63 wa mescla de Hidrocarburos cuya cadema varia entre 5 y
7 carbones. Es una fraccién del petrdlec que hasta ahora no se ha uti-
lizado convenientemente como combustible; ya que, se usa frecuentemente
como solvente, La industria de las pinturas entre otras lo emplea asi,
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CAPITULO I
ANTECEDENTES :

Bntre 1os principales productores de SNG. en el mundo estdn los

Estados Unidos, Estudios realigados por éllos demuestran que, aproximada

mente el 5 £ del gas natural es usado como materia prima para la obten= =

cién de alcoholes y halogeruros y el 95 % restante es usado como combusti
ble; de este filtimo, aproximadamente el 50 ¥ es consumido por la indus- -

tria, el 17 % para generar energfa cléctrica, el 8 % es usado por estable
cimientos comerciales y el 25 % restante es consumido en el uso doméstico.
Ios dos fltimos grupos comsumidores requieren de wn gas combustible de

alta calidad y cuando juszguemos la calicad y utilidad del SNG, debemos te
ner presentes los siguientes factores :

1.~ Intercambiabilidad, esto es : Dos gases pueden ser conside~
rados como intercambiables, si unc de ellos puede ser sustituido por el -
otro, sin necesidad de hacer ajuste alguno 2n el equipo. Se ha estado u—
sando wna escala de nfmeros para calificar el grado de intercambiabilidad
basada en el valor calorffico del gas ; densidad del mismo ; requerimien-
to de aire de combustién ; velocidad de combustidn ( la cusl es influen=
ciada por el contenido de Hidrégeno ) algo parscido al nfmero Wobbe ( Va-
lor calorffico del gas dividido por la rafz cuadrada de la demsidad ) que
es wna medida de la velocidad a la cual la energfa té&rmica es liberada al

quemarse el gas que sale por un tubo a una determinada diferencia de pre—
8ién por wn cierto orificio.

2.~ Valor calorffico, esto es : Con ninguno de los métodos de -
manufactura de SNG, se produce metano puro en el paso de Gasificacién., En
todos los casos es necesario completar la formaci¢m de metano en el gas -
de sintesis y remover el CO,. El grado de perfeccién en estos pasos ten—

dré efectos en la calidad del gas SNG, y por consiguiente en el costo. Ca
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be hacer notar que, no todos los consumidores de SNG, necesitarén este -

gas de la misma calidad.

Un gas de poco contenido calorifico, contiene cantidades signi-
ficativas de Hy, CO0 y Ny Este tfpo de SKG puede ser usade como sustitu-
to del gas natural para uso industrial., Es decir, puede usarse para ser -

quemado en turbinse o en calentadorss, alimentados por gas, ElL gas de al
to contenido calorifico, se emplea generalmente para uso doméstico,

3.~ Adicién de Ridroocarbwros : Pequefias cantidades de Etano, —
Propanc, Butano, 6 IPG, pueden ser adiciomadas al NG, afin de ammentar -
su calidad en cuanto al valor calorifico, Sin embargo, no debe pensarse
que un gas G, serd mejor, cuantos mfs agragados de este u’ooosbmga-;-
pues, una cantidad exesesiva de Hidrocarburos pesades, se condensarén en -

el sistema de distribucibu de gas con alta presién y los desceneos ds.tem

peratura del ambiente,

h.~ Impurezsas 3 En tedos los procescs SHG, se produce CO en el
gauificadorquoasnmeeolhimenelnetamdar.Iaiqywhdelos-

procesos tiene como objetivo producir SNG. con 0,1 £ de CO méximo, La ma-
yor parte de las materias primas para la preduccién de SNG comtiensn com-

puestos de azufre, y resulta menos costoso eliminarlas durante el proceso
de manufactura, que tratar de eliminarlo del gas producto SNG.

La presencia de Nitrdgeno y dioxido de carbomo reduce el valor
calorffico del gas simtético SNG e incrementa los costos de compresién y
licuofaccién para su almacenamiento,

las grandes cantidades de vapor de igun pueder. condensarse en -
las lfneas de distribuecién ; o lo que es peor, corroen el equipo, FPinale
mente si el SNG, contiene CO2 se puede formar demtro del equipo &cido car
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bdnico el cual es sumamente corrosivo.

Teniendo en cuenta, todos estos factores, podremos juzgar si un
SNG, es de alta calidad y puede sustituir satisfactoriamente al gas natus

ral, Es m4s fécil y econfmico producir SWG a partir de gas nafta que a =

partir de carbén; sin embargo, el costo de¢ la materia prima asf como su -
abundancia en la naturaleza, son factores determinantes que no deben pa—

sar por alto.

EL GAS NATURAL ( LNG ).

Antes de enirar ds lleno a mestro estudio acerca de-
" ese sustituto del gas natural " veamos cuales son las pro-
pledades del gas natural que queremos substituir, El término-
gas natural licuado ( LNG ) se usa para describir mezclas 1i-
cuadgs de metano, etano, y propano con pequefias cantidades de
altos hidrocarburos y nitrdgeno. .

A mayor concentracidn de nitrdgeno la temperatura de
la mezcla decrece, as{ como también su densidad.

La concentracidn de los diferentes componentes del -
gas natural dependerd del lugar en donde se localiza el pozo-
petrolero, del cual estd siendo extraido el gas. Generalmente
la concentracidén de nitrdgeno munca es mayor del 2% en mol. -
y este porcentaje se reduce cuando el LNG comienza a ser en--
dulzado ya que, el nitrdgeno es altamente voldtil ( a presiém

atmosférica hierve a=120-126°C )¢ Dos composiciones tfpicas -

de un gas natural pueden ser:



Metano --- 954 mol. Metano--- 65€ mol.
A § Btano ---- 3¢ " g { Btano - 25¢ *
Nitrégeno- 2% " Propeno - 10% "

La mezcla A tendrd un poder calorffico aproximado de-
900 x 105 ¢al/ mss ( 1000 Btu/sef ) y la mezela B tendrd un
valor celorffico aproximado de 1210 x 108 cal/mes ( 1350 ----
Btu/scf ).

Las diferencias en la composicién producen una varia
cidn en 1la densidad del LWG de aproximadamente 0.43 g/ce ----
a 0.53 g/cc { 26.5 a 33 1b/ef ).

El punte de burbuja de un gas LNG de alto poder cale
rffico es aproximadamente de -2 °C mas alto que el punto de -
ebullicién del metano que es -120 °C.

A medida que nos adentremos en nuestro estudio podre
mos observar que el SKG de mayor calidad no temdrd munca un -
poder calorifico tan grande que iguale siquiera al gas natu--
ral de menor poder calorffico, sin embargo algdn dia no tene~
drepos mas remedio que usar el SKG.

En virtgd de la variacidén en densidad de gases de --
distintos lugares el almaconnm}onto del gas natural serd siem
pre mas trabajoso que el del SNG ya que, al vaciar un LNG so.-
bre un tanque parcialemente llemo con LNG de diferente compo-

sicién habré un desprendimiento de vapores a gran velocidad;-



esto como 1o mencionamos, es motivado por el acomodamiento de
las capas de mayor densldad debajo de las de menor densidad,-
que motivard una friceidn y por lo tanto un calentamiento de
las moléculas del gas. Con el calor absorvido las moleculas =
de gas mas ligeras ( de menor densidad ) escapardn & la atmés
fera provocando los grandes desprendimientos de vapor que los
americanos llaman " Rollover ",

Este caso bastante frecuente no se presentard en --
el almacenamiento del SKG, ya que se controlafd la composicidn

del gas constante,
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CAPITULO II

PROCESO A PARTIR DEL GAS NAFTA.

\ A).~ GENERALIDADES.

‘ El proceso consta en general de cuairo pasos a saber ¢

1.~ Alimentacién y Desulfuracién
2.~ Gagificacién
3,- Metanigacién ( formecién de metano )

h.~ Purificacibn

Varias reacciones se llevan a cabo simultaneamente en forma a-—

diab4tica, Predominan las reacciones de " cracking ", como puede verse:
Cxlho $ WM —n neo ¢ [ns ) Ha —@
Co Hom s (21 + B) fly —» nCHy —D

Las anteriores reacciones son endotérmicas,
También se presemta la reaccién @

eo + Hro —= oo+ Mo —@

Que ss exotérmica; pero el efecto neto es endotérmico, con res-

pecto a la reaccién total,

En forma experimental se ha encontrado que, a 450°C y alimentan
do Heptamo cu}ndool 5 £ de este ha sido descompuesto, hruce:mnu;-;
proximadamente :

Colic +8 Moo —> Y COL ' +3 My + oMz + 87 kel —@

Como es 16gico pensar, a lo largo del proceso, la presién par—
cial de vapor decrecerd debido, no solo al consumo de &ste en la reaccién

sino tambien al incrememto de volumen de gas producido.
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A continuacién procede la reaccién de formacién de metano que,

por ser altamente exotérmica elevard la temperatura a un grado superior a

la de entrada :
Cot 3y — Wy + Hz0 —D
Las rescciones 3 y 5 son muy répidas, pero se mantienen en equi
librio, Una compoeicién tipica del gas que se obtiene es la siguiente :

Chy — Y71 mel.
Cop = /5N «

Hs = (2 =
G = |72 =~
Nroe — 202,70, =

Joon

B).- DESULFURACION,

Los compusstos del asufre som compuestos altamente venenosos, -
para el catalimador del reactor gasificador., La desulfuracién se lleva a-
cabo en dos pasos :

A.~ El primero consiste en la conversiér satalftica de los com-

puestos del azufre a fcido sulfhfdrico,

B.~ El segundo comsiste en la eliminacién de ese £cido.

Se vaporiza la alimentacién,es el primer paso del proceso, Uma
porcién de gas que sale del gasificador y que contiene hidrégeno es recir
culada y mezclada con la alimentacién vaporizada, La cantidad de Hidrége-

no requerida, estar{ proporcionada a. la composicién de la alimentacién y
su contenido de aszufre ; al método usado para mover el 4cido sulfhfdrieo;

a la actividad del catalizador desulfurador v de su .olerancia a los éxi-
dos de carbono, El gas que sale del gasificador indicado, antes de incor
porarse a la alimentacién debe enfriarse y comprimirse,



.
El gas resultante es una mezcla que tiene wun alto contendio de
Hidrégeno, Dicho gas se calienta aproximadamente a 340 - 370 °C y se pasa

sobre el catalisador desulfurador ( Rl elemento activo del catalizador es

w compuesto de nfquel-molibdeno & cobalto-molibdeno, ).

Los compuestos de asufre orgénicos, los mercaptanos y los tiofe

nos son convertidos en afido sulfhidrico. Y las olefinas se saturan tame-

bién., Llega a ocurrir la conversién de algunos 8xidos de carbén a metsno
dependiendo esto filtimo de las g:aracteriatigas del catalizador ; trayendo

ésto como concecuencia, un aumerto en la temperatura ya que, la metans= &

cién es exctérmica,

Los gases asi tratados se pasan posteriormente, sobre una cama
de 6xido de Zinc que, abesorbe el 4cido sulfhidrico y forma sulfuro de —
Zinc, La corriente de gas ya purificada sale de esta seccidén desulfurade
ra con un contenido de &cido sulfhfdrico de 0,2 a 0,5 PPM,

En lugar de éxido de Zinc se puede wtilizar éxido ferroso; ya -
gue es menos costoso y ademds tiene la ventaja sobre el 8xido de Zinc de

abgorber el 4cido sulfhidrico y completar la conversidn de sulfuros no —

convertidos, La reacciones quimicas que se llevan a cabo durante la de—

sulfuracién son :
ZnO + Waf == Zns + H10 — QD
feo + ks Fes » #20 —@
FeSt+ M Fe + #2S —@

S8i la cantidad de sulfuro en la corriente de alimentacién es —

M

muy alta, es aconsejable usar dos convertidores catalfticos y varios ab=

sorvedores de &cido sulfhidrico en serie .

La préctica establece que, para alimentaciones que contienen —

hasta 300 - 500 PPM es suficiente un naso de desulfuracién y para alimen—
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taciones cque contienen m&s de 1000 PPM es necesario utilizar dos pasos,

GASIFICACION

1.~ Catdlisis de la Gasificacién :

Como es de suponerse estas reacciones son catalizadas de 1o -

contrario, se necesitarfan condiciones muy extremas para poder llevar a -

cabo estas reacciones. Una de las teorfas mfs aceptadas acerca del meca-
nismo de reaccién es ¢ EL hidrocarburo es adsorvido por el catalizador y

si éste, es una parafina normal reaccionmari rapidamente scbre la superfi-
cie ( cracking ) para producir entidades conteniendo uno ¢ dos 4tomos de

carbono, Esos fragmentos reaccionarsn emtonces con vapor adsorbido y para
hidrocarbures normales esta reaccfon controlard la welocidad,

Cntim + 4 = eryd g ers-ent
Hao +/:_—___° Haod

chs-emd sitsof = 200f + 5H: 4
Cod + Hied = €oad + pd

ey 4 — ety+d
ol =— o+t
Hed = rgr+ 4
eol’ F—— %f‘«’

El vapor es fuertemente adserbido en sitios diferentes de los -
ooupados por los hidrocarburos y la reaccién sobre la superficie del cata
lizador tendrd lugar con la migracién de unc o ambos reactivos a la posi-

cion adyacente.

Los productos de la reaccién son : Hidrégeno y moléculas conte=

niendo un &tomo de carbono ; por ejemplo ; Mstano, Monéxido de Carbono y
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dioxido de carbono, Estos forman mezclas enequilibrio, en el caso de que
el hidrocarburo sea de cadena ramificada la velocidad que comtrola el pro
ceso es la formacién de metano y ota..no. Es de suponerse que las molécu——
las de hidrocarburo y las de agua no compiten jamds por un mismo sitio em
el catalizador ; ya que, si asf fuera, el orden de la reaccién serfa nega

tivo,

Un buen catalizador, deberd gasificar una cantidad considerable

de la corriente de alimentacion a baja temperatura y alta presién, u—
sando una cantidad minima de vapor, La manufactura de la mayor parte de
los cataliszadores, s por coprecipitacién de niquel y un vehfculo como —

alwinio, magnesio 6 cremo,

la actividad de estos catalizadores, es maximizada usando dife-

rentes cantidades de niquel; diferentes tipos y cantidades de promotores;
asi como, haciendo en la coprecipitacién, cristales de tamafio 1o mfs pe—

quefio posible, Esto dltimo, incrementara el &rea superficial, permitiemdo
una mayor frea de contacto emtre el catalisador y los reactivos, Todo es
to dard por resultado, un catalizador mds activo con menor cantidad de nf
quel. En cuanto a los promotores, se ha encontrado que, el Bario, Estron
cio Cesio y Potasio incrementan la actividad, de un treinta a setenta por
ciento sin aumentar la cantidad de niquel y aun mfs, con disminucién de -
este, 7

los cataliszadores activados por tierras alcalinas como, Bario y
Estroncio guardan esta actividad por m4s largo tiempo, que los activados
por 4lcalis como Potasio y Cesio sin embargo, los cataligadores activados
por Potasio son menos costosos, por 1o que, han tenido m4s &xito comercial

que otros; adem§s de que, el potasio como promotor, no solo incrementa --

considerablemente la actividad, capacidad y temperatura de operaciény sino
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que, también awmenta la resistencia del catalizador a los depésitos de «ew
carbén, permitiendo asf una disminucién en el requerimiento de vapor; ha~

ciendo mfs econdmico el proceso,

Hay algunos factores que pueden desactivar al catalizador tales

A).~ Mantener el catalizador a altas temperaturas por largo - -
tiempo, facilita la formacidn de cristales de azufre en la superficie ac-

tiva del catalizador, aumentando éstos de tamafic con el tiempo, reducien-

do de esta forma el 4rea superficial,

B)e~ Pequefias cantidades de polfmeros pueden ser formadcs de la

alimentacién y bloquear los centros activos,

C).- Una pequefia cantidad de sulfuro en la alimentacién, cawsa-
rd una gradual desactivacién, debido a que, el sulfuro salvo raras excep-
ciones, es adsorbido por el catalizador dando como resultado, la obstruc-
c¢ién de centros activos, lLos catalizadores con gran afea superficial y -
cristales de pequefic tamafio, serdn dafiados afm por pequefias cantidades de
sulfuroc ; el cual, reduce el 4rea supsrficial, Como comsecuencia, afirmer

que, el catalisador es resistente a umna gran cantidad de sulfuro, es ad—
mitir que 8ste tiene wna pequefia 4rea superficial ; sin embargo, se dice

que el catalizador es tolerante a 3 p.p.m. de sulfuro, los sistemas con-

vencinnales de desulfuracién { como el sistema nfquel-molibdeno y éxido =
de zinc ) removerédn el sulfurc a un nivel més bajo que 0,1 pepeits

La seleccién de la alimentacién, afecta directamente la vida del
CATALIZADOR, Una alimentacién ligera como lo es el Butano, causa poco da
fio al catalizador a diferencia de una alimentacién pesada la cual dafia =

més sensiblemente al catalizador, por los altos aromaticos que contiens,
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A semejanza de las moléculass de cadenas grandes, las cualres son mds su—

ceptibles a 1s formacién de palimeros, gque desactivan al catalizador,

Ningiin aromitico tiene el mismo gradoc de desactivacién, para =
con el catalizador, tal es el caso del Benceno puro y las mezclas de para
finas con el Benceno Tolueno y Xileno que han sido gasificadas satisfacto

riamente en el laboratorio cosa que no sucede con muchos anillos aromiti-

cos de cadena grande, los cuales son muy problemiticos.

Las plantas normalemente trabajan con alimentaciones conteniens

do 10 % de aromfticos, méximo, Cuando el catalizador ha terminado su fun-

cién se pguarda en una atmésfera de gas inerte ; hasta que vumelva a usarse

durante este perfodo el catalizador optativamente se puede mantener a su

temperatura de operacidn o bien se deja emfttdar,

Trabajando la planta a su exacta capacidad prolongari la vida =
del catalizador, entendida ésta en cuanto a cantidad de alimentacién gasi
ficada por uwnidad de volfmen de catalizador consumido, Las altas presio-

nes de operacién reducen la vida del catalizador. Un incremento en la pre
sién hasta aproximadamente 35 - 45 kg/cm? puede reducir la vida del cata-

lizador de 10 a 20 %,



=l =

2.~ Proteccién del catalizador con atmosfera inerte o

Las explosiones en equipos de proceso como reactores, tanques y
tuberias, pueden ser prevenidos, eliminando las fuentes de ignicién o evi

tando la formacién de mezclas explosivas.

La energfa de ignicién, para mezclas de gas con aire es muy ba~

ja y la simple descarga de la electricidad estdtica, puede proporcionarla

Los materiales fosféricos y los catalizadores por si solos, son

también una fuente de ignicidén por lo tanto, la eliminacidn de las fuen=
tes de ignicién reducen solamente el riesgo de explosién, pero no le eli-

minan del todo,

La forma de eliminar las cargas estéticas, es por dispositivos
especiales para descargar los equipos ( tanques, tuberias, etc.,). La for
ma de evitar las mezclas explosivas, es por el uso de atmfferas imertes,

El uso de atmésferas inertes, para evitar explosiones, puede -

subdividirse en tres casos a saber :

lo,~ Tanques de almacenamiento que, conteniendo combustible, al

irse descargando, se va creando una atmésfera explosiva, en el espacio que
se vacia,

20,~ Equipos de proceso, en donde se vreoducen o se tratan mate-

riales combustibles,
30.~ Envases de servicioc que, contienen gases, vapores, o pol-—

vos ( como las unidades usadas para el cambio o almacenamiento de catali-

zadores envenenados ),

Este filtimo caso, es el que nos interesa en nuestro estudio
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En el caso uno y dos, la cantidad necesaria de gas inerte, es -

determinada, pey el volfmen que se va desalojando,

.

La calidad o pureza del inerte, con respecto a su contenido de

oxireno, serd funcién de los limites explosivos del combustible en parti-

cular,
En el caso tres, es importante considerar varios aspectos; in--

cluyendo el aspecto seguridad y economfa,

En grandes tanques de almacenamiento, la cantidad de inerte,—=

serd igual al volfimen del recipiente ; pero deben puntualizarse algunas -

condiciones : 1 ).~ La gravedad especifica entre los gases intercambia- -
bles, debe ser bastante diferente ( entre la atmésfera explosiva y el i~

nerte ).
2).- El gas serf introducido, al recipiente a una velocidad me-

nor de 1,1 m/seg.

Como estas gondiciones, en muchas ocaciones no pueden satisfam

cerse, 6s necesario usar purgas continuas ; en este caso el gas inerte, -

serf introducido al recipiemte a una alta velocidad y situando las entra=
das, de tal manera que, provoquen wna fuerte turbulencia y se forme asi -

wa mezcla ideal,

La préctica indica que, la concentracién de oxfgeno en wna at—
mésfera inerte, no debe ser mayor de 2 ¥ en volfmen.
Las siguientes relaciones, Se usan para calcular el volfmen -

exacto, de gas inerte, que debe de ser introducido a un recipiente, para
eliminar la atmésfera explosiva :

ez % - I Y=vr
J-a
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en donde ¢

v : submfiltiplo del volfmen de gas purgante requerido

€ : base de los logarftmos naturales

@ : concentracién del gas explosivo en la purga

do : concentracién inicial de gas explosivo en la mezcla

Y : concentracién final deseada de gas explosivo en la mezcla
V : volfmen geométrico del recipiente

'[. : volémen de purga requerida

las (y ) y la ( a ) deben expresarse en £ en volumen,

Por medio del wus» de las grdficas, que a contimacién se mues=——
tran se puede evitar el cflculo analftico, anteriomente sefialado, obte- =
niendo wn resultado bastante exacto, Fig. ( 2-II, 3-IT ),

En seguida se muestra wm ejemplo :

&
v = do ose nf
X= 1 Jo
a0 ¢€A

Y= 2 .2
ev. #—*% _ /o33
2~ o8

V-2 33

?[.:'/o.n- X233 = X3 300 »7

Lste resultado corresponde al usarse la gréfica 2,
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3,- Condiciones de Operaciénm .

En cuanto a las condiciones-de operacién encontraremos que, una

baja temperatura de alimentacién, dar4 por resultado un alto contenido de
Metano en el gas que fluye por lo tanto, la temperatwra de entrada de los
reactivos debe ser controlada para dar la temperatura més baja posible, -
siempre y cuando, no sea tan baja que se extinga la reaccién, FEsta tempe
ratura depende de la naturaleza de la alimentacién ; pero varia general—

mente, entre 400 y 420 °C., Los productos de la reaccién salen del reactor
a una temperatura apraximada de 500 °C,

Se debe cuidar con especial atencién la cantidad de vapor dene
tro del reactor ya que, si esta desciende demasiado se formafan depbsitos
de carbén en el reactor segfin 1a reaccién de Boudouward 1

200== € + &0,

Evidentemente, estcs depdeitos de carbén se incrustarén no solo
en las naredes del reactor, sino también en el catalizador lo que es més
grive ; ya que, wun catalizador com depdsitos de carbén se inutilisard com
pletamente,

Las presiones de oparacién del reactor gasificador varfan entre
25 y 35 kg/cem?, generalmente y munca serdn menores de 15 kg/om?.

Acoht:l,nuacidn, se muestran varias grdficas que, ilustran en for

ma clara los efectos de los cambios en las condiciones de operacién y en

la calidad del producto final weamos:

*

La Nafta desulfurada, se inyecta al reactor a una temperatura -
de 350 a 380 °C ; y una vez mezclada con el vapor de proceso, alcansa la

temperatura de 40O °C. la grféfica ( 4-II ) refleja el perfil de temperatu



ras, que sigue el proceso de gasificacién,

La presién y la temperatura de entrada asf como la razén vapor

Nafta, tienen una influencia decisiva en el perfil de temperaturas, figu

ras ( 5-II, 6-II, 7-II ), Como puede observarse, el incremento de pre- =

8ién reduce la zona de reaccién ; las temperaturas de entrads arriba de

360 °C, favorecen la reaccidén. La razones vapor Nafta mds abajo de 2 =~

kg/ke son ventajosas,






- - | o L

. L & : {4 i

+ 4T S e

i ] 3 il T it v
| ) -
- ezt

el SN/ v NP

- * {7 i
¥ 4 1o g
. Ve iy
0® A4 R
pe e b - e > /i wF - - ',:,,ut _ 4
| g ' 4 & SRy : !
4 B &

F--R R

.:; B

T g LCJ b cnzwg‘i“
f’VF‘("“"”"fd : ’A‘u&o Ra&ssraw E - : ‘
05 ,wrfﬁﬂfﬂﬂ wRAS . LQ}V EL K‘A‘_Z"”w L

Flé €s=-2D




e e et e

) &1 ez 03 2¢ 45
lonlG, CAra Ca7n<) 2460 n

Iuiivenc g e Ly JEM PERATIRS D e Tia2p  Exr
EL PrRrrpis D E Frg (6-1) TEMNPERATURAS



‘ A»i(al

Ld eF Aok




- 19 =

Lo~ Hidroalimentacién ;

Dos modificaciones al proceso bf&sico en el paso de gasificacién

han sido introducidas con objeto unicamente, de optimizar el proceso lo=-
grando asi una mavor economfa, Se conocen estas modificaciones como hidro
alimentacién e hidrogasificacién, En la Hidroalimemtacién, el hidrocarbu
ro alimentado se mezcla con vapor y una alta proporcidn de hidrégeno; es=-
ta mezcla se pasa sobre la cama del catalizador : El producto asi obteni-
do, tendrf un alto contenido de metanc ( 96,4 % ) y con muy poco diéxido

de carbono, El catalizador recomendado para &ste caso, es un vehfculo de
Sflica en el cual, se ha depositado 37 % en peso de nfquel ; 4 ¥ en peso

de 6xido de cobre, cromo y magnesio ; y 15 ¥ en peso de 8xido de magnesio
la reaccidn es :
CrHic + EWx —> FCHy

Una parte de &ste metano producido, se utiliza como alimenta- =

c¢ién para producir Hidrégeno :
1T CHy » 3Mo — AT €4 + M2
El resultado neto es :

Cr Mg + FWze —v 55 CHy * /T €0a

Como vemos, la diferencia que existe con el proceso bésico, es

solamente un paso que genera hidrégeno, y el producto de &ste, se mezcla
con la alimentacién de hidrocarburo, antes de entrar al reacter,

Ventejas de esta modificacién : - Una de las grandes ventajas =

de esta modificacién es, que el CC» es eliminado en el generador de hidré
geno por lo tanto, ests no contamina el gas producto, ademas de que, la =
presencia de Hidrégeno libre en la alimentacién del reastor, tieme muyy -
buen efecto en la vida del catalizador., Se ha estimado que, un incremento

en el conterido de Hidrégeno de un pie cébico por libra de alimentaciém,=
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redundara en un awmento de 1la vida del catalizador de 10 a 20 %,

Como es de suponerse al no existir grandes concentraciones de -

COo en el reactor, habré menos depSsitos de carbdén en el catalizador. Una
ventaja mfs, es que el consumo neto de vapor se reduce aproximadamente a
0.3 kg/kg de Nafta,



5.= Hidrogasificacion .

El objeto principal de ésta modificacién es reducir los consu—

mos de vapor. La modificacién conocida como hidrogasificacién no es otra
cosa que, dos estados de gasificacién, El primer reactor se carga con a—
proximadamente la mitad de la alimentacién y opera en forma normal con =
una rason: vapor/alimentacién de aproximadeamente 2 kg vapor / kg de ali=-
mentacién, El producto del primer reactor se enfrfa mezclandolo a conti-
nuacién con el remanente de la alimentacidn, se pasa al segundo reactor -
operando 8ste, a baja temperatura y con pequefia o ninguna adicién de va—-
por, De esta forma, el consumo total de vaper se economiza en un 3 6 4 %

Como el reactor gasificador opera a baja temperatura, el gas =m
que sale como producto, tiene un alto contenido de Metano y el paso de me
tanacién puede ser eliminado., La tabla siguiente da una visidn clara de

la diferencia que existe entre el proceso normal y el modificado.
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Un £:70d. de €osigitacion B Exvedles, wr Smbge
Do s g

Dos £3tadss de Metow, 2a cron y¥ Erede dp Mets *IRGCIon
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METANIZACION

El valor calorffico propio del gas que sale del reactor gasifi-
cador, es aproximadamente 7.2 =8.4 x 106 cal/mcs ( 800 - 930 Btu/scf ) =
con COy y libre de agua, Por medio de la metanizacién y quitando el COp
éste valor, puede ser awmentado a 8.9 - 9,0 x 106 cal/mcs ( 990 - 1005 =
Btu/scf ). Para quitar el CO,, se puede usar cualquiera de los conocidos

sistemas de endulzamiento de gas, En cuanto a la metanizacién las tempe-
raturas normales de entrada al metanizador som 300 -~ 320 °C,

" Practicamente, la metanisacién, es una eontimuacidn del estado
de gesificacibén : Pero ésta se lleva a cabo a wna temperatura més baja,-
para facilitar as{, la formaeiSn de Mebano, Puede usarse el mimmo catali
zador que, el empleado en la gasificacién o en su defecto otro que tenga
los mismos componentes bisicos ; pero, con diferentes promotores., Pueden
usarse wno o doe estados de metanisacién ; pero el mmero de Sstes, junto

con la temperatura de operacién y la cantidad de vapor usada, dependerf -
de la calidad de SNG que deseemos obtener, ( determinado contenido de CO,
Hidrégeno y Metano, valor calorfifico ) El tipo de promotor usado, serf —

también funcibn de esto fltimo,
Como hemos dicho la formacién de Metano a partir de CO § H2, -

contenidos en el gas de sintesis procede de acuerdo a la siguiente reacw-

cibén exot&mica, ¢
Cot d My — CHNy + Mao -—@

(00gyy k= - 929 Kedfurd)
Esta reaccidén se ha aplicado durante muchc tiempo para quitar -
trasas de CO en los procesos de fabricacién de amonfaco, Sim embargo, pa
ra la manufactura de SNG también es necesario reducir el Hidrégeno a wn =



-3 -

mfnimo para obtener asi, un gas SNG con alto valor calorifico, Lograre-—
mos tal propt;aito, ei el prs de sfintesis contiene un poco de COp el cuél
serd utilizado para redusir el H, . La reaccidn serfa :
Cos +yH2 = &My +Mz0 —(2)
(AHypp = =30y Klfmel)
La reaccién 2 no se lleva a cabo directamente, hay un pasc inee

termedio éste es :

€0, + Ha == GO + /20 —
(apapek = 3. 9 kc-l/m-() @
De aquf el CO formado reacciona con mfs hidrégeno de acuerdo a

la reaccién 1.

La composicién resultante del gas SNG despuds de la metanizae—-

cién depender{ de la presién, temperatura y composicién del gas de sinte-

sis,
Los parfmetros a controlar en el gas de sintesis, que serd scme
tido a wna metanisacién en omanto a composicién, serd la rasén Hy : CO y

el contenido de CO, residual,

La r n H2 : CO puede ser ajustada y el (x)2 residual también
puede ser ajustado,

La influencia de la composicién del gas de sintesis en el pro—
ducto final SNG se encuentra en la figura ( 8-II ).

la i.nflnencia de la presidn y temperatura del gas de sintesis,

en el producto final SNG se encuentra en la figura ( 9-II ),

En cuanto a la comentada reaccién de Boudouard, por medio de =—-
la cual, se forma carbén a partir de CO aquf se presenta con mucha fre=- -

cuencia y en gran escala desde luego debe evitarse regulando la velocidad
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de la alimentacién al metanizador,
2€0 = @0y +C
Algpg = — 4! Kol

ECONMIA,

Uno de los puntos principales a resolver, con el objeto de ha=—
cer el proceso més econdmico, es el satalizador, Awmentar la vida del oa-
talizador es determinante, en el Walance econdmico del cuslquier proceso,

Este se lograr{ por medio de lo siguiente :

Recirsulaciones que aumenten la preporcién de Hidrégeno en el =

gasificador, de cambiaderes de calor que lo concerven ; y otros métodos.

Cabe hacer notar que el costo de la alimentacién, tiene wna = -

fuerte influencia en ol costo total de la produceién, Independiestemente
del disefio, el costo del catalizador, variard de un disefic a otro en este

caso, se calcula su costo aproximadamente em :

$ 0.36/ MMBtu de SKG.
Para un balance de materigles aproximsasdo de :

Carbén Bituminoso alimentado: 12,000 t/d

Agua de proceso alimentado : 56,000 - 60,000 X 10°

1t/d

Producto : 250 MMcfd de SKG.
Subproducto : 315 t/d de Azufre.

Se necesitard una inversidén aproximada de $200 millones de -—

dolares; se requerird de un personal ie 200 ojeraiivs j =----

6l costo del SNG serd aproximadamentc ie . 0.7( pesos ;/ 1t.
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CAPITULO IOI

PROCESOS PARA LA OBTENCION DE GAS A PARTIR DE CARBON,

GENERALIDADES .

El carbdn contiene aproximadamente 5 % en peso de Hidrégeno y -
75 4 de Carbén, libre de cenizas y humedad, Un gas camercial contiene 25%
de Hidrégeno y 15 ¥ de lfquido combustible, es claro que, para convertir
carbén a gas combustible, es necesario adicionar hidrégeno a la molécula

de carbén. Este ademés de desempefiar su funcién en la reaccién, elimina
los compuestos que contienen azufre, oxfgeno y nitrégeno,

Se 1levan a csbo 5 reacciones quimicas en la produccidén de Meta
no a partir de carbén § dos de 6llas, relacionadas con la produceién de ~

Hidrégeno :

= Combustién de c;rbon con oxfgeno
ARBoN MATEMA §°°- dee '€
VosnTi2 " CHet e + & — D

Una alta presién y relativamente baja temperatura favorecen la

formacién de Mstano : > 930 ¢

A+ @+ Ha0 o———" Co + Ha
Arriba de 1380 °C, esta reaccién se efectfia exitosamente y el -

requerimiento de calor es aproximadamente de 32.5 x Zl.O6 cal /kg mol., de ~
agua a 930 °C,
Co+ Hro T/— COz + Ha — @)

Esta reaccién da solamente 7.8 x :I.O6 cal/kg mol, de agna a 930

cram 222 oy 2 4 —@

Un buen producto se puede obtener a 930 °C. que es calor sufi——
ciente, para mantener la reaccién carbén- vapor ( Ecc. 2 ) ; ya que, esta
reaccidn es exotérmica y da 21,8 x 106 cal/kg mol,

A e

X |
JHa +CO " @My 4 Hao + A —©
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esta reacecién, es fusrtemente exotémmica ( 52.2 x 106 cal/kg mol ); pero
como debe ser conducida a relativamente baja temperatura, el calor genera

do no se aprovecha integramente; sin embargo, se puede usar para generar
vapor, El CO y el H, se forman en la reaccidn de gasificacién; y para w=

reaccionar todo el CO formando CHj, se requiere una razén de 3 moles de =

Hy por mol de CO ; sin embargo, carbén, oxigeno y vapor preducen gas com
wna razén hidrégeno-monéxido de carbono, menor que &sta ; pero esta razéfi
se puede incrementar al valor deseado, por adicién de vapor de agua al ew
gucluo gale del gasificador. Efectufndose la clésica reaceidn de gas de
agua ecc. 3. En la reaccifn de metanacién ( ecc, 5 ) se disipa calor y -
una porcién de hidrégeno es convertida en agma, lo cual, sigpifica pérdi-

da ; por lo tanto, uma meta de los nmevos procesos; es minimizar la pro—
duceién de Metano, en este paso, Es por ello que, el proceso, Hy-Gas pro
duce las dos terceras partes del Metano en el reactor gasificadoy El ~
proceso Syntane produce cerca del 59 % del Metano en el gasificador., Se

debe tener on cuenta también que, durante la produccién de hidrégeno, par

te dddgmddagu,aoowmmdearbdnmafmoozgm
también implica una pérdida.

La finica forma de compemsar todas estas pérdidas, es aprovechsh
do al mfiximo el calor liberado, para utilisarlo en la reacciém carbén-va=
por 3 o bién, simplificando la operacién, para gastar lo mifiimo en mante-
nimiento, lLa capacidad comfn de una de estas plantas, es aproximadamente
de 1 15,000 ton./de carbén por dfa, lo que representa 7.0 MM l’dl (25 a
MM, cfd de gas ) y un costo aproximado segfn Hy-Gas, de § 222 millomes =
de délares conmstruida en 1977-78, Con el proceso Lurgi costarfa § 300 mi-
llones de délares,



EL_CARBON,
El combustible sélido de tfpo industrial m4s comfm es el care

bén, Este, por sf solo, tienme en la actualidad un campo de aplicacién muy
limitado; pero, usado como materfa prima para la fabricacién de combusti-

ble gaseeso seri de gran utilidad,

Hablemos wn poco a cerca del carbén, El proceso de formaciém o=

del carbdn mineral implica la intervencién de varios factores gebre los -«
depSsitos de material vegetal acumulado durante sigloe bajo la cortesza te

rrestre como son ¢

La accidn bioquimica, immersién en agua, calor, presién.

Kl primer paso del proceso es la descompsicién parcial de los =
vegetales por la aceién bioqufica, El siguiente paso es la formacién de

depdsitos de material inorganico como arcilla, scbre los vegetales descom
puestos, _

. ~ Finalmente la presién causada por el peso de las capas terres-
tres, compactan el material, formando as{ el carbén de més baja calidad -
conocido como lignito,

El lignito, ese transformard a carb6n de mayor calidad eomocido
como bituminoso y antracita con mayor temperatura y presién, Esto fitimo,
dependerf del lugar en donde se encuentre el manto de carbén,

El lignito, es un carbdn gue pesee wn poder calorffico inferier
al del bituminoso y de la antracita,

El poder calorifico del carbén, serd wna medida del grado de me
tamorfosis que ha sufrido dicho carbén,

En anflisis de un carbén podemos encontrar 3 componentes a sa—



a).~ Humedad

b),~ Materfa voldtil

¢).~ Carbén fijo

La humedad del carbén se liber{ y por lo tanto se puveds cuanteay

&» calentando=sl carbén a 100=110 °C,

La materia vol4til se liber{ y se puede cuantear calentando el

carbén a una temperatura de 950 °C,

Experimentalmente el valor calofifico de un carbdm, se obtiene
quemando uma cierta cantidad de ;asta, hasia ~ombustién completa dentro de
un calorimetro, con uma cantidad determinada de ofigens. Se encombrS uma
relacién apalftica quedf directamente el valor ed.or!fﬁo previo anflisis
quimico del carbdn ya que dicha relacién ﬁ:lmra los componentes quimi——
cos del carbén .

Pérmula de Doulong @
87/l = Jp.59y e +42.020(H + -g-) + Yo5°$

Fn donde C, H, O, S, se expresan en fraccién masa.

Debido a que nunca encontraremos dos mantos de carbén con igual

poder calorffico, muchas veces es mfs ffcil manejar cantidades de carbén
en unidades de BTU ( es decir en terminos de su poder -calorifico ). Que
en unidades de masa, de lo contrario tendriamos que decir x Ton, de carw
bén de poder calorifico)r.
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CAPITULO 1Iv

PROCESO PARA LA OBTENCION DE CABON BI - GAS ,

A)o"’ MIPO

Este proceso manejard todo tipo de carbén desde el lignito hass
ta el altamente voldtil carbén Bituminoso, El equipo de este proceso, -

consta de : Un reactor principel gasificador, un ¢iclén, un convertidor,-

un equipo para endulzamiento de gas, y finalmente un metanador catélitico.

B).~ DESCRIPCION DEL PROCESO

El carbén pulverizade y vapor de agug se jalimentan en la parte
superior ( estado 2 ) del gasificador, En la parte inferior ( estado 1 )
se alimentan cxfgeno y vapor, ademds de m ‘Pabirculacién proveniente del
ciclén, En el estado 2, el carbdn es parcialemte convertido en Metano y
gas de sfntesis, por la resccién de zarbén con oxfgeno y vapor de agua, -

La mezcla compuesta de Metano, gas de sintesis y carbén, se pasa a tra—
ves de un ciclén el cual, separa las partfculas de carbén, del gas, E -
Carbén es recirculado a la parte inferior del gasificador ( estado 1 ) en
donde, serf casi completamente gasificado, EL gas aun sucio sigue adelan

te con la cerriente del proceso, Con objeto de aumentar la rasénm de hi-

drégeno en la corriente, &sta, se pasa a través de un comvertidor, en don

de la reaccién del CO con vapor de agua, alcanzarf tal objetivo,

La corriente formada de Metano, CO y rica en Hz es librada de ~

gases icidos y pélvo ; para, finalmente entrar ya exenta de gases y pol——
vos a la metanizacién, En donde, el CO y el H, formarén Metano, aumentan
do el contenido de &ste y comsecuentemente su valor calorifico, gue es de

aproximadamente de 8.1 x 10 cal/m® ( 900 BtwRY).
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C).- EL REACTOR GASIFICADOR

EL reactor, es una unidad iptegral de disefio simple que, consta

de dos pascs y funciona con una sola alimentacién de carbén, EL ( estado
1), opera a 70 kg/cm2 ¥y 1660 °C ; y el ( estado 2 ), a 105 kg/cxn2 950 °C

El fondo del reactor estf dotado de wma rejilla, mediante el cual, las ce
nizas son expulsadas al exterior.

D)o~ CATALISIS :

Los primeros catalisadores de SNG astuvieron inspirados em la -
tecnologfa alemana y japonssa 3 desarrollada ésta en los afios sesentas,
Usaron catalizadores que empleaban en operaciones semejantes, con peque—
fias 0 ninguna modificacién. Funcionaron bien debido a que, se usaron ali
mentaciones limpias de impurezas y de bajo punto de ebullicién : Tal es
12 Kafta sin embargo, 8stos cofrecieron pocas ventajas econdmicas lo que -
obligo a buscar catalisadores espec{ficos para la operacién que estamos -

tratando, Cabe notar que, los catalizadores nos serén de gran utilidad,-

para alimentaciones pesadas,

Las reacciones de gasificacién e hidrogemSlisis ( adicidn de Hi

drégeno al C para dar Metano ) son irreversibles,

Las reacciones de gas de agra y metanacién son reversibles y al

canzarén el equilibrio qufmico, asf :

C4 Hro —> Eo * Ha —Q@

&+ Ha —> CHy @
Co + Hao —> @op *t Nz —(D
Co + 3Hs —> CHp +H20 — @
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La reaccidn total es :
& + 2o —>» Co+ Coa +Hat CHy —@

Se he hablado mucho acerca del mecanismo de la reaccifn de gasi

ficacién e hidrogenSlisic ( 1 y 2 ) sin embargo, dependiendo del cataliza

dor usado y de la vida &til de éste, puede predominar una u otra reaccién,

La ecc. 2 ( Hidrogenélisis ) predomina con un catalizador fres-

co de tal forma que, se elevard la cantidad de Metamo preducido, con wn -
perfil de temperatura que corresponde a una reaccién fuertemente exotérmi
ca, ( curva 1 Fig, 1-IV ) Esta actividad, rdpidamente es coaccionada por
el envenamiento del catalizador ; en virtud de depdsitos de carbén formas
do en §1. A medida due el catalizador se envejece el perfil inicial de -~
temperaturas se transforma, hasta que llega a corresponder a um perfil de
temperaturas de reaceién endotérmica ; es entonces, cuande predomina la -
reaccién de gasificacién ( ecc,l curva 2 Fig, 1-IV ) Finalmente, despuef

de un corte tiempo el catalizador aleanza un estado estacionario, dando -
un perfil de temperatura que, es representativo del equilibrio termodiné-
mico ( curva 3 Fig. 1-IV ) la cual corresponderf, a las reacciones de Me-
tanacién y gas de aguva, Las reacciones que producen depésitos dafiinos al

catalizador y que, ocacionan desactivacién &m &1 son :

260 — €+ —®
Go + Ho ==& + Hzo — D

CHy —— € + 242 — @
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El Catalizador v la Termodinfmica . = Serd un buen catalizador aquel ==

que, permita la ccmbinacién de varias reacciones ; bajo determinadas con-

diciones cinéticas y termodinfmiczas de proceso,

las condiciones termodinfmicas son de especial importancia ; ya
que, &stas mantienen en equilibrio los productos y la temperstura es la -
variable més crftica ; pues, estabiliza dirsctamente la distribucién de -

los productos,

Laz bajas temperaturas favorecen la formacién de GHA e Las gl=

tas temperaturas dan mfs altas concentraciomes do Hy,.

Una temperatura intermedia da un gas de compesiéién intermedia.
A bajas temperaturas sor._fawrocidae las reacciones 6 y 7 ; en altas, la
reaccién 8 ( Fig, 2 - IV ) cuslquier catalizador que estimule las reaccio
mes 1, 2, 3, 4, y 5 son indicados para SHG, ; sin embargo, habrd uwn cats
lizador ideal para cada diferente temperatura de proceso, A altas tempe-
raturas, las velocidades de reacciénm son muy altas ; luego entonces, no =
es necesario, un cataliszador muy activo, para mantener la reaccién, En -
realidad para altas temperaturas, se usan poco ; debido a que, se incrus-
tan muy rdpidaments, A estas temperaturas, la velocidad de formacién de
coque es alta, Y se deberdn tomar providencias, para sacar el cataliza—

dor del reactor periédicamente.

La manufacturas de SNG a bajas temperaturas, implica bajas ve--

locidades de reaccidn ; por lo tanto, se necesitan grandes reas superfi-

ciales de catalisador activo v resistente a la incrustaciém ; que, aunqgue
es mfs lenta que a temperatruas altas, no deja de presentarse,

Concluyendo, la ventaja de usar catalizador, es bajar la tempe-
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ratura de operacién ( con grandes concentraciones de metano ) y dismiruir

los problemas de incrustacién y formacién de coque,

Al igusl qufen la mayoria de los catalizadores, para este caso
se usa como elemento activo principal : el niquel, Las fltimas investiga
ciones acerca del mecanismo de reaccién, afirman que, cada 4tomo superfi-
cial de niquel, activa un carbén por lo tanto, todos los catalizadores —
SNG de nfquel, tiene la misma actividad quimica por unidad de 4rea super-
ficial de metal, En cuanto a la actividad del catalizador, cabe agregar a
lo mencionado a este respecto que, el incremento en la concentracifén de -~
nfquel, no necesarimentei resulta en wna frea superficial mfs grande; ade
mas de que, las concentraciones excesivas de metal, aceleran las incrusta
ciones, Asf la superficie metflica total méxima por unidad de masa de ca-

talizador estar4 dada por una cantidad exacta de nﬁ;uel, segin la tabla -

siguiente :
Miomel EN |\ AREA Sepcprpiciay
5. £N PESO B ’/ > .
& /
4 %4
o a2
o5 52
¥ 73

Con la debida concentracién de metal, los soportes sirven a la
ves de agentes dispersantes y como intersticios; los cuales, deben ser re
sistentes a la abracién superficial y de estructura porosa. Los materia-
les usados en la fabricacidn de soportes serdn de alto punto de fusién =

( es decir refractarios ) con poca tendencia a formar hidratos.

En cuanto al material incrustante, conocido en general como cow
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que, es un material polimérico con poca aficidn por el hidrégeno, con ma
estructura molecular indefinida entre la estrnctura molecular de un poli-
mero aromitico y la estructura molecular del gréfito, Este resulta de —

los fragmentos del carbén o del CgH, producidos sobre la superficie del -
niquel y que emigran al soporte, antes de que éllos reaccionen con H0 6

R,
Una véz en el soporte, estos materiales se polimerizan y se ex-~
panden sebre la superficie, bloqueando los sitios activos y los poros, —

Las incrustaciones de forwacién reciente, se Hidrogenan con relativa faci
1idad por lo tanto, pueden ser removidas con Hidrégeno 6 con vapor, en =

ausencia de cualquier alimentacién . Una vez que, el polfmero incrustan-
te ha tomado una estructura estable, es mucho m{s diffcil removerlo, En-

tonces, la regeneracién del catalizador con hidrégeno, es solamente posi-

ble, mediante varias operaciones sucesivas de hidrégenacién,

El perfil de temperatura para un lecho catalftico envenenado y

uno fresco se muestra en la figura ( 3 = IV ),

La mayor parte de los depdsitos de coque, ocurren en la zona =

de reaccidn, En donde la presién parcial de carbén o nafta es mayor; es
decir, en la regién endotérmica, Concecuentemente, en esta regién, el le
cho se desactiva mfs que en la regién, donde tiene lugar la metanacién .
Una de soluciones m&s féciles para alargar la vida del catalisador, es re
moviendo el coque tan pronto como e?te se forme, Otra es utilizando los
soportes adecvados, Ios poco 4cidos, minimizan la polimeracién. Debido
a ello, son mfs usados los de Si0; que los de Al,03 no obstante, cuando =

5¢
éstos/usan, raciben tratamientos prevics de soluciones alcalinas, a fin -
de neutralizar los sitios 4cidos.
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CAPITULO V

PROCESO PARA La OBTENCION DE CARBON LURGI.

EQIPO :

Es mis complejo que, el del proceso Bi-gas ya que,>onsta de més

uwni/do.d@6; pero tenemos subproductos que, no se obtienen en el proceso -
Bi-gas, Asi como ahorros de tfpo econdmico; ya que, el aumernto de nfimero
de unidades como es, el tener mds de un convertidor, dard como resultado

una economfa en los requerimientos de vapor,

DESCRIPCION DEL PROCESO :

El reactor gasificador, se carga en el domo, con carbén molido
y en el fondo con oxfgeno y vapor. El producto : metano y gas de sfinte-
sis, posteriormente se pasa por un recipiente, en donde se separan el car
bén residual y las eonins del gas, El Carbdn residual, se pasa a un ¢i~-
¢16n que separard las particulas mds grandes, ( carbdn que es recirculado

al reactor para ser gasificado completamente) de las chicas, Las cuales

se emplean para formar, por reaccién con vapor de agua el licor gaseoso,
La corriente gaseosa sale del recipiente hacia el primer comver
tidor de tres ( el de mayor dimenciones ) en donde, se llevard a cabo la

reaccién de CO con K20 ; con objeto de aumentar la razén H2/00.

La corriente de salida, de este comvertidor, se divide en dos -

partes iguales: wmna de ellas se pasa através de los dos convertidores si-

guientes, con el mismo objeto; ( aumentar la razén H2/CO ). Esta corrien

te se reunird con la otra, a la salida de dichos convertidores; dando « =



asf una corriente finica, rica en hidréreno necesario para el vaso de meta

nacién, Esta corriente se enfrifa y endulsa por el proceso rectisol, que,
quitard el CO,, compuvestos del azufre y otras impurezas ; para pasar fi--
nalmente, al paso de metanacién, En donde, la reaccién de CO més H,, au~

mentar£ el contenido de metano; hasta dar ungas con un valor calorffico -

de 970 Btu/scf

EL REACTOR GASIFICAD(R :

La presién de operacién del reactor gasificador es aproximada——
mente 35 kg/em?,
El reactor ss alimenta con partfculas de carbén de 3,2 mm & 3 -

cm de tamafio, sisndo el tfpo de carbén mis adecuado para este proceso el
Subitumiroso,

Los residuos de carbdn y las cenisas son drenados por una Comi—

puerta dispuesta para este propésito en el fondo del reactor,

La cantidad de oxfgeno cargado al reactor es aproximadamente el
30 % del peso de carbén,

Una planta completa para este proceso tiene wn costo aproximado
de § 300 millones de délares,

La mayor parte de los disefios de los gasificadores para otros -

procesocs estan inspirados en este,
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CAPITULO VI

PROCESO PARA LA OBTENCION DE CARBON HY~GAS.

EQUIPO :
Aparte de los equipos esenciales, como son ¢ el gasificador; el

metanador; el purificador; y demis ; este proceso cuenta con algunos ow=
quipos caracteristicos; como son : un equipo de pretratamiento, un mezcla

dor y un electrogasificador.

DESCRIPCION DEL PROCESO :

Este o8 un proceso de hidrogemacién directa; para convertir el

carbér a gas combustible de alto contenido de caior,

El carbén molido, en partfculas de aporximadamente 1,5 mm 0 me=-
nos se seca perfectamente y se carga a una unidad de pretartamiento, don-
de recibe mn tratamiento, con objeto deevitar que el carbén se aglomere -
con la alta temperatura, en pasos posteriores, El tratamiento consiste -

en soplar aire caliente a 430 °C, sobre una cama flufda de carbén,

Los tipos de carbén lignito y subituminoso no requieren de pre-
tratamténto, el carbén, asi tratado, es pasado a una unidad de mezclado,-
en donde se mezcla con aceite ligero, Esta mezcla es bombeada a la cima

del reactor gasificador, a uma presién de 77 kg/cmz.

El hidrogasificador esta formado de tres secciones o camas, En

la seccidn de la cima, se evapora el aceite ( permitiendo al carBén gotee« r

s» libremente ) por intercambio de calor, con la corriente caliente de -

gas; que viene de la seccidén de reaccién del hidrogasificadro, La S@Cw
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cién central, primera de reaccién, produce aproximadamente una tercera =
parte del metanc total general; por la reaccién de una porcién de carbén
con hidrégeno, proveniente de la seccién inferior ( segunda de reaccién ).

En la segunda seccidén de reaccién, se genera otra tercer parte

del metano, por reaccién de mds carbdén, con wna corriente de gas rica en

hidrégeno, generada en ei electroreactor,

El gas de la cima del reactor, es pasado a una unidad de limpia
do en donde, es liberado del aceite, y partfculas finas de carbén; ademés
es endulzado en la unidad siguniente removiendo el 002 ¥ gases sulfurosos;

para que, de esta manera entre a la fltima unidad : el metanador, Aquf =
se produce la flltima tercera parte de metano, por la conversién catalfti-

ca, del hidrdgeno residual con CO. El producto final SNG, serf una mez—

cla de metano, hidrogenc y traszas de CO, Su valor calorifico es aproxie-
sudanesite 8,5 30° sale?,

EL BELECTROGASIFICADOR :

Fs alimentado en el domo, con el carbdén caliente residual, con
de )
teniendo en el tcado&idrogniticudor.

B carbln es puesto en contacto con vapor, produciendose hidré-
geno y éxides de carbono,

Les requerimientos de caler, son proporcionades por una corrien
te eléctrica directa,

La corriente de gas, rfca &n hidrégeno, es alimentada directae=
mente al fondo del reactor gasificador a 1000 °C y 77 kg/cmz,

KL carbén caliente residual, del electrogasificador, es enfria-

do mezclando con agua, esta mezcla asi constitufda, es filtrada y el carw



bén filtrado es alimentado, para usarlo como combustible para la genera-

cién de vapor y energia eléctrica,

EL REACTOR :

En general trabaja de 70 a 105 kg/cm? de presién y la temperatu
ra es de 700 °C a 980 °C, La unids! de pretratamiemto trabaja a 430 °C,y
a la presién atmésiérica, Especificamente la primera seccién de reaceién
trabaj a 650 °C a 760 °C. y la segunda seccidn de reaccién trabaja a -
930 °C - 980 °C,
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CAPITULO VII

CONCL‘UQIONES

De todos los procesos el m4s complicado y costoso es el Luargi,
El mfs sencillo y con el que m&s se ha trabajado es con el proceso a par-
tir del gas Nafta, sin embargc se debe temer en cuenta que la Nafta, Prg
viene de un recuerso natural proximo a extinguirse y el carbén se encuen~

tra en 1a naturaleza con bastante abundancia,

No se puede afrimar que un proceso es mgjor que otro, Forque al
gunos tienen wna inversién en equipo memor que otros, pero em eficiencia
no sera tan bueno, Se debe tener en cuenta tambien que, entre més comple
to sea el equipo de un proceso tanto mayor sera la calidad del producto =
SKG,

» Quiza nos preguntemos a cerca de cual es el objeto de estos pro
cesos que transforman el carbén { combustible ) a combustible gaseos, pues
bien, la respuesta es que tranformamos el carbén a combustible gaseoso pa
ra gseguir usando el equipo existente en la industria, que actualmente tra
baja con gas,

De lo contrario volveriamos a la e'poca en que se calentaba con

lefla y en este caszo tendria que modificarse o desecharse dicho equipe,

En virtud de que la materia prima natural serd cada dfa més es-

%
casa el costo de los materiales producidos con ello seran de mayor precio

también,

Esta 2& otra de las causas'por 1a cuales la realizacién de los
procesos aqui expuestos cobrardn cada dfa mayor importancia, ya que los =
productos subproductos y hasta materiales de desecho, tendrén gran aplica

¢ién como materia prima para la elavoracidn de derivados clorados, alcoho



les, acetileno, etc. :

o+ ZTHa —> @Ns-ON

&oy + 32 — eHy-oH +H2°

Cly + €la — H¢
——y HemeH +H2

/) + eHy-¢/

2€Hy

La gréfica ( 1 - VII ) da una visién clara de le que costaria -
el alcohol, obtenido por el camino natural y el sintético, Despues de =—-
observar esta gréfica podremos concluir que afn cuando la inversién de —
uwna planta productora de SKG es considerable, esta serd recuperable en m

gorto tiempo pussto que la demanda de SNG sera mayor cada dfa,
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b)e Demanda y Produccidn de SNG y LNG.

A contimuacidn se presenta una tabla en donde se ob
serva, en forma detallada la demanda de gas natural que tuvo-
Estados Unidos em 1972 y la que se esperd tendrd para 1977, -
en contraste con lo reaslmente producido em 1872 y lo que se -
esperd producir para 1977. También se da el dato de 1s canti.
dad de gas natural producido en México en el afio 1972 y el de
1973.

El panorama que ofrece Bstados Unidos en cuanto al-
déficit que tiene en la demanda de gas natural, es el mismo -
que en un futuro préximo tendrd México, es por consiguiente -
necesario, que México comience a estudiar a fondo esa tecnolo
gfa, que actualmente posee Estados Unidos, para comenzar a --
sentar las bases para la Instalacidn de Plantas Productoras -

de SEG.

DEMANDA
Industria de 1972 1977

Alimentos ®0ssssscseece 12,8 X 1012 lla 17.4 x 1012 -3

p‘p‘l @s000eco000000000 12.8 = " 16.6 " 4
Qimiea ®v0ccecv0vcooe

Mat. Prima eseoee 20,0 " " 24,45 L n

Combustible ssesee 5060 n " 7360 It "
Refineria 802203000000 D265 = " 42,0 o "
Vidrio ®co0ceccccscoce ODeD ' " 2 7.6 " L
6omento si.ecccccscccs 646 M ¥ 763 R
Pigmentos 90e000cecco e 4.0 L L 4.6 " o

VaI‘iOS ®o0s 00000000000 209 n LJ 3.3 e .
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Metales Primarins ..e.es 205
No ferrosos seeceecece 1248
Fabricacion de metal o 9.2
Otro8 coeecccccsoccss 4400
No Clasificados eeese 6040
TOTAL INDUSTRIA se¢6029560

Industriag Comerclo ¢ )
Uso Domestico eceeccecse G?0.0

B3 * ®
16, " "
10,7 "
o

53.0 o e

37260 f b
é®e.0 " "
PRODUCCION

Gas Natural Domesticoe.570.0
LMG ecccecscoccccccccs 0.4
P cceciccanciicccses O,
Importaciones ceesscee 28,0
TOTAL cecccccsccssasesb00s0

EN MEXICO :

1972

L]

595.,0 " "
29.2 " "
16.8 " L
3665 " b

680.0 " L

1973

Gas Natural o.......18,693,984 x 10° ® 19,113,851 x 103 ®°
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