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i"u TRODU é"'c '.I.IO‘N

: ‘ El Gas Natural generalmente contlene compuestos 1ndesea
'bles, sxendo los contamxnantes m4s tiplcos el vapor de agua,;. el‘j

:'bxﬁxldo de carbono y les: compuestos de azufre. prznc1palmente -;i
'el 5c1do sulfhidrlco, 10s . cuales deben extraerse antes de trans
*Lportar, ‘procesar o vender el gas.

“En Méx1co, pais en vias de desarrollc y adaptac16n 1n--

©dustrial, se acentda aln mis la nece51dad ‘de d15poner de Gas Na~
:”17;tural purlfxcado, para utilizarse tanto como gas combustlble,:
obtencidn defLPG y gasolinas naturales as{ como fuente de obten
cién de- materxas prlmas para el desarrollo de 1la Industrla Pe~-

roquimlca. ' "

" Para’ la ut1112ac16n de Gas Natural ‘como combustlble, es'

‘T;necesario d1sm1nu1r el contenldo de éc1do sulfhfdrlco Yy b16x1do L
'}fde carbono a un valor: relatxvamente baJo y’ econ6m1camente fact1f‘f«

”"ble con el fxn de evxtar problemas de corr0516n que pudxeran"

idispenslhle"elinlnar~e1 &cxdo ulfhidrzco :iéxido de carbono yf
-agua conc se- dx;o”fnterxor-ente ya que ‘0l proceso al que ‘se so‘f

: 'bre de 1os con:anxnantes anterxores. Los liquidos recupertdosk
”wdel proceso cr1ogén1co (etano, LPG y gasolints) se. terlxnnn de
ﬁproc ar en plantas3fraccionadoras de lic blgs ‘en. la unl talm
B pnc' daben exxst1r os contlninantes nenc1onldos; :

te én posterzorm,%te (Pl ntas Crxogénicas) requxere un gas lif;i




En el caso especzal de las. plataformas marxnas no se dxsff

fpone de gas. res1dua1 para utlllzarlo ‘como gas combust1b1e por lo;,
. que .sé€ hace 1nd15pensab1e acond1c1onar el- gas 350c1ado a 1a prof 
‘5:ducc16n de crudo, endulzéndolo para proporc1onar_e_f: ‘

cionado.

Débido a.los requerimientos anteriores, el proyecto a dg
sarrollar va eﬁcaminado a seleccionar el proceso de endulzamien-
:to méds adecuado para la obtencién de gas natural rico en licua--

‘bles para ser empleado como dpmbustible en las plataformas. =
D . N ¥ N




CAPITULO I e D A
- 0BJETIVO

8 _fEl objetzvo de este estud1o es selecc1onar e1 proceso
técnxcamente més atractivo para el endulzamiento de gas natu--

" ral en plataformas marinas para lo cual se analizan diferentes

alternativas entre los procesos. comercialmente aceptados en la
industria de la refinacién de derivados del petréleo.

, La mayorfa de los procesos que se analizan contienen -
las ‘innovaciones tecnoléglcas en el tratamiento de gas natural

desarrolladas en la década de los ochentas.

Se desarrollaré el paquete de Ingenlerfa Bés1ca .preli-

mxnar de todos ¥ cada uno de los equipos involucrados en el CE

proceso selecczonado. D;cho paquete se 1ntegraré cm1los 51- -

_guientes documentos: Bases de Disefo, Balance de Materia y. -1-""

,;vignerzfa. Descrlpcxén del Proceso, Cr1ter1os de D1seﬁo, Flloso-*;;i
. ffas de Operacién, : |

'foierta fac111dad la adaptacidn de procesos con dist;ntas -Vf*:‘

.;;cﬁpacidldes.~

f Pnra realxzar los cilculos del Balance de Materxa y -
‘Energfa se. enplearé el quulador de Procesos (SIMPROC) del Ins

bri;txtuto Méxlcano del Petréleo (IMP). el cunl estﬁ basudo en la
i integ “cién 16g1ca v secuencxal de cada uno de los equxpos dev'

jffproccso representados ‘por_ dxchos médulos bésicos: Asf uisno
para ol dxmensxona.xento de las torres de lbsorc16n Y regenera{_,




Z2 -

vc16n se haré ‘uso: del Método proporcxonado por la 1c°ﬁpan£h';
Nutter (Método de Nutter) fabr1cante de platos de vélvulas. -
a;Para el d1men51onam1ento de tanques, cambxadores de calor.- Y

' bombas se emplearén los métodos desarrollados por el Inst1tu-
to Mexicano del Petréleo.




CAPITULO IT

GENERALIDADBS

Los procesos para eliminar gases éc1dos de una corrzen‘
te de gas natural son muy numerosos, pero casi todos operan en
la misma forma: mediante una absorcién fisica y/o quimica de -
dichos gases por medio de productos qufmicos. E1l resto basa -
su operacién en la adsorcién fisica de los gases 4cidos en sé-
lidos. Asi podemos clasificarlos tanto por la forma en que se
efectdan la eliminacién como por el medio que utilizan como ab
sorbente o adsorbente. _

Existen muchos procesos de endulzamiento de gases y 1f
quidos, Entre los factores que deben cons1derarse para su eva
1uac16n se ‘encuentran los s1gu1entes- :

*

a) Tipo*de impurezas en la corriente de gés y ifquido.
‘gf‘b) ConcentraC16n de las 1mpureza5 y n1ve1 al cual deben_*{*'”
i removerse., : ' s

f‘c) Selectlvxdad requerlda de gas 5c1do ST
7‘d) Vblumen del gas/liquxdo que vaa procesarse Y cundi-v; S
L u1one'~de temperatura y pres16n a las que se encuenr

s e)JPos1b111dad de recuper§c16n'de azuf,

B Los gases de ref1ner£a ademés del H ,S y del COZ, puedengg>
f'contener mercaptanos, CS2 o sulfuro: de cnrbonxlo. Si alguno de'
‘}éstos contam1nantes "est4 presente, la efectividad del agente de
'endulzamlento d1sm1nuye sxgn1f1cat1vamente. ' S

Bl grado de concentracxén del gas- 5C1d0 const1tuye un- -
factor 1mportante en la selecc16n del. proceso. Algunos proce-«
508" resultan econémlcos solamente si’ se remueven cantxdades - -
7';grandes de gas- £c1do. Con" frecuencia con éstos procesos no se-
"nobtienen las especif1cacxones del gas dulce ' ,
: Algunos procosos e11m1nnn los gnses lcidos hasta un’ ran,




go de patfes por millén pero no son econdmiéos cuando la con--
" centracidén del gas 4cido es muy‘alta. Otros procesos no resul
“tan. econ6m1cos para tratar grandes volﬁmenes de gas, '

. La selectividad de un agente de endulzamiento es una -
medida del grado en la que un contaminante se elimina en rela-
cidn a otros. Cuando se considera que hay recuperacién de azu-
fre, la selectividad hacia el H,S es muy importante.

/. Dentro de los procesos de endulzamiento, en una clasi-
ficacién general existen 2 clases de procesos de endulzamiento
dependiendo del tipo de agente que se emplee para endulzar el

gas amargo: '

a) Procesos con agentes 1fquidos
b) Procesos con agentes s6lidos

Los procesos con agentes lfqu1dos 1nv01ucran la rec1r-";5;

. culacién de una solucién a contracorriente con 1a corr1ente ga -

4seosa. La soluc16n que se enr1quece en gas 4c1do, se regeneta] .

V“5iﬂpor medxo de calor y/o reducc16n de presxén. : :
" Los procesos con agentes 561 dos de endulzam:ento em-—viﬁf-

‘traerle los. componentes del’ gas £c1do.:La regeneracién del ‘le-

fmxnxstrando calor. e B . “ ; )
"'» Los procesos de absorcxén lfqu1da son lo més empleadOS"

) j,para el endulzam1ento del gas amargo.v

En la otra c1351f1cac16n ténembs el primer kfan grupo
‘que emplea como absorbente un solvente orgénxco. dentro de es-
- te grupo merecen una espec1al atenczdn, y forman en s{ un gru-.
‘po aparte debxdo a su importancia, los de alkanolaminas (MEA,
~DEA, TEA, "DGA) . Otro grupo también 1mportante lo ‘forman ‘los --
fprocesos ‘que’ operan con carbonatos (de sodio y potaszo) calxen’,q
tes o sales 1norg£n1cas. ; : R :

Efpleén un: lecho a'través del cual -el" gas amargo fluye para ex--f;fif

:cho 5611do;generalmente se realiza reducxendo la presxdn y su-; &



~5 =

: El Gltimo grupo de procesos lo- forman aquellos que e11
minan los gases medlante una adsorc16n f£51ca.
En la tabla 1 se muestran los procesos que exlsten pa~
ra el endulzamiento del gas natural.

De todos los procesos mencionados anteriormente, los -
procesos de alkanolaminas han sido los m4s empleados para el -
endulzamiento de corrientes de gases amargos, debido a su reac
tividad y disponibilidad a un costo bajo.

I1I.1) PROCESOS DE AMINA
Los procesos de amina se aplican cuando las presiones
parc1ales del gas 4cido van de la atmosférica a 84.4 ngml man

y/o. s€ desean concentraciones pequefias de gas 4cido en el gas
~dulce (300 ppm de‘CO2 y 50 ppm de HZS). También se emplean --
para.el tratamiento de l{quidos amargos.

: El pr1nc1p10 de los procesos de amina se basa en’ una -
reaccién reverszble de una base ‘débil con un 4cido débil para

formar una sal soluble en ‘agua. La naturaleza revers1b1e ‘de -
éstas reacc1ones permlte la regenerac16n de la soluc16n de ami
na. E v T

e R Las reacc1ones pr;ncxpales.que se}llevan a cabo n\els
L endulzam;ento de as con. solucxoneslacuosasxde Monoetan Iauxna .
(MEA)"Dietanolamxna (DEA) y Tr1etanolam1na (TEA) so B :

. imaosrmwxmf@mn):‘ '

2R, s HS REys

o
(RH),S + HyS s===—= 2 RNH,HS
2R, + coz + H0 T===== (RNHy),003
(Rms)zco + 00, v H0 ===== 2 RNi3HO;
, T==== RNKOONiR




' DIETANOLAMINA (DEA) 1.

2R NH HpS === (RyNH,) S

A J
‘ ‘(RZNHZ)ZS + o HS &= 2RyNH,HS
(RZNHZ)ZCO3 + Ho o+ COZ_ F———— ZR,NH,HCO;
5 ZRZNH + o, &———= RZNCOONI«lZR2
TRIETANOLAMINA (TEA):
ZRSN + st ;:::::::: (RSNHJQS
(RSNH)ZS + HZS = 2R ;NHHS
RN + HO + 00, /= (R;\H) Zco‘
(RgNH) 2oo. *OHO v 00, o= 2RNIEHD,

donde R = C2H4

, A temperaturas bajas las reacciones se desplazan hacia
la derecha, y a temperaturas altas se desplazan hacia. la iz~ -
: duierda.' Por 1o que si'la amxna se pone en contacto con elgas

”a amargo a una temperatura que va ‘de"27°C a 38°F,. los gases écz-f

o ;desplazados y la am1na se; eg“nera, empleﬁndose nuevamente en.

‘dos se absorberdn para formar. las sales de amina,. Si-a ésta -
:solucxén se le sum1n1stra calor Yy temperatura aumenta de 115°C

a-121°C, 1n reacc16n se hace Jrevers1b1e, los gases ﬁcldos son g

- III 2) PROPIEDADES DE LAS AMINAS
" 'MONOETANOLAMINA (MEA) e : T
: quu1do coloreado de olor amonucal. Hig‘rosc6pico'.'vi o
NHZCHZCHZOH P, M.-61 08 P. eb. =170.5°C, P.’ cong.-lo 5°C, Flash
p. 93.3°C, d.=1.018 a 20°/4° Presxdn de ‘vapor 6 mm a 60°C Do -
sis letal en ratas LDSO-981 mg/kg (oral) Peligro:: Su exposx-

cién puede causar dafios a' la salud o la muerte ya sea por via

oral, intraperitoneal o subcuténea. Pellz.grok de 1nc_e_ndio Cuan "
do se expone al calor o a la flama, puede reaccionar violenta-,
mente con Acido Acético, anhfdrido Acético, Acido Acrflico, --
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Acr110n1tr110, Ac1do Clorosulfénico, HC1, HF, HNOS, Oleum y --
2504 Para combatir el fuego: Espumas, Espumas de alcohol Y
tros productos qufmlcos. :

De 1las diferentes aminas, la MEA es la base més fuerte
que reacciona mis répidamente con los gases 4cidos. Otras ven
tajas que tiene la MEA incluyen su mayor estabilidad, minima -
degradacién térmica, facilidad para recuperarse de soluciones
contaminadas, mayor capacidad de absorcién de gases Acidos por
unidad de peso o de volumen, y es quimicamente estable con lo
‘que se minimiza la degradacién de la solucién,

“Sus principales desventajas consisten en que reacciona
irreversiblemente con sulfuro de carbonilo y disulfuro de car-
bono con los que forma compuestos no regenerdtivos que ocasio-
' nan pérdida de solucifn y formacién de sélidos que aumentan --

- més su presién de vapor. La presién de vapor de la MEA es ma-

'yor que aquella de las otras aminas, por lo que se tienen ~mayg
‘{res pérd1das por vapor1zac16n, s1n embargo, éstas. se pueden m1,“
:n1mlzar con un s1mp1e lavado- con agua de 1a corrxente de gas -
':dulce. ’ : ‘ :

Aunque el proceso con MPA se con51dera no selectxvo Y. la - X

bi‘Bi>pf6cé§o deé MEA fééiiﬁénté reduce el H;S'S‘menos'de'? ‘

‘Q?LO 006 ppm y-si -se desea puede reducirse a menos de 0.001 _ppm.

o El proceso con MEA se ap11ca en forma m‘s general para
"el endulzam1ento del gas natural de manant1a1

DIBTANOLAMINA (DEA)

“ad de absorcién de. co, en. MEA es menor que la- del H, S, e

Lfquido coloreado vxécoso, P.M. =105, 14 P fusi6n-28 c, -

lTP eb. -269°C (con: descompOS1c16n), ‘flash P. -152 C ds1.0919" a
: fm¥30°/20°, presién de vapor = 5 mm a 138°C, Dosis letal en ra--
“,.:tas . LDS°-710 ng/kg por vIa oral. Pelxzro de fuego'~l1gero -_f:




cuando se expone a calor o] a flama, puede reaccionar con algu-
nos ‘materiales ox1d5ndolos. Para combatir el fuego: Espuma de
alcohol, agua y COZ » '
El proceso de DEA se aplica comunmente en el endulza--
‘mlento de gas de reflnerfa y 1{quidos amargos, estas corrien--
tes contienen ademis de HyS y €Oy, cantidades apreciables de -
sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono, contaminantes con
los que la DEA no reacciona. Actualmente éste proceso se estd
empleando también para el endulzamiento de gas natural. Otra
ventaja que tiene sobre la MEA consiste en que su presién de -
vapor es menor, con lo que se tienen menores pérdidas por vapo
rizacién de la solucién.
El proceso de DEA no es selectivo y remueve tanto el -
_ ZS como el CO2 El HZS puede-eliminarse tanto en el gas como
en el 1lfquido dulce hasta una concentracién de 50 ppm, ¥ el --
' CO2 hasta 1 ,000 ppm, sin embargo, para el tratamiento de gas -
natural y operando a presiones superiores a 15.5 Kg/cm2 man. -
- se obtlene el gas dulce con 4 ppm de H, S = '

TRIETANOLAMINA (TEA) ) S
O ‘ L{quxdo vxscoso de. color amarlllo pﬁlldo. P M -149 19 -
  vP.;fus16n = 21.2°C, Punto de eb. = 360°C ‘Flash p, "= 179°C,
ds ,1258 a 20°/20°. Presxén de vapor - 10 mm a 205°'  00515

,‘fue30'-L1gero cuando se expone ‘a- calor 0.4 flama. Es muy’ pe11~
; 'groso ‘cuando se calxenta pues se desconpone emxtlendo vapores

‘,jmt6x1cos de” Nox, puede reaccionar v1gorosamente con algunos ma-. .

vterxales oxxdéndolos. Para combatlr el fuego Espumas de al--
cohol o coz. o ’ : ~

: . La soluC16n acuosa de Tr1etanolam1na (TEA) fue la pri-
S mera que se utzllzd en los procesos de endulzamiento _pero hoy
“en dIa ha sido desplazada por la MEA & 1a DEA. Haciendo una -
' cqnpara;zén de 1a.TEA con respecto a la MEA 6 la DEA, se tzene

dos riﬂones en anxmales expuestos cr6n1camente. Pelxgro de e
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"que la TBA.reaccxona menos con los gases icxdos, su capac1dad
_para absorber gases §cidos por gal6n de soluc16n es menor, es ;
menos estable y no reduce el conten1do de’ HZS a las espec1fica '
ciones requeridas. Su ventaja pr1nc1pal es el hecho de qué es

selectiva hacia el HZS'

METILDIETANOLAMINA (MDEA)

Lfquido claro. P.M.=119.16, P.eb.=240°C, Flash p.=127°C,
d=1.043, presién de vapor=0.01 mm a 20°, Toxicidad: Se desco-
noce. Datos no suficientes y sin experiencias registradas dis

. ponibles que permitan una afirmacién. Peligro de fuego: Lige-
ro, cuando se expone a calor o a flama; puede reaccionar cau--
sando ox1dac1one5 Phrélchbatir el fuego: Espumas de Alcohol
6 .co,. - v

L , La solucién de MDEA es select1va hacia el H,S, tlene -
_V‘ZbaJa pres16n de vapor, es’ més estable y react1va que la TEA. .=~
Jf_Su pr1ncipa1 desventa;a es. que su costo va de 2. a 4 veces elr’
costo de las otras amlnas.‘ Hoy en. dfa tanto la TEA cono la -
'MDEA tlenen muy poca nplxcac16n como agentes“de endulzanxento

o'que favorece a una_,enor'c1rcu1acx6n de la soluc16n y aun’
consuno menor de vapor comparado con la soluc16n de MEA. Enxre »
S us desventnjas estén. su alto costo. pérd1das por forlacxdn e
de productos no regenerables debzdos a reacciones con cos. Y-
'~CSz, mayores en compara»xGn con el uso de MEA y corrosx6n exce ::
[ siva en e1 acero al carbﬁn Bl S

SNPA DEA . S
A . Sus’ propxedades ffs1cas y qufmicas asf colo toxxcol6gx
v:fcas son: b‘sxcanente las de la DBA anter1orlente descr1tas
Lo Este proceso es sxnilnr 11 _proceso. convenc1onal de DEA. S
- Pe-plen unn soluczdn dc DEA con, concentrsc;ones que v-n del 25
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'(fal 30% en peso para tratar corr1entes de gas natural a altas
"presxones (arrxba de 35 2 Kg/cm2 man) Yy con una concentrac16n
‘en gas fcido (HpS'y co ) mayores del 10%. " La relacxén HpSe o=
COz que se ‘encuentra en las plantas que ut111zan este proceso
varfa desde 34 a 0.65.
‘La seleccién de la concentracién de la amina que se va

a emplear es completamente arbitraria y generalmente se escoge
sobre la base de corrosién y experiencia en operacién, mds - -
‘bien que sobre el mfnimo costo inicial. En las plantas con --
MEA las concentraciones varfan entre 15 y 20% en peso, sin em-
bargo, én ocasiones llegan a ser tan bajas como al 10% o tan -
‘ éltas como al 30%. Se recomienda que. 1la concentraC16n de la - .
 vso1uc16n de MEA sea al 15% en peso. :
, Las soluciones’ de DEA empleadas para el tratamlento de
_f‘gases de ref1ner{a tienen concentraciones que varfan del 10 al
‘¥f25% en peso, m1entras que para la purlflcacxén ‘de gas natural, ,

A»as concentrac1ones van del 25 a1 35% en peso..\v
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L . TABLAL a
k' v PROCESOS PARA EL ENDULZA"IEITO DEl GAS NATURAL
G D EXTRAE . MEDIO - e e
PROCESO . st ' co2 ' ‘ABSORBENTE . ESTADO
Absorcidn Qufmica con un lfquido- : ' :
Monoetanolamina o+ + MEA - ' Activo
Dietanolamina + .+ - DEA - . “Activo
. Trietanolamina - 0 - TEA . Comerc. no
‘ . . importa

Metildietanolamina + vMDEA‘ Comerc. no.
- ' ‘ importa

Econamina 4+ .+ . DGA . Activo

. SMPA/BEA’ .+ . .+ DEA" ' . “Activo
T sulfinol e e iSulfoiane/ni- e

S iﬁisopropanolamina ,Aqtiyo.']fﬁ‘”

”-cditﬁhté

potasio
- Benfield -
. Seabord

3K2C03/8enf1eld Activo :
A-;COnerc. no -
i?ﬁfmporta 2

_n-metil-2pyroli- Active




“?5pnoczso i , "20 ,;02»
*Solvente Fluor 4

Selexol e .

'  Absorci6n-0xidaci6n con 1fquido:
Giammarco Vetrocoke . -
(H,S)
"Ferrox
’han;hester
“Thqux.

o 4

Strettford |
'ATakahax R

"“.., PR

Na,C0,/1,4Nafta-
.quinona/2-sulfo-
“nato de:sodio .

: HEDIO
’}ABSORBENTE
‘»tﬂcarbonato de propi
'”“leno
" Dimetil polieti-

lenglicol

K2b03/Arsenitos
Na2003/Fe203
ua2c03/re203

Tioarsenato de
~amonio o sodio

Sol. de quinona

- 1‘27 -
ESTADO

A;tiyd ’

Active
Activo
Activo
Activo.

Activo




~ BREVE 'ESTUDIO 'DE MERCADO PARA GAS DULCE -
II1.1) PLANEACION 'Y DESARROLLO

‘ Se logré un gran avance en la integracién del proceso
de planeacién de Petréleos Mexicanos, en todas sus etapas: - -

' ,diégnGstico. pronéstico, plan,programa, presupuesto y evalua--

‘cién. Se consolidé la organizacién de las freas de planeacién
de las diferentes subdirecciones, para asegurar que el sistema.
‘sea participativo,‘intégral y congruente con los objetivos ge-
* nerales de Pemex y con las metas que establece el Gob:.erno Fe-
) deral.; ‘ T ‘
o Durante el c1clo de planeac16n correspondlente a 1984

-se- actua1126 el plan de’ mediano. plazo clnco afios sxguxentes-’;, e

A‘Jy. enmarcado dentro de este plan se elabord el Programa de‘-
”Operac16n para 1985. Todo esto 1mplxc6 la realxzacxén de d

se Prepard 1a infornacién del entorno econ6n1co y'-{_,'!;

. 1energético nacional e 1nternac1onal._ Se elaboraron 1as cifras. 5
"ude prediccxdn a corto y med1ano plazos. que se derivan de los ff

'i~- node1os econ&mtcos.;;ffi‘

e Se publicaron edicxones perfodxcas sobre 1a economfn o

'i‘ntcxonil s 1nternac1nnal.. Tnmbxén se. editaron inforues espe--"’“

na 1ontles de productos petroquimxcos. : : o s :
Se’ for-uld 01 bllance uacionll de. energ!u de - 1983. es
tudios se-estrnles de evnlnnci6n de la delnndl ‘de’ energfa en -

S ciales ‘sobre sucesos: ‘éconémicos trascendentes y perfiles 1nter %




‘vﬂl;el valor de ventns xnteriores de los prznc1pnles productos pe-

o ca-

L .
'el pafs, se concluy6 la encuesta de consumos - energétxcos';a la
'1ndustr1a de transformaciGn

III 3) COHERCIO EXTERIOR ; .
' Petréleos Mexicanos registré un saldo favorable en su
,baianzévcomercxal de 15 669 millones de délares, superior en -
0.7% al’registrado en 1983. El valor de las exportaciones fue
.de 16 466 millones de d6élares y las importaciones ascendieron’
a 797 millones de délares.  En la Tabla 2 se presentan el volu
men y valor de las exportaciones e importaciones para diversos
productos petrolfferos durante el perfodo 1983-1984,

- El Petréleo crude constituyd 90.9% del valor total de
las . ventas exteriores; el gas natural cdntribuy6 1.4%, los pro

~‘ductos betrolfférds, 6.9% y los petroquimicos, 0.8%. En la ta -

"f,bla 3 sc_presentan los ingresos por vcntas exter1ores durante ,{'
*e1 ‘perfodo 1938- 1983, - , : , h :
i B pronedxo d;arxo de exportacxones de crudo fue RIS

1 524, 6‘HBD conpuestas por 41! de crudo Istmo 'y 59% de Maya. S

h el sﬂo se exportG crudo a 22 paIses. los 5 pr1nc1

, En la tabl. 4 se presenta lu Estructura de ins Ventas
Interlores para el aﬁo de 1984 y en: la Tabll 5 aptrecen las -.

s ‘De este 1mporte correspond1eron 773 734 nxllones de;
fgvpesos (79 8‘) a productos petrolfferos. 171 591 uxllones . 7%):

e vventas 1nter10res y el volulen de ventns 1nter10res para‘ 1983' i

";'a petroquflxcos y: el resto. 24" 559 millones (2 S%) a otros pro- 1 1‘

"”_‘iductos._ Las Tablas 6, 7.y 8 contienen los ingresos por ventas,

‘,vtrolfforos y el volulen de ventls interiores_de los. principa-
les productos petrolfferos raspoctivnente.fdude 1930 'y 1983.
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TAILA 2

BALANZA DE COMERCIO EXTERIOR DE PRODUCTOS
PETROLIFEROS Y PETROQUIMICOS BASICOS
' (MILLONES DE ‘DOLARES)

. ' T
‘ : CONCEPTO‘ , 1983 R - VARIACION
a ~,EXPORTACIONES . » ' :
~'Gas natural. S 38390 231.5 o -34.6
_ Petrdleo crudo . .14 821.3 - . 14 967.6 L0
- -Productos Petrolfferos - 866.0. .. 11385 SRR ) 98- BRI
. Productos Petroqufmicos 123.90 o 128 57 R IR Y R
9

Total 16.‘1}6.5,1;‘."?'«';   16 466. 1 v




TABLA 2

' -~ _CONT. ' '
VOLUMEN Y VALOR DE LAS EXPORTACIONES
(MILES DE DOLARES)

e 1
 PRODUCTO " UNIDAD CANTIDAD  VALOR . CANTIDAD ' VALOR

A PETROLIFEROS

. Maya

?:Ckombust6leo
Di ¥

;HrMnShme BPD 4473 LM 39m59§""

Suototalsf’ L 813670 865 999.9 118693 1 133 495 9-‘

_“Gas natural i Coala T 339140 8.0 231 455.0

“VARIACION.

_ CANTIDAD VALOR

mM~__jd5MDu,ﬁm” 7 309 284.1 604 6585301.0 -8,
i ) 75T 9812 - 904.2 8 382 204.2

wmun@f'“‘ 75umum“ 524.6 1uﬁmz

S“°‘°“‘ B R E UL EX B I . .:J %9 9509 -




TABLA 2

VOLUMEN Y VALOR DE LAS IHPORTACIONES
v (MILES DE DOLARES) .

8.0 -,_;zss 405‘ 4

. jTG|s natural::fi

";,f Subtotnl e ~'} 263;290.‘7;”5-5 s s




o TABLAS
_INGRESOS POR VENTAS =
~(MILLONES' DE -PESOS)

o EERteRes

—18 - 

ARO. © 'CRUDO, GAS PRODUCTOS -~ SUBTOTAL
Y PETROLI-  PETROQUIMICOS ,
FEROS .

1938 wz 12
1939 63 .. 1
1940 147 . T 111

TOTAL
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A0 cauoo. GAS ., Pnooucros - SUBTOTAL - "TOTAL: -
X v PETROLIFEROS »Psmoqumtcos e L R
w2 e 16025
1973 - 387 - 18°541
1974 1549 32 402
1975 5234 54 - 38 444
1976 - 6994 e } 45 483

1977 23.355 76 23 431 76251 .
1978 -40-259 S 183 417% 100 904
1979 89 214 2477 91 691 166 334
1980 236 622 . 2 881 239503 334 907
1981 353 773 3 765 357 538 470 950
1982 (1) 945126 8062 953 188 1135 334
1983 (2) 1927827 . 14896 . - 1942723 2494 043

(1) El tipo de cambio utihzado de 57, 44 pesos por ddlar es el establecido'
- por el Banco de México., . -
(2) Se utiliz6 el tipo de cambio de 120 18167 pesos por d61ar~
NS Mo signiﬂcativo.. SRR e
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TABLA 4

ESTRUCTURA OE LAS VENTAS INTERIQRES
: (MILLONES DE PESOS) L

- PRODVCTO. . - 1984 PARCIAL . TOTAL

V24730
27
9h8
11746
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 TABLA 5

VENTAS INTERIORES
(MILLONES DE PESOS)

=~ 'PRODUCTO 1983 . 1984 DIFERENCIA VARIACION
Gas licuade 20 137.3 26 489.8 6 352,5 31.54
Gasolinas 174 280.1 264 235.0 89 954.9 51.61
Querosenos 71 249.6 - 88 997.1 17 747.5 24.90 .

. Diesel- . ‘ 63°683:0 111-183.8 47 500.8 74.58
Combustéleo - = = . 36.315.7 " 106 '198.2 69:882.5 . . 192.43 -
Asfaltos - 2197070 .7-069,7.0 . "4 812.0 - 221.68 -
Lubricantes S.30 248,00 48 .294.9-- .18 046.9 59.66 -

S Grasas t e oo BILT o 144140 ' 569.7 .- " 65.35
- "Parafinas oo 241800 - 3°465.9. 1.047.9 43,33
j,;Gas natura][ :f~ .49 611 9 ~;116;358 0 2 66 746 1 -134.83: .
Total Petro!fferos 451 013 D,\ 773u733‘8 322 720 8 73,58




- 22 -

TABLA 5 -
(CONT.)
VOLUMEN DE VENTAS INTERIORES

i ‘ ' s
PRODUCTO UNEDAD . 1983 1984 DIFERENCIA  VARIACION -

Gas™ 'Iicuado L T3 4 483 641 5 245 787 762 146 16.99
_--Gasolinas - m3 .18 383 854 .18 141 391 - =242 363 ¢ -1.31
. Querosenos . .- - my c-3-243 111 . 3086 034 - .-=157:077 . -4.84 .
- Diesel. - S omy 110179 035 11°603 469 . 428 434 .83 -
. Combust6leo . . - my 17 133 458 18 592 744 - .1 459 286 8.51 -
-Asfaltos - ... my e 70 941°8060 - 1219 478+ - 277672 . . 29,48 . -
& léubrica'ntes m 569.657 . - . ‘608 ;gg o 34_?32 . gg; e
v Grasas T y : Ll s 7o .
'.a.‘_-Parafinas Ty SN 8070B9 10298 0 1.640
s_‘natural ERUIERIN | M 13,048 103‘.. ' "1'408 585,_ ;-9 4.

3 if; 5 336 603, 763 ssof ‘*1su59f' :
Sl 452 53 247 4523 1800541 3. 49
CTotal: 0 W’ 14456688 13048103 -1408 585 '-9.74ayi7f*

Atwﬂ‘:‘

Total: . m® . 51445 9z




© TABLA 6

"INGRESOS POR VENTAS.

“(MILLONES DE PESDS) -

-23 =

GAS Y
ARO PETROLIFEROS PETROQUIMICOS

155
170
191

222
253
292
333

401

508

* INTERIORES

PRODUCTOS

VARIOS

SUBTOTAL

155
170
191

222
253
292
333
401




- ARO

1975
1976
1977

- 1978
1979

1980

1981
1982

11983

GAS Y

" PETROLIFEROS
29 043 ’

32 695

43 752
49 036
62 117
77 166

90 867

145 099

451 013

PRODUCTOS

* . PETROQUIMICOS

4 067
5 747

9 023
10 038
12 419
17 491
21 234
34 945

91 176

 VARIOS

a6

38

45
34

107 -

747

1311 -

2102
9 131

- 24 -

 SUBTOTAL

33 156

38 480

52 820
59 108
74 643
95 404
113 412
182 146

551 320
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TABLA 7

. VALOR DE VENTAS INTERIORES
DE LOS PRINCIPALES PRODUCTOS PETROLIFEROS.

i L e e GAS
ARO- - LUBRICANTES ° ASFALTOS ~ GRASAS - PARAFINAS NATURAL
1938 9 2 1 10
1939 11 3 1 8
1940 12 4 1 8
1941 12 3 1 10
1942 15 4 1 15
1943 18 5 2 12
1944 18 5 2 19
1945 21 5 2 19
1946 23 5 3 23
1947 2 7 3 21 1
1948 38 9 4 19 1
1949 a8 9 5 16 4
1950 56 10 6 19 4
1951 65 - 10 7 20 10
1952 70 1 7 17 14

o 690 T
o8 9

3 725

2062 169 .98 . . %8
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GAS .

- ARO LUBRICANTES . . ASFALTOS " - GRASAS PARAFINAS NATURAL
1978 ¢ 554 176 104 387 3 082
1979 3739 - 216 - 161 : 522 Q165
1980 7044 258 209 © 600 5232
1981 --8728 269 242 714 6 721°
1982 11 286 582 372 1 047 © 12 948

1983 30 248 - 2198 : 872 2 418 49 612




=27 -
TABLA 8 ‘

VOLUHEN DE VENTAS INTERIORES DE LOS PRINCIPALES
PRODUCTOS " PETROLIFEROS -
(HILES OE BARRILES) ’

" ARO LUBRICANTES  ASFALTOS  GRASAS  PARAFINAS. weis) . wmad
1938 157 33 . 15 168
1939 161 454 15 126
1940 158 517 15 91
1941 135 398 16 11
1942 175 513 12 134
1943 160 570 21 95
1944 159 49 19 99
1945 160 465 21 90
1946 191 459 22 109
1947 176 647 22 104 NS NS
1948 211 ‘861 26 101 224 43
1949 230 844 26 88 559 118
1950 26 - 946 28 15 596 115
1951 257 . 860 25 104 1703 - 328

1952 252 1017 - 24 85 2 455 - 412
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ARD. ~ LUBRICANTES ASFALTOS ~ GRASAS PARAFINAS M B1s(1)  wynd

“yer8 33l 4090 9% 74 58817 . 11 208

1979 - 3576 5084 ° 89. 821 - 72434 13913
. 1980 3892 + 5 894 81 794 74 116 . 14 236
‘1981 . 4121 6 474 91 719 76 596 14 712
1982 4 052 6 759 107 715 76 986 14 787
1983 3 583 5 924 72 590 75 265 14 457

(1) Equivalentes a Combustdleo
NS No swniﬁcatwo
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: ~ Con respecto al afio anterior, el volumen de ventas de -
gasolina disminuy6 1.3% y el de diesel aument6 3.8%.

~ El precio del gas licuado tuvo un alza mensual hasta ma
yo' de 30 centavog, por lo- que el prec1o pasé de 10,90 a 12.40
pesos por kilogramo.

El gas natural y el combustéleo se incrementaron 60 cen
tavos y 30 centavos respectivamente, para quedar en 13.39 pe-
sos por m3 y 8. 35 pesos por litro. La tabla 9 muestra los pre
cios de venta al pdblico de gas natural y gas 11cuado en el --
Distrito Federal desde 1949 a 1983.

Los aumentos de precios sefialados repercutieron en los
ingresos alcanzando una elevacién de 71.6% con respecto a 1983.

III.5 PROCESOS DE GAS NATURAL Y RECUPBRACION |
DE- LIQUIDOS DEL. GAS : :
En 1984 se procesaron en promedio. 3 124 MMPCD de gas de

- ”campos (83% de gas amargo y 17% de gas dulce) volumen inferior
“'en 260 MMPCD al de 1983, El volumen de los: 1{quidos recupera-

3)"dos. etano y més pesados, fue de 256 823 BPD, que representa -

"ﬁ}@ 973 de 1o obtenido en 1983.

Una destacada act1v1dad fue la 1mp1antac16n del progra--
ma de acond1c1onam1ento de- gas en plantas endulzadoras de-Cac-

en”el s1stema de am1na perM1te operar en forma més conf;able

'sado meJora la: cal1dad del” gas hﬁmedo dulce a carga de crlogé o

(':nxcas y de 4cido sulfhfdrlco a las. plantas de azufre, eleva la

ﬁproduccxén de este dltimo y dlsmxnuye radlcalmente la contami-

ﬁ}},nac16n del ambLente "En la tabla 10 aparece la capac1dad nomlnal

”~de proceso de Gas Natural y Condensados en dlstlntos centros -
' de Proceso.

I11.6 EXPLOTACION
III 6.1 PRODUCCION DE_CRUDO . : ~
, Durante 1984 la produccxdn de crudo en’ promedxo fue de.
;2 684 471 BPD 0 7t nayor respecto a la de 1983. que fue de -

tus, que_con la ad1c16n de}separadoras, enfr1adores Y letrOS»ﬁ“35‘5

,evztar los arrastres de’ hldrocarburos.vaumenta el gas proce;;f
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TABLA 9
PRECIOS DE VENTA AL PUBLICO DE GAS NATURAL
Y GAS-LICUADO EN EL DISTRITO FEDERAL
AL 31 DE .DICIEMBRE.'DE CADA.ARO

‘GAS NATURAL (S/M°) GAS LICUADO
ARO INDUSTRIAL.  DOMESTICO . (S/KG)




- - " TABLA 10
CAPACIDAD NOMINAL DE PROCESO DE GAS NATURAL (1) y CONDENSADOS(Z)

PLANTAS ENDULZADORAS PLANTAS RECUPERADORAS LICUABLES

CenTRo DE PRocEsO  DE(?) pe(1) ) crro-b) 0
CONDENSADOS ~ GAS AMARGO  ABSORCION GENICAS  TOTAL
Cactus, Chis. 48000 - . 2200 - 1 600 1 600
La Cangreja, Ver, - - - . - 30 30
Cd. Pemex, Tab. 12 000 800 550 200 750

- La Venta, Tab. - S 200 182 382

. Matapionche, Ver. - 30 R, - -

" Nuevo Pemex, Tab. 24 000 .- 400 - - - s (3) - 3
Pajaritos, Ver. . - - e a8 1gp(3)
_Poza Rica, Ver. Cms 0300 e 2157 - 215
" Reynosa,:Tam, - - .-30',‘ e 880 - 550

o -Totonaca, Tam.

‘rroﬁaj;ffl.if;v‘g{;opd] ;[fj,3 760 - 130 - 2479 . 378

! o Las cifras en MPCD

- .Las cifras en 8D . "

- {3): Esta planta puede util ar- como mater1a prima el gas residual
T ded las plantus de la Venta. Tab. y/o gas del tronca!. BT
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2 665 540 BPD. . : :
0 Lal producc16n de crudo aportada por: las zonas fué como
sigﬂe ‘La Zona Marina“ contr1buy6 con 1 737 908 ‘BPD (64.7%), la
Zona Suroeste con 737 511 BPD (27.5%) y los campos de las zo--
nas Norte, Centro y Sur produjeron 209 052 BPD (7.8%). En la
Tabla 11 aparece la produccibn de Crudo y Gas Natural de 1938

a 1983, en la Tabla 12 aparece la produccién de crudo y Gas Na
tural por entidad federativa y en las Tablas 13, 14, 15 y 16 -
aparece la produccién de crudo y Gas Natural en las distintas

zonas.

Del gas separado en las baterfas, se obtuvo un promedio
~de 114 274 BPD-de condensado, superior en 402.5% al de 1983,.
que Eué de 22 739 BPD, debido a la puesta en oper301on del - - ~
equ1po que se instalé para ' su aprovechamlento en las platafor-
. mas’ mar1nas, as{ como: 1a amp113c16n de las 1nstalac1ones en e1
";5rea Mesoz61ca Chiapas- Tabasco

III 6. 2) PRODUCCION Y UTILIZACION DE
'GAS NATURAL U RSN

i En 1984,_1a produccxén de gas natnral fue de 3 752 6 e
“MMPC” en promedxo.; Comparado a 10 obtenxdo en 1983 4 053 6. -- 
" MMPCD; el volumen decrecnS 7.4 La Tabla 16 i roduc
’;;C16n de Gas" ‘Natural. .'b o S :
‘ o : ~Law produccxén de: gas asocxado fue de 3 032 4 MMPCD, y ,”
la de no asociado de 720.2 MMPCD, 81% y 19% respectlvamente,v S
", de la producc16n total nacional.” EER ,
o E1 érea de Hu1mangu1110 de la zona Sureste, fué 1a - -

prxnc1pa1 contrlbuyente de gas asoc1ado, con 1 418 MMPCD 37, 8%

de 1a produccién nacional. Esta 4rea se caracteriza.por. pozos -

productores de aceite volétll con alta relaC16n gas- ace1te, o -

'bxen de gas y condensado, ~ :
La produccién de gas natural de la Zona Sureste, fue de
) 2 112, 1 MMPCD, 56.3% de la produccién total. la de 1la Zona Mar1
: ana‘fué.de.QSI.Q>HMPCD‘que representa 25.4% y la de las Zonas - .
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"TABLA 11

(1)
PRODUCCION DE CRUDO Y GAS NATURAL

o L CRUDO | GAS_ NATURAL
w0  (MILLONES'DE BARRILES) (MILLONES DE METROS CUBICOS)

1938 38 482 682
1939 ' 42 891 906
1940 44 045 926

1941 43 031 - 883
1942 - 34.826 836
1943 35 153 675
1944 , 38 197 689
1945 43 543 747
1946 49 240 738

1947 56 298 o 930
11948 . 58520 , 1008
1949 - : 60 902 = 1270 -
1950 R X T ~ 1762
1951 L T8 2422
1952 : 77 278 , 2 649

72.433 i S 2685

o B36SL. oL 2659
897395 L S
90 660 -

5'115 576

“ 117 959
121149
- o 133083
1968 142 360 - -
1969 e 149860
1970 L 156 586

1971 i 155911
1972 B 161 367
1973 o .= 164 909
1978 . . 209855

1975 © o 261589
1976 S 293 117

977 R 356.099:}

i i: 1gCont;)f,.




""‘A34f-

Coe T CRUDD GAS NATURAL
MO (quzs € BARRILES) (MILLONES 0E mzraos CUBICOS)
L9718 e 4420607 . Usame
CN979° Ut UB36926 0 e o 30 146
o980 708 593 S ..35'7,72- g
1981 844 241 oaen
1982 1 003 084 43 890

198 ... celam. . ..o 41897

() Incluye crudo y condensado.
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TABLA 12
. proouccion e cruo®) v gas NATURAL' e
" 'POR ENTIOAD FEDERATIVA - =
1983

(CRUDO. EN MILES DE BARRILES) .
" " (GAS- EN-MILLONES. DE METROS CUBICOS). .

ESTADO NUMERC DE CRUDO ' GAS - NATURAL
POZOS  VOLUMEN . % - VOLUMEN )

campeche(2) |
COAHUTLA : 2 2 NS 382 0.86
CHIAPAS . 64 - 47453 4.4 4 457 10.64
NUEVO LEON 250 95 0,01 1036 2.47
PUEBLA o 4 81 0,00 11 0.03
S SANLUISPOTOSI %0 M40 0.01 o2 NS
O TABASCO . 727 259990 26.50 . 20881 - 49.74% 0
o TAMAULIPAS- - 708 . 6249 0.68 . 2801 6.5
CVERACRUZ < 2336 53110 SR -

AGUAS TERRITORIALES

oo om0
0'.“»28 ';lﬁ,; i 1._59&-’ S 038

TAULIPAS T e
vemowz o

‘TOTAL L e s1222 10000 41897 10000

.’(l) Incluye crudo- y condensado. e
oo (2) - . No:hubo produccin durante el aﬁo. i
NS No significativo..‘ RN o




' (1) TABLA 13
PRODUCCION-DE CRUDO" '’ Y GAS NATURAL EN LA ZONA ‘NORTE
(CRUDO EN MILES DE BARRILES)
{GAS £N MILLONES DE METROS CUBICOS)

DISTRITOS: ~ ~ FRONTERA NORESTE =~ -NORTE " SUR CTOTAL
C MO cRuO GAS - CRUDO  GAS  CRUDD GAS . CRUDO
1965 o802 4720 9533 379 1256 . 361 22896

1966 866 5066  B962 . 388 12429 | 399 22 257 5.8

1967 0. 0. 874 5313 B602 410 14045 391 23521

L1968 . 1382 5430- C B287 432 15880, 390 25 549 -

1%9 0 182 . 570 743B 545 1] 151'5'5,41Q~~ .”'25 438

1978 . 403 5490 12189 851 7925 188 25517 6 529
o 299 585" 15481 79 7264 193 23048 6 A4 -
1980 313 0 5438 0 12833 568 - 7006 - 207 20152 6213
1981 237 . 4760 - 12400 587 7234 254 1987 5601,

. ";f(éont?);*: -




DISTRETOS: FRONTERA NORESTE ~ ~ NORTE SUR TOTAL
AO CRUDO GAS  CRUDO GAS  CRUDO  GAS  CRUDO GAS

1982 - 464 4 144 11 754 555 7 039 244 19 297 4 943 -

1983 576 4067 10054 431 7145 267 17775 4765

(1) Incluje crido y. condensado. -




m TABLA 14
PRODUCCION DE CRUDO®"’ ¥ GAS NATURAL EN LA ZONA CENTRO
(CRUDO EN MILES DE BARRILES) o

(GAS EN MILLONES DE METROS CUBICOS)

‘ ; CUENCA DEL
DISTRITOS. i POZA RICA () PAPALOAPAN
ARD o CRUDO GAS CRUDO GAS
965 750 537 1 565 415 97
. 1%6 . .. 53428 199 406 <o
1967 o B8 63 2600 0 402 - 255
LAl o 302 o288 -

: V’"‘,l968_:‘j .
1969 C2sm

2 e
a0 U

l N
1978 44 757 1 558 2 990 321 47 747 1 879
1979 41 915 1780 339 346 45 307 2126
1980 "' 42 466 1795 4447 - 46 913 2.166

(cont ) L

L}
e
o

_.‘.




' CUENCA DEL o
POZA RICA PAPALOAPAN TOTAL

_ DISTRITOS: )
ARO : - CRUDO GAS 'CRUDO GAS ~ CRUDO : GAS

1981 ' 42 89 1 708 5 811 - 527 48 706 S 223
1982 . a8 1715 4 619 644 46 906 2 419

o3’ m;ess 1621 4069 655 9% 226 -

B (1) - Inc'hi}efcrugoi yconden ado.
. ..(2) Incluye Nueva Faja de Oro. - -




provuccion e cruno‘!) v g
(CRUDO EN MILES DE BARRILES)

TABLA 15 '
AS ‘NATURAL EN LAS ZONAS SUR, SURESTE Y MAR!NA

(GAS EN MILLONES DE METROS CUBICOS)

ARO CRUDO

1965 5414
1966 5771
1967 6556

S 198 - 8565
S1969 T 11112

1STMO
GAS

153
178
194

1,683

TABASCO
uoog -

38 697

39 287

43 927"
750 130
. 52565

- GAS

6.689

6 840

7 051

82 4062 11473 320 317099 12 460
4 1288 9665 271 392833 18 058
AT AM9. 7856 205 365458 19 852

ZONA SURESTE
CD. PEMEX COMALCALCO VlLLAHERMOSéAS

CRUDO GAS  CRUDO GAS CRUDO

it
6 459

s

¢,.:lia iéod
165 168.

236 306 8 481

6561

(cont )




CD. PEMEX

CRUDO GAS

C 28 523
7 a4

5 oame

COMALCALCO -

CRUDD ~  GAS

7760 191

6700 167

5047 148

215780 20821

VILLAHERMOSA

CRUDO GAS

333 648 22 040

30453 21878

) lncluye crudo 'y condensado.




} TABLA 15 (cour) I
proouccion o chuoot) v ms NATURAL

EN LAS ZONAS SUR, SURESTE Y MARINA

" (CRUDO EN MILES DE BARRILES) -
(_Gg_s EN MILLONES DE METROS CUBICOS)

ZONA

BTN AGUA omcb U EL
ARO" " CRUDO . GAS.  CRUDO

CSUR . ZONA MARINA . i
PLAN - NANCHITAL  GOLFO DE CAWP. T o T AL
" GAS © CRUDO " GAS  CRUDO - GAS cRuoo

" e S ,;94 1,,11, 68

GAS




I ONA  SUR

LT AGUA DULCE ~ ~  EL PLAN
CARD . CRDO . GAS - CRUDO ' GAS
a7 ST 16261 580

e

5. . 1531 852

'NANCHITAL

CRUDO. " GAS
156 a5

1578 W0

ZONA MARINA-
GOLFO DE CAMP.

CCRUDO . - GAS
590 353 8 880

610 947 9 316

936 921

“TOTAL
CRUDO. 6AS
36 528

926522 34856




TABLA 16 i
PRODUCCION DE GAS. NATURAL

B RN ANUAL'iJ_g;s}:';l ; Pnonsuro
v  101str1to Frontera NOreste B 127 321*f S f, 347 9;‘

Distrito Norte e 140200 38 3.['1 B

. Total Zoma Morte: . 148930 - 406.9

. Distrito Poza Rica IS 35 575 » 97.2 -
“ .Nueva Faja de Oro - ' 9.870. Lo 27.0
... Distrito-Cuenca'de} - . = 21909 0 59,9

: ?Papaloapan Ll I : oot D

CTota Zoma Centro; - w4 s

. pistritoAquaDulce . 1685 . . . 4§
cooDistrito €L Plan- s L T T 476 4T
Distrito Nanchital:. = & .o 1397 o o003

uJiFfdtainth"SdF:f:

rotal Gas Natural 1984: e
Totnl Gas Natural 1323 f1,479 560
facidn:




e a5 - o

. - TABLA 17 .
UTILIZACION DE -GAS NATURAL
(MILLONES DE PIES CUBICOS) -

-ANUAL PRMEDIO DIARIU

: Encogimiento por extraccifn de licuables 126 124 344.6

7 . Encogimiento por gases &cfdos . .. :. . 48248 . 120.%

. .00, enviado a 1a atmdsfera CU o e 60661 T ABL2

" Enviado & 1a atmdsfera. - 10N 30248
‘Condensacwn en. gasoductos T 8

“Consumo . {nterno deSpués de ductos
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' f‘Norte, Centro y Sur fué de 688 6 MMPCD (13 3%)

III 6 3) DISTRIBUCION DB GAS NATURAL 3 ’

La politica de ut1112ac16n de gas se basé prznc1palmen-
te en satisfacer la demanda del mercado interno y exportar los

‘-excedentes En 1la tabla 17 aparece la utilizacién de Gas Natu-

-ral. . :

La'demanda.interna, que incluye los Sectorgs industrial,

~eléctrico y doméstico, as{ como los insumos de Petréleos Mexica
nos fue de 2 648 8 MMPCD: esto significa una disminucién de - -

- 5.7% con respecto a los requenmlentos de 1983 que fueron-2 808 --
MMPCD : .

e Durante 1984, la d15tr1buc1on de gas .seco fue 1a s1guen'
ite para consumo interno 1 215, 6 y para exportac16n 147, SBNPCD.

III 7) CONCLUSIONBS - o
: En base a los resultados anter;ores se elaboraron las -1"
ff1guras qu "a con 1nuac16n se descr1ben T ; '

Ptoducchn dekCrudo y‘Gas Natural;pot ‘ T :
Entidad Federatzvalé bserva que~1as que contrlbuyen

Ll Producczén de:Crudo y Condensado.ﬁ Bn el periodo com- -
‘w_jprendxdo de 1938 1970 la producc16n en MMBPD present6 un’ 1ncre‘ i
'ﬁ1{mento moderado, pero de 1970 1980 hubo. un aumento con51derab1e i

: jen 1a’ produccxén, siendo aun mayor de 1930 1983.‘«5;«'>' ’ Vi
' Para 1a producc16n de Gas Natural 1a tendencia’ es 51m1-
f;ilar observﬁndose un’ aumento consxderableﬁde~1950 1970. acentuan
1“dose adn mﬁs de 1970 1983 : R i ;x
: “*fi;Sobre el volﬁnen de ventas 1nterxores durante e1 perio




'_con mayor demanda en orden decrec1ente fueron. Combustéleo, Ga

~;Gasollna tuV1eron la® mlsma demanda, mostrando simxlar tenden-f*‘
cia el Gas Natural y el Diesel.

’ .De 1970 a 1980 el producto con mayer demanda fué 1la Ga
solina seguida por Combustéleo, Diesel y Gas Natural; sin em-~-
bargo,.de 1980-1983 el Gas Natural incrementé su demanda con -
feSpectb-al Diesel,'io cual demuestra la necesidad actual de -

diéponer de Gas Natural purificado, para su uso como combusti-

ble as{ como fuente de obtencién’de materias prlmas para la In

'dustrla Petroqufmlca. . ’

Ingresos por Ventas perc;b;dos ) .

: por PEMEX.- De 1938 a 1977 los 1ngresos debldos a ven-
tas 1nter10res fueron ma}orcs que: las debldas a ventas exterloll

.res. Pero de 1977 a 1983 por ventas exterxores se obtuv1eron S
‘mayores 1ngresos que: por venta: 1nter1ores._; . L %

‘_ =7 De. todo ‘1o anterlor podemos observar‘-a gran 1mportan-

fC1a,que‘t1ene d1sm1nu1r el contenldo de gases ac1dos en’ las co

rlentes de Gas amsrgo para la obtenc16n»devGas Natura 7pur1f1

>;sol1na, Dxesel ¥y Gas: Natural En 1960 ‘tanto Cumbustéleo como




‘PRODUCCDN DE PETROLED CRUDO Y GAS NATURAL
. POR ENTIDAgaFSEDERATIVA

CRUDOQL 1)
{ Miles ¢s barriins)
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INGRESOS POR VENTAS
 Uiboney d pason) 0

Ventas esteriores

Vanios interiores
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- cmnn.o IV
o Descmpcmu nE_Los Pnocssos

Los procesos enumerados en la tabla 1 SOnvuhy‘éeméﬁan ’
tes en cuanto a su descrlpc16n y se considera mﬁs acces1b1e .-
ejemplificar una descrxpC16n que agrupe los procesos similares

© en cuanto a d1agrama de flu;o y t1po de solvente ut111zado co
mo medio absorbente.

Caso I. -»Agrupa' Adlp, Econam1na Girbotol, SNPA-DBA'y

Su1f1n01 : : 7

El ‘proceso se basa en la absorc16n regeneratlva de sol- =
,,ventes orgénzcos en reacc16n de equ111br10 con gases 5c1dos.; .

- El 'gas amargo al1mentado se pone en contacto a contracorrxente‘”"

; con el solvente: regenerado en una columna de absorc16n, } sale ~

. 'como gas- dulce producto del’ domo de la m1sma. - E1 solvente re- S

| fxenerado se: introduce por el domo de -la’ colunna a una tenpera- 
'tura 1gua1 o lxgeramente més alta que la“de entrada del‘gas 'y,

laa'la columna regeneradora, mxentras que - el gas ‘cido producy;~?7'“‘
S0, queda disponxble para procesamxento posterlor T
o B solvente regenerado, esenczatmente libre de gases £~‘>}f;"
’-j;cidos,pasa al fondo del regenerador ntravés del 1ntercnlb1a--»:;,i
. dor de calor, una’bomba de rec1rcu1ac16n y un enfriador d"'solf7":"
: :jfvente antes de enviarse nuevanente" lbsorbedor'” A




" CASO 1.= Agrupe; ADIP, ECONAMINA, GIRBOTOL, SHPA-DEA y SULFINOL .

SEPARAC 1 ONjg———s

Cfamcem

MENTO




CASO J.= Agrupa: ADIP, ECONAMINA, GIRGGTOL, SHPA-DEA y SULFIKL

AL OKBEDOR

RELENEKADUE

soLucton
POBRE

Anin

- SOLUCION.
~ RICA

GAS-
AMARGD -

¥

A i
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uonumosfsAs1cos DEL PROCESO" Rl
El proceso consta de sxete m6dulos bésxcos, tres, de se-

paracxdn 'dos de transporte de calor, uno de- transporte mec£n1if
;;cd y uno de alnacenamxento., La allmentacxdn de gas amargo se

‘hace pasar por el primer m6dulo de separac;én donde se produce
gas dulce y solvente rico. En el segundo m6du16 de'separaCién
se’ obt1ene gas acidulado y solvente semipobre. = El primer médg
"lo de. transporte de calor tiene por objeto calentar el solven-
- te rico y enfriar el solvente regenerado. En ellferéer‘médulo

"‘de separacxdn se obtlene el gas 5c1do y solvente pobre o rege-

'3nerado ; o

El. mddulo'de almacenamiento contiene ‘el solvente virgen.

- El m6dulo de transporte mecénico. tlene por objeto aumentar la.

g pre316n del solvente regenerado y el ‘segundo m6dulo de trans--

'f'porte de calor sirve para enfrxar el solvente pobre que se enj
vfa alwprzner n6dulo de separac16n '
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: ‘,“nmed1ante desorcxén f£s1ca meJor que por descompos1C16n quIm;ca.f
" Del desorbedor, el solvente pobre pasa al-domo del absorbedor y -
'}el gas &c1do producto queda llsto para procesamlento poster;or._

El gas obtenido en la primera etapé de reduccidn»de ptg‘
sién se recircula con el gas de alimentacién del absorbedor - -
 mientras que los gases obtenidos en la segunda etapa de reduc--
cién de presién pueden usarse como combustible; los gases obte-
nidos en las siguientes etapas se envian a procesamiento poste?'
rior. '
' Las turbinas hidrdulicas para el solvente rico y 1las --
_turbinas de expansién sobre las corrientes de gases separadas
- por: reducc16n de pre516n, son aparatos comunes  en éste tipo de
f,:proceso para méxlma recuperac16n de energfa y efecto ‘de enfrxa-
. miento. :
S La rec1rculac16n del solvente regenerado se efectﬁa me-_
n'fdxante bombas que pueden ser acc1onadas por las turblnas exxs--‘

kftentes en el proceso..

MODULOS.BASICOS DEL PROCESOV Ll i A ‘
El proceso; constaﬁde,ocho médulos bésxcos itres de sepa i

,obtxene.gas de rec1rculac16n gases 11¢er mente acxdu ado que5
:pueden ut1lzzarse como combustible y/o env;arse a: procesam1ento o
jf?poster1or, Y. solvente sem1pobre. El pr1mer mddulo de transpor-»,ﬁ
tede calor t1ene por objeto calentar una parte del solvente se;fﬂ”
;L_MIPObTe y enfrxar el solvente regenerado.; En el tercer médulo et
:tde separacxén se obtxene gas 4cido ¥y solvente regenerado o po--_f""

'j7f'”jf;ﬂbre., E1 médulo de almacenamxento cont;ene ‘el solvente virgen.f;f
N R f E1 pr;mer m6dulo de transporte mec§n1co sxrve parn aumentar la :
.j:f‘ N presxén del” solvente regenerado. 81 segundo m6dulo de transpori«

L te de calor tiene por objeto enfrlar tanto el solvente pobre co:l i







CASD 11.= Agrupa; ESTASOLVAN, FLUOR, PURISOL y SELENOL, = -

¥ ,
REGENERADOR

Y

 ABSORBEDOR

" 'SOLUCION
POBRE -
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an al prlmer m6dulo de se

?mo el solvente sem1pobre, que se en'_
fparaczdn. El segundo médulo de transporte mecénzco 51rve para

1evar la- pre516n del solvente semlpobre, y puede aprovecharse; 

bla’energia recuperada en el prlmer y‘segundo m6dulo de separa-‘
c16n.v ) '

CASO'fII.- Agrupa: Benfield, Carbonatp'de potaéio.ca—
‘liente, Catacarb, Giammarco Vetrotpke (C0,) ¥y NH, cdustico.

El proceso se basa en una absorcién quimica regenerati
va de sales inorgdnicas alcalinas en reacc16n de equilibrio --
con gases 4Acidos. El gas amargo allmentado se pone en contac-

" to a contracorriente con '1a soluc16n ‘pabre regenerada, en una

::'kcolumna de absorc16n, y sale como - gas: dulce producto por el do

'f mo de: 1a m1sma La soluc16n regenerada se’ 1ntroduce por el do;?

‘;*fmo de la columna a una temperatura Lgual o llgeramente més al- :
"~f”ﬂta que - la entrada del gas, aproxlmadamente 110°C y sale por -

el fondo de la columna como una soluc16n rica. en gases; éc1dos.‘5
Es;a soluc16n rxca se env{a as la columna de.regenerac16n. los.
gases éc1dos ‘se desorben n est columna la ual esté equipa-




CASO - IH.- Agrupnx BENFIELD. CARBONATO DE POTASIO CN.IINTI. CATACMB. GIMINCO VETROCOKE (coz).
y AHONIACO CAUSTICO




cAsd 111, Agrupll BENFIELD, CARBONATO OF rorasco CALIENT!. carncaun. GIANNARCO vernocoxa(cog)
—— 'y NDNICD CAUSTICO.

'Auflon_‘sinp._( gu‘czuu.«o,qi e




;3paia¢i6n uno de transporte de calor, uno de transporte mec4ni
~ o y uno de almacenamiento. La alimentacién de gas amargo .se

éas dulce y solucién rica. En el segundo mddulo de separac16n

mxento ccnt1ene la soluc16n vxrgen. El mddulo de tranSporte -
'”mecénlco tiene por objeto aumentar la pres16n de la soluc16n -

“regenerada y el médulo de transporte de calor sirve para ajus-
© . tar la temperatura de la soluc16n regenerada que se envia al -
'  pr1mer m6dulo de separac16n

. CASO iV.-‘Agrupa: Giammarco Vetrocoke (H,S) y Strett--

. ford. El proceso se basa en la absorcidn quimica regenerativa
. de HZS mediante una solucién de sales 1norgén1cas 0 una mezcla -
:ifde éstas .con un solvente orgdnico. 'El gas amargo alimentado: —f

‘ 7f§é'pone en“contactd; a contracorriente con la soluc16n pobre

'Vvo regenerada en una columna ‘de absorcxén, y sale como gas dul-
“x;,ce producto por el domo de: la mlsma La soluc16n rica que de- -

'proporcxonar el cnlor necesar1o ara la desorcxﬁn y ox1dac16n

‘recirculacién, al duno'delgabsdfbddo

& HODULOS BASICOS DBL PROCESO" -

hace pasar al pr1mer m6dulo de separac16n, donde se- produce s

se: obtxene -gas fcido y, soluc16n pobre.i El médulo de almacenar;  o

')a el absorbedor pasa por un calentador de vapor con el f1n defng;i

El proceso consta de: ocho n6dulos btsxca;, dos de sepa} 7‘1:

rac16n, dos de transporte mecénzco -dos de al-acenanxento, uno’f[‘”

de transporte de‘calor y uno de nezclado La alinentncién de L
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o .porte de calor t1ene por objeto calentar la soluc16nir1ca en 5;
: ases 5c1dos.: En el segundo m6dulo de separaC16n se obtiene

:transporte mecﬁnlco proporc1ona e1 a1re necesar1ojpara aﬁrege-'l
nerac16n, que est{ contenido en. el primer médulo de almacena--
miento. ~ El médulo de mezclado tiene por por objeto homogenei-
zar la soluéiéﬁ regenerada. El segundo médulo de almacenamien-
to contiene la solucién virgen. El segundo médulo de_ transpor‘
‘te macénico 'sirve para enviar la soluc16n, regenerada y homoge7

'ne1zada, al primer médulo de separac16n.




" EASO 1¥,e Agrupat GIARMARCO VETNOCOKE(Ha$ ) y STAEFTFOND, » «

- ALMACEHA |
HIENTD




" GASO IV.~ Agrups; GIAHARCO VETROCOKE (1128) y STRETTFORD.

O ARSORBEDOR U o ‘ REGENERADOR S
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" CAPITULO v : : o
o AuAus:s PREL!M!NAR DE LAS mvsnsAs ALTERNATIVAS

V 1) GENERALIDADES :
: El anflisis de las dzversas alternatlvas se desarrolll‘ -
.1\;xé en forma partzcular a cada proceso, 1ndepend1entemente al -,"‘”‘
~'grupo a. que pertenezca, seﬁalando en cada caso las ventaJas y
limitaciones que se presentan; lo anterior proporc1onaré un_--
argumento para.seleccionar'las posibilidades mis adecuadas a -
éste estudio, para posteriormente analizar y evaluar la merjor
alternativa. '

V.2) CRITERIOS DE SELECCION -
DEL PROCESO ,
-~ La selecciéﬁ‘preliminar del proceso se llevard a cabo
‘éh“base a tres conceptos fundamentales:
ST 1) Naturaleza del medio absorbente, el cual ‘va: ligado
algunas veces a las facilidades de suministro.
:fZ) Naturaleza del gas a tratar, partxcularmente su con
tenldo de. 1mpurezas & S “5 o
fPureza requer1da del gas producto dependlente del S

r;uso posterxor del m1sno._‘g o

jpar reduccxén de presx6n o por c&lentan;ento.E\-*“
: iBaJa pre516n dé vapor : ' '
.- Baja viscosidad -
- Bajo punto de. congelac16n
= f Estab111dad qufmxca ﬂf_iV
;;;BEJO grado de corroszén
bjBAJo prec1o r¢,g,..t»




Cer-

V z b) NAJURALEZA DBL GAS A TRATAR v - R
... las cond1ciones ‘del gas que permzten la evaluac16n de -
*un proceso son’ pr1nc1pa1mente.ll'v}vq; ke i
R Compos1c16n (conten1do de 1mpurezas)

- Presién
- Temperatura

v.2. c). PUREZA REQUBRIDA DEL ‘GAS ?kOﬁUCTO

Para continuar la evaluac16n se requieren ‘las. sxguxen--
. tes caracteristicas del gas productO'

- Composicién

- Presién

- Temperatura

v.s) SELECCION'PkELIMiNAR DE ALTERNATIVAS
i La. seleccibn se efectuard tomando en cuenta los. cr1te—-
"irxos de séleccién y las caracteristxcas generales de cada proce
"So conparadas ‘con: los requerxm;entos de dxseﬁo que a cont1nua- "‘

c16n se descrxben'f: o

_ GAS DULCE

7 : CLeaT o 0.6%, L 613
© Fludo, b/h 0110435680 7 . 966653, Coeeee.
_,_,;y-.’fmswn. psig L7030 T 6830 T 12, 93
~ " Temperatura, . °F y' _’; 80.00 - /80.00 o 120.

3 25.! uol
0.3 mol.




ST SR

Ip L ‘ Sk , ; S

El proceso se aplxca para renover substanc;alnente el 7
2s (a pocas ppm) y remueve parcxalmente las 1ncidenc1as de COS
Co, y mercaptanos. La al1mentac16n a la planta puede ser gas -
de sfntesis o de refinerfa, gas natural o bien LPG los cuales -
‘contienen: gases écxdoq. '
E1 proceso esté .basado en un ciclo- de absorc16n regene-

racibn usando una soluc1§n acuosa de alkanolamina la cual reac-
ciona con los gases 4cidos y de nombre comercial Adip. La ali-
mentacxén conteniendo st se pone en contacto a contracorriente

con la soluc16n Adxp en una columna de absorcién o extraccxén

La solucién’ regenerada es introducida en la columna de absor- -

. c16n por el domo ‘a una temperatura normal o lzgeranente mayor e

"'abandonando la columna por el fondo. La soluc16n rica. 1ntercau'

v.bia calor con la soluc16n regenerada y es alxmentada al regene-'“ ‘
rador. Los gases (cxdos son. separados en el regenerador elf-‘-#:‘

“'155cn|1 esti equipado con; un rehervxdor de vapor. La solucién Te- .

génerldn fr{u es recxcladn al absorbedor. Los gases ‘cidos soni
ffelovidos de ll soluci6n en el rpgenorldor, los culles son en

se una menor 1nversi6n xnicxnl. L S : s
B st en el producto puode reducxrse hl!tl cnntxdades_

.faenores de 4 ppm’ por 10 que un trntal1ento poster1or es. xnnece- :,,

-,,5. satio.’}{‘a""r

- En cuunto a las condlciones de operaczén el proceso es

' anp11amente flexzble. La presx6n del’ absorbedor estd flj‘dl-'- _f

e por la presxén de la corr;ente de llxlentlciGn operando en: un .

Jiurango que va de 0.2 700 psig (49 26 kg/clz lun ). EL solvente
se regencra por cllentllionto, a unl presx6n cercnna “1a- atlosi{f'
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v ‘fférxca, por lo que el gas éc1do producto deberé tener una- pre--
ién de salxda de 20 psxg 1.4 Kg/cm2 man) méxxmo. 1a baJa pre- .
316n'de1 vapor (arriba de. ‘60 psig) es proporcionada por ‘el ca--

flor del rehervidor debxdo a las altas temperaturas ‘que-se re- -

quieren en 1la regeneracién del solvente, éste, en presencia de
‘. Co, y HZS’ se degrada a compuestos no regenerativos, perdléndo-
wse 2 lb/MMPCD de gas tratado, aprox1madamente

la velocidad de‘circulacién del solvente depende de 1a
velocidad del gas total a11mentado y de su. concentrac16n de ga-
~.'ses acfdicos.
Lol Aspectos Econ6m1cos Base 925 ton.’métricas/d(a, - -f
‘ ,7,115 6t (vol.) de.H,Sy 0.1% vol. o, - :
.;$,;‘;; g  Producto. 100 ppm vol. H,s y. 0. 1% vol coz
o » "Costo-de la Planta: 1 n1116n de. d61ares
f;;Circulaci6n ‘de ‘solvente: 200 nslh
. Servicios: Vapor deé baja presz&n (A.S atn - 450 T/Sd
ffElectricidld' 3 000 “kwh/sd. : '

'Agua do regosicidn (condensado‘fupor)

9 t/sd

de lasililxtac ones que presontl el proceso es elktf‘* ‘
osto por derecho de transferencin de: tecnologia. Lu licencia T
esti bajo 1; firma de She11 International Rosearch Mij B V., e
;The Hague y Shell Development Co., Houston, (USA) ‘ i
? Consxderando que se necesita un proceso que elxnine e1
fcoz hasta un nxvel de 0. 03%. el proceso Adip no culple con los
;requerinxentos prel1m1nares.;f' T - S




 ADSORBEDOR
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ECONAMINA .
“El proceso se apllca -para remover 1mpurezas acfdlcas,
‘;@THZS y COZ’ de ‘las corrientes de gas. Se utiliza como ‘medio ab--
zsorbente una soluc16n acuosa .del h1drox1am1no etil- éter de’ nol- o
bré comerc1a1 nglycolamlna (DGA) . e ,»~q~‘ -

El producto que se obtiene es gas de sintes1s o de refi
neria. o gas natural en el cual el HZS puede ser reducido a ni-
“veles menores de 4 ppm y el CO2 a niveles menores que los nor--
malmente obtenides con un tratamiento de DEA o MEA convencional.

El esquema de proceso es idéntico a cualquier otra plan

"ta de tratamiento con alcanolamina. Algunas plantas con trata-
miento severo de MEA han sido’cambiadas por FlGor Econamina sin

~,cambiar‘é1 equipo.
' El gas alimentado es purxfxcado en un contactor donde .-

las 1mpurezas acidlcas son absorbidas por la soluc16n de Flﬁor

VZTEconamlna. El gas tratado es deshidratado o b1en se envia a --

~otro procedimiento subsecuente.. La soluc16n r1ca se ca11enta‘--4‘

Lopor. 1ntercambxo con la solu016n pobre caliente, y el flu;o se -

3epara en un rec1p1ente para la regeneracxén de la soluc16n.ﬂ;

Los gases éczdos y-el. vapor de agua separados Yy sobrecalentndosf-,

_tnkcondensador ‘El. agua c0ndensada se nantlene en re-ff g

flu;o mientras el HZS Y. el COZ son envxados aL quenador o bze e

Aﬁn no :se ha est:blecxdo un lfllte I‘XIIO de operlci6n.5 1* L

pero se ha- observsdo que a- concentraczones arrxbc de 7 s lt de.

o gases icxdos totales. es convenxente ‘usar otro proceso. El ran 

‘f.f,go de pre516n uﬁs adecuado para el proceso es de 850 a 1200 psig -

'(59.76 a 84. 36. Kg/cn man), obtenxéndose un gas dulce producto -

-‘icon 0.3% de co2 y hasta 0.25 granos de stnoo PCS (0.006 pym).

S : : El solvente se regenera por. calentamzento ‘a un. presi6n§.

‘»‘}cercana ala ltnosférica. por lo ‘que el gas £cido producto debe SR
ek tener una presién de sahda de 20 psig (1 4 Kg/cl un) linno '
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La soluc16n tlene generalmente 65% peso ‘de DGA o més, -
10 que permlte reduc1r el. gasto de’ solvente ‘en-un- 25 --40%, com
f parado con un tratamiento con Monoetanolamlna. Este resultado
es substnnc1a1 tanto para el ahorro de capital como de los cos-
tos de operacién.
La principal limitacién del proceso es la tendencia a -
la formacién de altos productos @e'degradacién. lo cual se pre-
" viene usando una técnica simple y no cara de redestilacién a--
"~ alta temperatura, que purifica parte de la solucién tratante; -
la adicién de otros qufmicos no ciusticos se involucra en esta
operacién, aGn as{ se pierde 3 1b/MMPCD de gas tratado. Este -
- método 'de redestilac16n permlte emplear el proceso “de Ecolamlna
"'para corr1entes de gas que’ contlenen COS é CS2 a partlr de la -
‘ descompos1c16n de los productos formados por la reacc16n entre
» las xmpurezas de azufre y la DGA que es también regenerada dy-~
‘;Hrante la técn1ca de redestllacxén normal..- : .
o La experxencia ha. demostrado que la corr0516n es compa-
grable o nenor ‘que 1la experxmentada normalmente ) -las aminas’--
.5convencxona1es. el solvente es nis corros:vo a altas temperatu-'
 ras por . 10 que’es necesarzo usar accro térmxco.f{‘ :

costo por transferenc1a de’ tecnologfa.

e La 11cenc1a esté bajo -*5

Debxdo a lo anter1or, elfPfOCQso Econamxna no-. es‘adecuaﬂ:w
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" GIRBOTOL : ,
El pxoceso se emplea fundamentalmente para remover st

‘ ‘5y/6 CO de corrientes de hldrocarburos 1Iqu1dos y/o gaseosos, -

,;med1ante la absorc16n con soluciones. acuosas de’ monoetanolan1na

JQ‘CMBA), d1etanolam1na (DBA) 0 tr1etnnolan1na (TEA)

Cada una de ellas tiene diferentes pt0p1edades, por lo
mismo la primera se usa preferentemente para el endulzamiento -
de ‘gas natural; la DEA se emplea para la purificacién de hidro-
carburos lfquidos y para endulzar gases de refineria; y la TEA
‘por las d1f1cu1tades que presenta su regenerac16n y alto costo
no tiene mucha aceptacién comercial.

Para la carga a estas plantas se usan principalmente --
corrientes de hidrocarburos ligeros amargos provenientes de Cam
pos de Producc16n Ref1nerfas o CampleJos Petroquimicos (gas na

. . tural, gas combustible, etano, propano,\butano,vLPG etc.) con

un contenido de gases 4cidos que puede variar de acuerdo a la -’
procedencxa desde unas cuantas partes por millén hasta algunas
[unldades en porcenta;e molar. En general, se puede deczr, -que

”‘wel mfximo contenldo de gases écxdos ‘es-de. 25% de €0y y 25% de: -fl_ i\_

25' operando e1 proceso a presxones que van de 1a atm6sfera --f

-a;1200- psxg (84 36 Kg/cm2 man BB alcanzando las uis ntractxvnsfi{-,,'

'especzfxcacxones de lfnea (0 03t de COZ y . 0. OOSt ‘de H 25).
) El' roceso consiste ‘en la absorcxén de los contulxnln

»wfentre 110 127°C ya una pre‘i6n cerk a1 jlt-osf6r1c1, Sy
or 1o que. el:gas 6c1do producto deber( tener una presl6n de --' '
~si11da de 20 ps1g (1 4 Kg/cl man.) lixllo., : T S
- ‘ La corriente de gas lmargo se alilenta al absorbedor.‘v
" donde- ‘se pone en contacto a contracorrxente ¢on una soluc16n -

‘:,;de DEA pobre (DEA regenerada) la cual se a11menta ‘por la parte o

o superzor,.por el” domo del absorbedor se obtiene cono producto <

el gas dulce con las especif1caczones requeridas y por el fondo _Lf,:”l
' "11unl soluc16ngde DEA rica. Por otro lado'la corriente de lfqnl-“fli T

'”g;do anargo se“'lxlentn al contnctor por la plrte inferior y a S
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' _contracorriente se'pasé.pné soiuciéﬁ de DEA pdbrg,‘el 1fquido -

" ‘dulce obtenido ‘en él'domo sé env{a al abumUIador de hidrocarbu-

108 dulces, donde . se separa la DEA que eventualmente pudiera --
,Jff?haber sxdo arrastrada y posterlormente se manda como producto -
3 LB, : o : ,
' Las soluciones de DEA rica, provenientes del absorbedor
y del contactor se expahden, se unen con la corrieﬁte provenien
te de.la pierna del tanque acumulador de hidrocarburos dulces -
‘ y se envian al tanque acumulador de amina rica, en donde se se-:
paran los hidrocarburos coabsorbidos. La expansién de la solu«
~cién de DEA puede hacerse en una vidlvula, o bien, a través de -
un expansor para recuperacién energética. Del acumulador de -~
amina rica, la DEA se manda a 1la torre regenefadgra, previo ca-
lentamiento con los fondos'de la misma, con el objeto de elinii

:,nar gases écxdos y poder, de esta manera, reut111z31 la amina -+

regenerada. 'El gas écxdo obtenido por el domo de ‘1a regeneradb
. ‘'Ta; se. separa del agua’ mediante condensac16n de ésta y se. envfl
... aL.B. _para recuperacxén de azufre o para ser quemado. El. pro-
*ducto de fondos de la- regeneradora lo: const1tuye la soluC16n de
;anxna pobre que’ después de xntercambxar calor con 1a amina r1ci3\
e bombea ‘hacia el absorbedor y contactor pasando{un f11tro de
véarasta un 1ntercanb1¢dor de calor y: un f11tro ‘de carbén

facxlitando su recuperaciGn de soluciones contaminadas. sxn s
Jg"rgo. la MEA puede reaccionar con COS 6 con csz fornando:-:
ompuestos no regeneratxvos. . B
e B proceso presenta el problema de producir espuma To

o cual reduce la efzcxencxa de 1a planta y aumenta ‘1las pérdidas'
.}qfde amxna. estos efectos: combinados provocan una pérdlda total .
de2 1b/MMPCD de gas tratado. A : , _
o Por otra parte, - las etanolamznas presentan e1 problena
;jde corrosx6n, espec;almente donde se. Opera a altas temperaturas
~“lo cual. hlce necesario el usc de aleaciones - y materlales espe--
'};cllles plra inhxbir este problena.ni,fga' e

‘De los d1£erente‘jazentes Ia MBA result mis atractzvé,,  4‘-
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» El proceso esté en’ operac16n en varios centenares de --

“';plantas con una capac1dad 1nstalada total de varios m11es de --

“MMPCD. - En. Méxlco la capacxdad de - condensados es de 84,000 BPD y
de gas amargo son 3,760 MMPCD.

Una de las ventaJas que t1ene el proceso es que no paga
regalfas por su empleo.

De acuerdo a los requerimientos pre11m1nares el proceso
Girbotol es una alternativa adecuada.




Yoy

iy




78 <

SNPA-DEA ‘
Se emplea para endulzamlento de gas, con un contenldo -

":total dergases a eliminar de 10% mi{nimo, para que el proceso --

. _sea comerc1almente aceptable,,y operando a pr951ones de aproxl-
"*imadamente 500 p51g (35.2 Kg/cm2 man.) o mayores.

' El medio absorbente empleado es una soluc16n acuosa de
Dietanolamina a concentraciones basadas en la experiencia de es
cala comercial para obtener una mejor econom{a. El gas dulce -
obtenido. alcanza las especificaciones convencionales de 1linea -
de 2%;6‘menos de CO, y 0.25 granos/100 £t3. (:006 ppm) de H,S.
Los gases 4cidos removidos de la corriente gaseosa tienen la --
presibén y temperatura adecuadas para servir como una alimenta--

cién directa a una unidad recuperadora de azifre tipo Claus.

Descr;pc16n del Proceso. Una unidad SNPA-DEA es éimi-

‘lar a la convenc1onal de DEA en muchos aspectos. Las:diferen--.
cias notables son: uso de altas concentraciones de solvente, --
opt1m123c16n de. las cond1c1ones de operacién- para obtener mayor

_i“lpoder de. absorc16n en: £t ‘std’ tratados/gal . soluc16n y ‘un. espe
. ’gclal cuxdado con ‘la- soluc16n pobre para mantener un baJo n1ve1

R deis611dos, productos corroslvos ‘e hzdrocarburos.u Esto da por _
résultado una operaczén estable a. través de’unjamplzo'rango de

g ependlenterde la compo:'cidn o de’la naturaleza de’ los hxdro S
;Ecarburos en. la’ corriente de: gas anargo.. : KR :

- La corrxente gaseosa entra al contactor donde es lavada,v~~f

V‘con soluc16n de DEA.' El: st (y coz) son removxdos en la DEA --

gvi'r1ca ‘que sale del ‘contactor.. Esta fluye hacia un tanque flash
i donde los gases dxsueltos son arrojados al combustxble.

Del. tanque flash la DEA rica es precalentada y cargada L

’."351 regenerador. En ‘el- regenerador los gases. écidos son, separa = .
. dos ! de. 1a soluczén de DEA, entonces son enfriadcs y mandados a

una planta recuperadora de azufre. El solvente‘se regenera -~f3f.:?
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por calentamiento a una presién cercana a la atmosférica por lo
que, el gas dcido producto deberd tener una pres16n de salida -
de 20 psig (1.41 Kg/cm man, ) m§x1mo. La DEA pobre del regene~
“rador es enfriada y se regresa al contactor.

S ; Cond1c1ones de OQeracxén.- Las unld ~des comerciales ope
~ .ran desde 600 a 1100 psig (42 a 77 Kg/cm man.) tratando gases

' conteniendo de 11 a 35% de gases 4c1dos. Las pérdidas del sol-

vente son del orden de 2 1b/MMPCD (0.91 Kg/MMPCD) de gas trata-
do., '

~ En cuanto a la inversién, los factores que afectan los

- cOStos de ésta incluyen: presifn de operacién, contenido de ga-
 sé3 dcidos, relacién HZS/CO2 y pureza del gas tratade; la inver
sién para una unidad procesadora en limites de Bateria para 200
'MMPCSD - de gas natural a 900 psig (63 Kg/cm® man.) para produ--
.€¢ir un gas tratado bajo especxflcac1ones de Tinea ser4 de B-85
millones de ddlares. E1 total de gas dcido removido eh esta --
‘'unidad es 68 MMPCSD con una relacién de 4/1 de H S/COZ.A :
", El proceso, presenta 1os mismos problemas de corrosxén -j

S que ‘el convencional de DEA (erbotol) ST S
- La capac1dad Lnstalada COtal 2s de 2000 MHPCD y- estén L

f en construccxén plantas pa:a tratar 500 MMPCD.‘,:;iA‘- 
' En Méxxco no exlste.sf;g R L
El costo}por derecho de. transferencza d"tecnologin‘

: y contenxdo de xmpurezas en el gas a tratar el proceso,
”V;"SNPA-DBA“ no cumple con los requer1m1entos prelxnxnares. .
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SULFINOL . ,
Dentro ‘de las aplxcacxones de este proceso esté 1a de -
a_remover gases 5c1dos tales como H S, COZ’ COS Yy mercaptanos de

' ”,Lgas natural de sintes1s ) reflneria

El proceso se basa en el uso de un solvente orgén1co de
nombre comercial Sulfolane (d16x1do de tetrahidrotiofeno) mez--
clado con un alkanolamina (diisopropanolamina) y agua.

El proceso provee simultdneamente una absorcién fisica
y quimica de los gases 4cidos, y-'se utiliza para eliminar gran-
des concentraciones de CO2 y Hy8, ademis es de considerable in-
terés para situaciones donde se tlenen bajas presiones parcia--
les de los componentes 5c1dos. El solvente se regenera por ca-
lentamiento a uma pre516n muy cercana a la atmosférica por lo -
. que, el gas écldo producto deberé tener una pres16n de salida -
 de 10 psig (0.7 Kg/cm man.) méx1mo
. la soluc16n de sulfolane puede cargarse f§c11mente a un
85% de su valor de equ111brxo. representan&o esto una“. ventaJa -

‘ pfcon respecto a “las daetanolamxnas que: sélo aceptan hasta el 508~ .

_f‘adem&s, no forman espuma, es: luy estable con respecto a las de-’
”‘gradac;ones técnica Y qu{mxca (el sulfolane 1nh1be la: degrada--x
{"c16n‘d‘»am1nas), por lo que 1as pérdxdas de“solventetson del_--,”

;de 1 wbase;de 1aftorre y el solvqnte por'elfdono'de lavnlsma
‘Los gases tratados salen de ll unidad para su poster;or procesa}
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fgmiento.L En. unxdades Operando a: altas presxones el’ solvente pue

~ de'ser flasheado en una torre flash donde luchos ‘de los hidro-
ijicarburos absorb1dos son separados para regresarlos al absorbe--
~dor o para usarlos en combustibles. En otras un1dades el sol--
*vente rico.es. mandado directamente al regenerador. donde los -
‘gases 5c1dos son separados, usando un teboxler
Bl solvente regenerado es enfrzado y. recxrculado al ab-
sorbedor.' Los gases éc1dos son enfrxados, y el condensado es -
' separado y regresado al. rexenerador como reflujo. mientras que




82 -

los. gases 5cidos‘50n*dispucstos pdra trafamientp'posterior,-

Cond1c1ones de Operac16n.- El proceso ‘se usa para tra-- i
tar gas natural donde la concentrac16n de COZ varfa de 1.1 a --
28% y. la del H S de 0 a 53% La pre516n de operac1on del proce
so estd dentro del rango de 0 a 1000 psig (0.a 70.3 Igg/cm man.), -
obteniéndose las especificaciones de linea en el gas dulce pro-
ducto (0.03% de CO, y 0.005% de H,S). o

.Las presiones de absorc16n son determinadas por la pre-
si6n de alimentacién del gas y varfan desde ligeramente arriba
de la atmosférica a 1000 psig (70.3 Kg/cm man.) o més.

La temperatura del absorbedor varia con la presién de -
: operacxdn. mientras que la circulacién del solvente varfa con -
la velocidad de allmentac16n de los gases y contenido de gas --
E £c1do Las veloc1dades de c1rcu1ac16n son relativamente baJas,

e ‘,comparadas con .las’ de 1os procesos convenC1onales de . amlna

ﬂfiﬁ (1965)

i Dentro de las neces1dades econ6m1cas se txenen las sx--
‘z_gu1entes, por 11bra de gas écxdo remov1do ’ ’

ﬁ.:_ Electr1c1dad VKHH ,7

« Exxsten més de 100 unxdades en operacién § construCC16n. p
Ty aprOximadamente 70% de éstas son para. tratanxento de ‘gas natu-7:
;ral. en Méxxco nxnguna planta opera con: este proceso. i
‘ . Bl costo por derecho. de transferencia de tecnologfa 24 -
e1 alto preC1o del solvente (36. 25 d61ares/gal en E u. A ) son ~v;f
factores que deben tomarse en cuenta. : " :

o La fxrma "Shell International Research ij" ‘tiene los -
derechos de patente del proceso. Para mayor 1nformac16n de és-
cte: proceso Hydrocarbon annsmmg Vol. 44 no. 4, pp. 137 140
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R Conforme a los requer1m1entos pre11m1nares e1 proceso -
k ',-'sulf:mol presenta una alternatwa adecuada. L o
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ESTASOLVAN

El proceso utiliza como medio absorbente solvente Tr1--
N- But11 fosfato (TBP), las caracterist1cas de operac16n del pro
- ceso permiten tratar gas amargo. sin restr1cc16n en su contenzdo :
- de CO2 y hasta con 30% de H,S.. Como se trata de absorc16n ££s1
ca la presién de operac16n debe de ser del orden de 800 a 1200
psig (56.24 a 84.36 Kg/cm man.) obteniéndose un gas dulce pro-
ducto con 4 ppm de H,S; el CO, no se elimina con este tratamien
to. '

El solvente se regenera reduciendo la presién hasta un
valor cercano al atmosfér1co por lo que, el gas §c1do deberé --
tener una presibén de salida de 10 psig (0.70 Kg/cm man.) méxi-
mo. El solvente "TBP" tiene algunas ventajas como lo son: Baja
densidad, baja viscosidad inclusive a bajas temperaturas; muy -
‘pequefia presién de vapor, escasa formacién de espuma y poca to-
xicidad. Las pérdidas del solvente son del orden de 1 1b/MMPCSD
y ‘'se deben a la autoevaporacién que se-efectﬁaﬁen la zona de re
generacién. o
La capaczdad instalada para este proceso es. de 200 mm)

AE;Y esté un1camente en operac16n en Europa

G Las prlncxpales desventajas que presenta el proceso son..
’5e1 elevado costo del: solvente (55 1 délares/gnl en U.S.A: ), Y
“fel pago por. regalias al. "Inst1:ut Francals du: Petrole" :

: Dado que la reszén es elevada y.no _se. eluuna '
‘ ' condicxones P ”ixnxna s e
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FLUOR ;

s Se apllca para la e11m1nac16n de altas concentracxones'

ﬁ'de 1mpurezas ac£d1cas CO2 Y HZS de las corrlentes de. gas na--
tural y gas de s{ntesxs. '

Las plantas son disefiadas para proporcionar niveles de
C0, y H,5 necesarios a cada situacibén espec{fica.

El proceso de solvente Flﬁor emplea para la extraccibn
de gases 4cidos un anhidrido orgédnico el propilen.carbonato, de
nombre comercial solvente flfior que remuevé el Coé’y H,S de las

. corrientes de gas natural. El uso de altas cantidades de sol--

vente, ‘el cual absorbe el gas £c1do por fen6menos f1s1cos, per-
mite regenerar el solvente por simple reducc16n de la presién -
del solvente rico, usualmente sin aplicacién de calor. E1 aba-
“timiento de'presidn'del solvente rico es hasta alcanzar una pre
o sién cercana a la atmosférica, ﬁor 1o que el gas’éﬁido deberé -
S tener una presién de salida de 20 psig (1.4 Kg/cm2 man.) méxlmo.
A‘Los arreglos seleccxonados del proceso para alguna 1nstalac16n
Jj’partxcular dependen de varios. factores como: .pueden_ ser: el gra-. -
“do. de. purxfxcacx&n requer1do.zla concentrachn de CO2 y H S ‘en o
- el gas’ al1ﬂentado, ln'pr0516 "de operacxén, etc.;} SR

;3pos de; a plantn proporcxona una.. sufxcxente refrzgerac16n. En
'fotras acasiones se. ha encontrado ventajoso -instalar equxpo ‘adi-
‘cional: de transferencxa de culor asf cono un sistema de: refrxge
:rac16n aux111ar que-permite velocidades ‘de c1rculnc16n n‘s ba--
‘,Jas en la correspondiente reducc:én en el tamafio de los equ1pos.
: “La presién de operac16n debe ser de 700-1300 psig - -
CER ’f‘(49 21-91.39 Kg/cn2 man.), de tal forma que 1la pres16n parc1a1
. ;f‘ 3 co-bxntda del CO2 y del H S en el gas de alimentacién sea 'de --
' 75 psig (5.27 Kg/cm2 man, ) o -lyor. bajo estas condic1ones se -
 f’obtiene ‘un gas. dulce producto ‘con 0.3% de’ coz y 0.25 granos - -
oo ﬂzSIloo PCS (0 006 ppm) En ocasiones un sinple "flashco" -
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atmosférico o- bien un "flasheo" a vaci§ son preferidoszpara la
. regenerac16n del solvente._; . : ' :

En el proceso’es cbmun emplear turb1nas h1dr5u11cas en
el solvente rico y turbinas de expanszén en las corrientes gaseo »
sas separadas a presién intermedia; esto ayuda a la conservacién
de energia y reduce los requerimientos de refrigeracifn externa.

La operacién del proceso ha demostrado que la-recupera--v
_cibn en solvente_perdido no es necesaria. El solvente no se des-
compone debido a que la estabilidad qufmica de éste es buena y -
no presenta degradacién, ademds tieme baja presién de vapor lo -
que da por resultado que las pérdidas por evaporacién sean mini-
mas, del orden de 1 1b/MMPCD de gas tratado.

Las pr1nc1pales desventajas del proceso. son: el solvente'
absorbe los hldrocarburos pesados que dificultan la obtenc16n de
~ “azufre del gas écxdo, las instalaciones adicionales de equipo y '
el costo por derecho de transferencia de tecnologia - La licen--
cxa esté bajo la £1rma "Fluor Engzneers and Constructor Inc "

" El baJo conten1do de. -agua en e1 solvente Y. las bajas tenf‘g':

j‘peraturas xnvolucradas en. el proceso provocan nenores veloc1da-7v

'1des de corros16n y ) ede usarse acero al carbén para todo e1 - -f o)

Bl proceso esté horaten uso en un.; total de lolplanta
idrégen;

le aSvné;utaJ ‘1'de amoﬁgacd‘yleQéﬁpr 4uc¢i§n]défh;
en Méxxco no ex1ste. : R s
Debxdo a: las presxones elevadas que requzere. el proceso';

‘flﬁor,no satlsface las cond1C1ones pre1111nares requer1dns.

* Datos corespondientes s 1973. -
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'PURISOL
Se aplica para la remocién de gases dcidos de gas sinté
, ‘ t1co y-gas natural usando una: absorc16n f£s1ca en N-Metil 2-Pirro-
f.i' ‘LV" lidona (NMP) ~ Tres aplicaciones tipicas para gases a.alta pre-
S o siénison: : e T e RN

1) Remocién de alto contenido de gases 4cidos a
bajos niveles residuales.

2) Remocién de componentes acfdicos a productos
delpureza moderada usando un sistema regene-
rador flash.

3) Remocién selectiva de H,S.

El proceso permite tratar gases amargos con un alto --
’contenido de gases dcidos 50% de‘LO y 50% de H S con una pre--
s16n de operacién de va de 800 a 1200 psig (56~ 84 Kg/cm man.),

.con el fin de obtener una pre516n alta de'los gases que se ex--
traerén. el nivel de pureza obtenldo es de 0.1% total
El solvente se regenera reduc1endo la pres16n hasta un
5lfvalor cercano al. atmosférxco. por 10 ‘que el gas’ fcido deberé .-
l[itener una pre316n de salxda de. 20 psig- méxlmo (1 4 Kg/cm ‘man. );
‘;51 se quzeren obtener las espec1f1cac1ones de linea para e1 st L

(0191 Kg/MMPCD) de gas tratado

e Cond1ciones de 0peracx6n - :
'Cond1c1ones de la. alxmentac16n

e fFiujo S 1oo MHPCSD . : ;
o Presxén L ‘ 1070 psig’. (75 2 Kg/cm man )
*ZTemperatura - 110°F (43 C) :
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ANALISIS. - .. .- . ALIMENTACION . .. ..  GAS TRATADO
'fﬂi*,’% vol,'.: 64,83 96,44
€0,, % vol. © 33,15 0.10
co, % vol. 1.50 2.24
€y, % vol. ; 0.44 ©0.59
N, + Ar, $.vol. . . .. -0.38.. .. . 0.63
Necesidades:
Fuerza Eléctrica 2 100 KW

Vapor saturado de - = .
45 psig (3.2 l(g,lcm2 man, } 1.7 T»/hr.
Agua de enfriamiento, ‘

TS°F (28°C) 300 m3/hr,
: Condensado B .. 1.3 T/hr°al LT

‘i,:Pérdxdas de NMP ‘«V ' 3iKg/ﬁr.

No ‘se; han encontrado problemas de corr0516n para equ1"'

‘pos de acer al carbén

= con este proceso.xr : ¥,
i . Las pr1nc1pales desventa;as del proceso son “El SOlVen’  §  0
. “te. absorbe 1os h1drocarburos pesados Y- se ‘dificulta la obten-- "'
“icibn de azufre del gas 4cido, y el .pago de regalfas por dere-f*‘

;+ “cho de patente a la firma, "Lurgl M1neralbltechn1k GmbH"., Paraa
..'mayor. lnformacxén. referlrse a Hochgesand G. '"Rectisol and -

A f?fPurxsol", Industr1al and Engxneer1ng Chemxstry, Vol 62 (1970),

< No.7 p. 37/43. : o S

- e Debldo a que se requxere una gran pres16n el proceso -jf '

’purlsol no reune las condxcxones prelxmxnares .

f ' Datos corresagi_.mtes 3 197 .‘ -
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SELEXOL
S L El solvente que se usa en el tratam1ento es el dimetil
"‘féter del pollet11eng11col (DMPEG), de nombre comercial seleXxol.
;,Hf El proceso puede manejar cantidades volumlnosas de impu
M“'f‘krezas (SO% total), y no'es adecuado para baJas preszones (pre--
“sién de operacién de 700 a 1300 psig [49.21 a 91,39 Kg/am? man.1) 6
‘concentraciones pequefias de gases dcidos. El gas natural se re
duce hasta 0.5% de CO, y menos de 0.25 gr H,5/100 PCSD (0.006 ppm).
El solvente se regenera mediante un abatimiento de 1la -
preSién acompafiado de calentamiento & desorcién por aire, alcan
zando una presién cercana a la atmosférica, por lo que el gas -
4cido deberd tener una presién de salida de 20 psig (1.4 Kg/cmz man. )
méximo; el solvente es también adecuado como .agente deshidratan
te'y presenta todas las ventajas de los solventes fisicos; su -
baja presién de vapor permite tener pocas pérdidas de solvente.
3 _Existe pocd suministro de calentamiento y enfriamiento
‘ externo; ésto se compensa por los bajos cdlores .de .absorcién y
:' e1 calor especifxco del selexol de 0. 5. Las pérdidas de solven R
e por’ evaporacxén y degradac16n térm1ca 'son ‘de 2 lb/MMPCD de. -  ;;
f'gas tratado.. El solvente es no corrosxvo, por 10 que puede --  i
"emplearse acero al carb6n en todo el equxpo.;.f ‘ :
Lo Sels: plantas con una. capac1dad 1nstalhda de 900 MMPCSD
vEn México nxngunalplanta operafcon

te abs rbe los s ;
“de; azufre del gas 5c1do.. el costo del solvcnte es elevado..- }"'V
.57 50 d61ares/ga1 ‘y'el costo por ‘derecho de transferenc1a de - :{
':"tecnologia El: hcencudor es la "Allied Chencal Corporauon" e
’_ Puesto que no se sat1sfacen ‘las’ cond1c10nes de’ presx6n
ff,_de operac16n y no se alcanza la pureza requerida dé CO el pro-
‘?~}ceso selexol no es adecuado para 1os propésxtos de este estud:o.

" Datos correspondientes a iQ?i;,_'




' ABSORBEDOR |
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BENFIELD ,

Se apllca para la remoc16n de Co,, H,S'y €OS de. las --
fuentes de gas natural y gases crudos produc1dos durante 1la ma'
. nufactura de substitutos del gas natural por oxidacién parc1a1»

Lde carbén o aceite o por- reformacxén de 1a nafta. La remocién

: _selectiva del H,5 sobre el CO, proporciona mezclas ricas en --
H S, dichas corrientes son adecuadas para la recuperac16n de -
azufre elemental. ; '

La allmentacién puede ser gas natural conteniendo CO2
o €O, ¥ HZS o bien gas de sintesis cohteniendo CO2 (y algunas
veces HZS) producido por oxidacién parcial o por procesos de -
reformado.

El producto es un gas conteniendo H,S reducido hasta -
la pureza requerida en las especificaciones de 1inea en cuanto
- al gas y con COz_removidb a pocas ppm. - Generalmente el produc
‘to obtenido es un gas puro con una concentracién de 0.1% de --
€O, y 4 ppm de H 2S- ‘

El proceso conslste en pomer en contacto el gas crudo

'f’:con una soluc16n de carbonato de’ potasio ‘conteniendo ad1t1vos S
.Benfleld a presiones elevadas (100 a 2000 p51g [7.03 a 140.6 Kg/u sy o

. man. 1)5 en- .una columna absorbedora (elpacada 0 de platos) en -,fj

"afla cual los componentes ac1d1cos (COZ y H, S) son absorbzdos.

"La soluc16n rlca es agotada por- calentanxento y a pre516 L
cana a la atmosférica, por 10 qu  el"gns vczdo producto deberé o

dxc;ones de proceso y el arreglo de 1os equxpos varfa de acuer i
doa- la comp051c10n del gas al1mentado y & las espec1f1cac1o--;’;‘
: hes del gas producto : : XY ,
| ‘No' se debe rebasar el lfmxte de 1a pres16n en el absorfir'
':bedor El proceso es econémxcamente més atractivo cuando las B
' presiones parCLales de COZ y HZS son altas - En la mayorfa de.

- 1as apllcac1ones ‘la concentrac16n de CO é CO2 Y HZS estd-en - -
" un rango entre 5 y '50% total de gases éczdos El gas alxmenta‘i
‘;do puede estar saturado con H 0 y puede contener h1drocarburos g

R

: pesados.»
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» La temperatura de allmentac16n no debe sér critica, ge-
, neralmente se encuentra entre la amb1enta1 y. 400 °F " El calor
'jdel gas de a11mentac16n puede usarse para proporcionar parte -
;?}de los. requerlmlentos térmlcos del proceso. . . )

Aspectos'Eéénémicos.- El capital de inVersién (para --
plantas grandes) por MMPCD de Co, + HZS removidos es aproxima-
damente de 75. dlares. En una operacién tfpica se tienen los
sigqientes requerimientos por MPCD de co, v HZS removidos:

Calor en la Regeneracién 70,000 - 130,000 BTU
Potencia (Bambas) 1 -2k
Servicio total de Enfriamiento = 50,000 - 100,000 BTU

Costos Quimicos : Reposicién de la solucién por-
e .. pérdidas mecdnicas-solamente -
ya que no hay~degradaci6n.

- Exlsten més de: 250" un1dades en Operac16n que 1nc1uyen ~:
18 unxdades para endulzamlento de gas natural y. alrededor de” : &

*150 unldades para tratar gases’ como substltutos del gas natus-'.
al. En Méx1co exxsten varxas plantas. pero n1nguna de ellas f‘

e,adxtxvos en el solvente 1o cual 1mp11ca la: 1nc1usidn de un
ilxcenclador ‘con el consigu1ente costo ‘por derecho de transfe--'-°r‘
‘renc1a de tecnologfa La 11cenc1a estd ba]o 1a flrma "The‘-j-”j
“Benfield Corp.": ) S N - o
;'  ‘ De ‘acuerdo a los requer1m1entos pre11m1nares, el proce
;'fso Benfield no.es una opc16n adecuada ya que’ no. alcanza la’ pu-
‘reza requer1da de’ CO2 BY% traba;a a una presxén 11geramente ele-

 yfvada.’

. 'bitosvcortéspondiehées a1973. - .
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 !2593~Cai£ep£e

El medio absorbente que se'emplea en éste proceso es‘-»

: Vf;una soluc16n .acuosa de carbonato de pota51o (KZCO ) calxente.

mLa pre516n de operaC1on debe de ser alta, 300 a 1500 psig -:-
(21.09 a 105.45 Kg/cm man.}, ya que se requ1eren elevadas pre
siones parciales del gas 4cido con el fin de acelerar la reac-
‘cién de absorcién. Por la misma razén se requiere‘una alta re
1ac16n de COZ/H S, éstas condiciones permiten tratar gas amar-
go hasta con 25% CO, y 8% de H s, obtenxéndose gas dulce den--
tro de especificaciones [0.1% de CO2 y 0.25 gr. H,$/100 PCSD -

(. 006 ppm)] ‘ :

El solvente se regenera a una temperatura casi igual -
a la de absorcibn y a unavpresién cercana a la atmosférica, --
por lo que el gas 4cido producto deber4 tener una presién de -
salida de 10 psig (0.703 Kg/cm? man.) miximo. El proceso pre-
senta un consumo relativamente bajo de vapor, y en el se basan

;';, 105 procesos Benfield, Catacarb, Yy Gxammarco Vetrocoke, la di-
ia~£erenc1a estrlba en los-aditivos aﬁad1dos al solvente por lo -

‘f:m1sno presenta las mxsmas caracteristlcas que los procesos len B

- c1onados.

i;‘No,se reportan datos de capacxdad tntal 1nstalada, pe-:_v“'" i
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CATACARB -

Se aplica para la pur1f1cac16n de gas y remocibn de ga-
ses éc1dos la al1mentac16n puede ser SNG crudo, hldrogeno, --
;~amon{aco de sfnte51s o fuentes de gas ‘natural. El gas purlflca
do cont1ene usualmente 0 05 -~ 2% de CO2 o b1en gas-natural con
una cantidad menor de 0.25 granos H S/100 fe3 (0.006 ppm). el -
diéxido de carbono adecuadamente purlflcado se emplea para ali-
mentos o bebidas; o el HZS puede convertirse a azufre elemental.

El proceso consiste en lavar el gas crudo en un absorbe
dor empacado o de platos con una solucién acuosa de carbonato -
de potasio caliente que contiene un inhibidor y un catalizador
muy activo, estable y no téxico. Un sistema de dos etapas es -
comﬁn usar cuando se requiere un gas con alta pureza. La solu-
cién rica es "flasheada" b4 alimentada a la parte superior del
regenerador para separar el vapor y remover el CO2 y Hy S. La sg~
1uc16n regenerada es recirculada al absorbedor.

Cuando se usa un sistema de dos etapas, parte de la so-

1y1ucxén es extraida como solucién semipobre en la mitad del rege

: : nerador._ Una pequeﬁa parte es. completamente regenerada por con
“f’tact" con vapor provenlentedel reherv1dor.vff e :
“;‘ . ’Debxdo a'la baja corrosx6n que se presenta, se puede ‘u-
f‘txlxzar Cero al carh6n en todos los equ1pos, con excepC16n de

a condxc1ones_d6 operlci6n7de1 proceso'7ﬂ

»’rqperaun-a del absorbedor.- 1200 - 260°F (4g® - 126.7°0)
: 2000 - 1000 psig (14.06-70.3 I(g/cm
man.)

_ 'uﬁs cmi:-ente 300- 500 ps1g,
7 -(21 09 - 35. 15 l(g/unzlnm)

o Estas cond1c1onespermxten tratat gases hasta con 75% de’
coz y 81 de H S obten1éndose un gas dulce que cumple con las -
,>  nds estrictas espec1f1c3c1ones de. linea :
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: 'E1 solvente. se regeneraa una pre516n cercana a la at--
 mosfér1ca por lo que el gas 4cido producto deberé tener una pre
sién de salida de 10 psig (0.703 Kg/cm man. ) méYlmO El calor
 uf3de1 gas de a11mentac16n puede usarse para proporc1onar parte de
‘los requer1m1entos térmlcos del proceso. No existen problemas .
de degradacién térmica dnicamente pérdidas mecdnicas de solu- -
cién del orden de 0.5 1b/MMPCD de gas tratado.

Ejemplo:
CMPOSICION DEL GAS SNG CRUDO SNG PURIFICADO
(% VOoL.}) i ,
CH4 » 77.1 98.0
Hz | 1.4 » © 1.8
co ) 0.1 0.1
?02' . : - 2%.4:.“'.7 T 0.1

- Asgectos Econ6n1cos. : El costo de la un1dad var{a s1g- o
‘ 1f1cat1vamente. Una unxdad ‘que mane;a 200 MMPC&D de gas_ SNG ?;jif;
‘“1ene un costo aproxxmado de 4,5 mxllones de délares El calor
?que se desperdxcxa en ‘1a- regeneracxén de la soluczén puede ser.ﬁf

pdanente un 20% sa utilxzan para endulzar;gas naxural, con un§ 
:capacidad 1nstalada total de 650 MHPCD. Guanos: fert111zantes de
5M6x1co usa este proceso ‘en’ su plantn de amonfaco localxzada en
;;Cunutltlﬁn. ‘Estado de- M6x1co, obten1éndose 100 toneladas de - -
1;C0 /dfn aprox1madamente 6 : e .

, ~Una dc las desventaJas del proceso es la 1ntervenc16n -
7,«del ca:al1zador en 1a soluc16n,lo cual implica el empleo de un
,Qlecenciador provocando un aumento en la 1nversx6n por costo de o
ki regalfas. 1a patente- pertenece ala Campaﬂia'!hc&meyer § Associates'.: . -
. Conforme a los requerxmlentos prelzuxnares del proceso:
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Catacarb debido a su presxén de operac16n elevada no es ade-
cuado para 1os prop651tos que se per51guen.




CATACARB COz




- 102 -

" GLAMMARCO. VETROCOKE (coz)

Este proceso se aplica para la remocxén contInua y re-
cuperac16n de CO, a partir de-gas natural, gases de sintes;s y
mezclas de hidrocarburos pesados y COZ‘ - _

El proceso Giammarco Vetrocoke (co 7)) opera con- remoc1&1‘
parcial o completa de CO,. ‘Emplea. una soluc16n de ‘carbonato -
' deA:Potasi'o“(KZCOS) ‘caliente, ‘activada con aditivos ‘tales como
triéxido de Arsénico o Glicina, de los cuales el primero es el
més com@n, y mediante los cuales la velocidad de Absorcién y -
por lo tanto la economia se ven incrementadas. Cuando éste --
'proceso es usado, las velocidades de absorcién y desorcién son

2.4 3 veces menores que aquellas que emplean otros procesos --
con carbonato caliente. Las reacciones reversibles que ocurren

“son:
2K3A503 + SCOZ'—..:___-"'-__....'——“ 31(2(1)3 + MZOS )

3K2003 + 30, ¢ 30 o= 6 10{303 , (2)_
2KqAsO5 6002 + 3H,0 ,___"—'-—:—"___..6 mcos + As 0 (3)

El contenldo de CO7 en el gas a tratar puede ser hasta:f;1, 

l"de un 50% . mientras que 5610 pequeﬂas cant1dades de H S (loxum'_i
l»(aproxlmadamente) pueden tolerarse en: la corr1ante de gas amar-~“
X gd; La solucxén de Vetrocoke debe entrar al absorbedor’a 75 by

con“racar ente,,,n ja_~ torre.: La soluczdn sale de‘:'bvau base del
:,absorbedor ¥ fluye hacxa el regenerador. ~ i :

, ”,' El solvente se regenera medzante desorc16n con vapor,
a una presx6n cercana a la atmosférxca, por ‘1o que el gas £c1~ ,
do producto deberﬁ ‘tener una presxdn de salida de 20 psig mﬁxlxk'
'moQ El. vapor para prop651tos de agotamxento es’ obten1do me- -
d1ante ebu111c16n de la solucxén en. un reboxler loca11zado cer"'
"wfca de la hase de la columna regeneradora ' : R
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El Diéxido de carbono es lavado y enfriado en la parte
"alta de la. columna antes de pasar a la atmésfera 0oa procesa--
’mlento posterlor f
) . ‘Sobre 1as cond1c1ones de operac16n, se sabe que las -~
B \cantxdades relativas de carbonato y triéxido de Arsenlco ‘en la -
solucién varfan con la pres16n parcial de Diéxido de Carbono -
en la corriente de gas alimentada y con el grado de pur1f1ca--
cién requerido. :
Las sales de Arsénico inhiben 1a corr0516n de equipo -
puesto en contacto con la solucién de carbonato, por lo que la
‘ planta puede fabricarse con acero dulce. Siendo no volAitil, -
la solucién requiere una reposicién mfnima de 0.5 1b/MMPCD - -
(0.227 Kg/MMPCD) generalmente para compensar las pequeﬂas pér-
didas ffsicas.

; El costo de una planta tratadora de 64 MMPCSD, - con rg
mocién de CO desde 48 hasta 3%, es aprox1madamente de 1.5 mi--
1lones de’ délares.-' , : '

, : No se reportan datos de la capacidad’ total lnstalada, S

‘ fhpero éstdn en operac16n ‘més de 180 plantas El proceso se em-
”plea generalmonte en Europa; en Méx1co no- opera k ,‘{ K

; Las prxnczpales desventa;as que presenta e1 proceso - e

?son . El HZS puede absorberse 1rreversib1emente con 1a solucxénuj'f"

e Vetrocoke actxvadahpor e1 arsénico. es necesarzo e11m1nar - i.,,,

A 3 Burhs, M.D. “Econdmical New Sour- Gu:Tfeatlng;Method;f:;
“_A~Av1ab1e", 0il and Gas Journal; Vol. 66, No.d, p.91- 94, (1968).
, Debzdo a’su elevada presxdn de operac16n. a la restr:c-
"c16n en el H s alxmentado ya que no elllzna H S, e1 Proceso -
Gxammarco Vetrocoke (CO ) no. cumple con los requer;mxentos pre R
lxmxnares. oo e :

':iﬂifdé correspondientes ai1953;':""
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GIAMMARCO VETROCOKE (H S)

; Bl proceso trata gas amargo con una soluc16na1caunade
arsenlatos y arsenitos. = El carbonato de sodio es el §1C811 --
que generalmente se aplica para la e11m1nac16n de grandes can—
tidades de HZS' No existe ninguna testr1cc16n en el contenido
de CO2 del gas alimentado; el proceso opera generalmente con -
gases de bajas concentraciones de H,5 (2%). La solucién de --
Vetrocoke debe de entrar al absorbedor & 75 atm, (1,100 psig)

(77.33 Kg/cmz man.) obteniéndose un gas dulce producto con ~ -~
4 ppm de H,S; el CO, no se elimina. ‘
La regeneracibn del solvente se efectfia mediante calen
tamiénto y 6xidaci§n del producto de reaccibn del H_S con el -
solvente en un oxidador abierto a 1a atmésfera. Con el empleo
- de este procedimiénto se obtienen directamente azuffe‘elemen¥~
;"'tal, el cual se e11m1na en forma de espuma flotante, fllcrado
al vacfo y lavado.r; . :
. La doble funcxén de la torre de. ox1dac16n lxmxta la po
?j: s1ble varzaciGn en el flu;o de axre deb1do a que el proceso de
~Vflotac16n puede daﬁarse Y adenls se’ logra un-flujo: constante -
= di ,solucxén al absorhedor cuando*se mantxenen gastos constan~-
tes de aire Un. pequeﬂaycantidaf‘de catalzzador se‘agrega pa-

‘Nd se reporianudatos'de la capaczdadfxnstalada.'

1o cual e i

'se encuentran en operaci6n 30 unxdades, la uayorIa se’ locallza’wﬁ"

en Europa. en Méxxco no se’ ut111za.,~"" :
. -Se: presentan bajas veloczdades de corrosién por lo que
el equxpo puede fabricarse con acero dulce.- Se requxere una -
: reposxcxén mfnima de soluc16n (0 S Ib/MMPCD) ‘para. conpensar -
las: pérdxdas f£s1cas.7k S A

7 .Una de las desventa;as que presenta el proceso es el -

pago por regalfas. Mayor 1nformac16n sobre el proceso se pue-
V‘de obtener con ‘la.compafifa "Power-Gas LTD". o

Debido a su elevada pre516n de operacx6n, ala CQMpOSli;f 

”~c16n lﬁxila de st aceptada Y a que no elxnxna el coz, el pro-
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' ceso Giammarco Vetrocoke (‘H2S) no cumple con los requerimien-
tos preliminares. ' : : o

© . #patos corvespondientes a 1972,

i
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__5 C4ustico

.EIl. medlo absorbente que se ‘emplea e3 una soluc16n de -
: amonfaco Y una - soluc16n de sosa ‘c4ustica. Este proceso se uti
,11za comunmente a muy baJas concentrac1ones de COZ' Yy txene al

",gunas ventajas: cuando var1os contaminantes estén presentes en‘"'”‘

el gas de entrada, no hay restricciones en el contenido de H,S.
La presién de Operacién debe de ser de 300 psig (21.09 Kg/cm® man.)
minimo obtenléndose un_gas dulce con una pureza de 10 a 25 ppm
de COZ el HZS no se elimina. v

El sdlvente se regenera a una presién cercana a la at-

'mosférica, por lo que el gas 4cido producto deberi{ tener una -
presién de salida de 20 psig (1.4 Kg/cm2 man.) médximo. La solu
cién de amonfaco se utiliza en la columna de absorcién y la 50
lucidn de sosa céustica se emplea para lavar el gas dulce; el
consumo de vapor en la rcgenerac16n es aproxlmadamente un 20%
de los costos de operacién. : )

- Se presentan baJas veloc1dades de corrosxén, por lo --
.que el equipo puede fabricarse con acero al: carb6n a excepcxén

-LlQ‘del rehervidor que: deberé construfrse de acero. 1nox1dab1e g v
fl?causa de las altas temperaturas a que se opera, por esta cau:a :

_’se or1g1nan productos de degradauén perdxéndose hasta 4 lelPCD

% 'Datos correspondientes’a 1972,
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STRETTFORD
: v El proceso trata gas amargo, . con una soluc16n acuosa que
fcontlene carbonato de sodio, vanadato ‘de-sodio, éc1do antraqu1-
,nondxsulfénxco y trazas de hierro. Como la soluc16n alcanza un

 ‘_equ111bro con respecto al COZ en el .gas, unlcamente pequenas -~

“”f ,b6n deb1do a lavbaJa,volat111dad no. selpresentan pérdldas apre

cantidades de CO2 pueden extraerse por este proceso que ‘repre--
senta una ruta. econémica para el endulzamiento de un gas amargo
‘que contiene COzkcon muchas mencs restricciones que aquel aso--
ciado con un proceso en aminas;i la concentracién aceptada de --
HZS en el gas a tratar es hasta de 25%. Las reacciomes en las
que se basa el proceso son independientes de las condiciones de
presién. As{, la completa extraccidn de H ;S se logra tanto a
pocas pulgadas de pre516n como a 100 psig (70 3 Kg/cm man.) obte--
n1éndose un gas dulce con 1 ppm de azufre.

..'La regenerac16n del solvente se efectﬁa lnyectando aire
al- solvente rico. El H S se dlsuelve en la soluc1on alcal1na -
y reacciona con el vanadato ox1déndose a aZufre elemental el --
cual se recupera de la: espuma flotante.;_

' Las temperaturas de operac16n en toda la unldad caen --"::'

',dentfo del rango de la aab1ental y 120°F (49°C), encontréndose

: *rros16n, por lo que el equ1po puede fabrlcarse can acero al cat3 '

~1ra, ademds de 1os convenc1ona1es usos comercxales.
i . ancuenta y cxnco unxdades estﬁn en operac16ﬁ con capa-
"»c1dades que. van de 100 MPCSD a ‘90 MMPCSD, en Méxxco ‘no’ se opera~
con e1 proces