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1. INTRODUCCION



1.~ Introduccién.

Pesde hace algunos afios, el gas natural ha tenido singular impor-
tancia debido a su uso como gas combustible y fuente de energfa;
también por su utilizacién comc materia prima en la industria

quimiéa y petroquimica.

EL gas natural esta compuesto principaimente de metano, con can-
tidades menores de hidrocarburos parafinicos como: etano, propano,
butano y compuestos no hidrocarburos como: nitrégeno, &cido sulfhi
drico, dibxido de carbono, helio y vapor de agua.

Los componentes como el 4cido sulfhidrico, diéwxido de carbono y
el agua en varias concentraciones son indeseables; debido a los
problemas de corrosién que causan es necesaria su eliminacién an-
tes que el gas sea utilizado.

La figura l.A representa un d:agrama de blogues del proceso efec—
tuade scbre el gas natural, para la obtencifén de gas cambustible
y la recuperaci6n de licuables valicsos. El gas entra a un recti-
ficador donde es separado de los condensados, y posteriormente se
envia a una seccifn donde se eliminan los comonentes dcidos del
gas {i,8 y 00,), el gas dulce obtenido se pasa a una planta recu-
peradora de licuables.

El tema del presente trabajo es el endulzamiento del gas amargo
por absorcién de tros gases acidos mediante el uso de un absorben-

te cuyo fin es eliminar al méx':lmo el HZS y el co2 presente.




La cantidad presente de componentes 4cidos on el gas, varia de a-
cuerdo al uso final que se le de:; siendo la del gas combustible

uno de los menos estrictos.

En el caso que hnos ocupa se considers que el gas disponible para
acondicionarse como combustible serd obtenido de las plataformas
de procesamiento marino, el cuwal contiene componentes icidos y u~

na cantidad considerable de licuables ( propano més pesados}.

Para efectuar el acondicionamiento del gas amargo se utilizard el
proceso mis adecuado de acuerdo a la tecnologia y literatura dis-
ponible. En México generalmente se usa para el endulzamiento del
gas el proceso Girbotol. Debido a que es un proceso del dominio
pliblico, no requiere pagos de regalfas, ni transferencia de tec-
nologia y los absorbentes que utiliza estan disponibles en el
mercado mexicano a bajo costo, Sin embargo se analizan los di-

ferentes procesos existentes para cumplir con el mismo objetivo.

Con el procese seleccionade se desarrollard la Ingenieria Bisica

de Proceso en forma preliminar para ob los doct tos cla -

ves que sirven como base para el desarrollo de la Ingenierfa BS-

sica y de Detalle del Proceso.
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2.~ Generalidades

Los contaminantes del gas natural causan diferentes problemas.
Los compuestos de sulfuro son tédxicos ademAs de causar severos
problemas de corrosién. La alta concentracién de diéxido de -
carbono causa la disminucién del calor de combustién del gas.

Si el gas esta saturado en agua y'su temperatura es alta leos -
problemas de corrrosién se agravan debido a las reaceciones del
HZS y el 002 con las paredes metéllicas del sistema que lo
procesa o transporta provocando los fendmenos llamados "Sulfur
Stress Cracking" y picaduras por la rpesencla de hidrégeno mg

lecular desprendido del H25..

Debido a los problemas ya mencionades e8 necesaria la elimina-
cién del Acido sulfhidriceo y el dioxido de carbono del gas na-

tural.

El di6xido de carbono separado del gas natural puede usarse -
posteriormente. El dcido sulfhidirico puede usarse para la ob

tencién de azufre elemental, mediante un proceso tipo Claua.

2.1 Definiciones

Gas Natural.- Puede definirse como la mezcla de gases hidrocar
buros y no hidrocarburos que se encuentran en las formaciones -
porcsas de la superficie de la tierra; la mayorfia de las veces
se encuentra asociado con petrdleo crudo. El componente princi
pal del gas natural es el metano. Otros componentes son hidro-
carburos pesados, y ciertos gases que no son hidrocarburos como:
NZ' COE' st y He. Adicionalmente puede cﬁntener cantidades
muy pequeilas de 02 y Ar.
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- Materia Prima
Sintesis de Amoniaco (del cual se deriva lz industria de les
fertilizantes nitrogenados y de la urea)
Sintesis del Alcohol Metflico o Metanol (para la industria
quimica y la fabricaci6én de formaldehfdo, base de la mayoria
de las resinas sintéticas, materias pléisticas y adhesivos de
uso com@n}
Sintesis de Acetileno (Materia prima para los productos plis
ticos comunes; Cloruro de vinilo, Acetato de Polivinilo y
demis productos quimicos)
Preparacifn de hidrégeno puro (para numerosas sintesis en quf
mica orgénica)
Materia prima para diferentes Olefinas (Etileno, Polietileno,
y altos polfmeros, siempre y cuando el gas contenga cantida-
des apreciables de hidrocarburos insaturados)
Industria del Caucho.

2,2 Tratamiento posterior al Endulzamiento.

El gas una vez que ha sido purificado mediante uns Unidad de
Endulzamiento, si no se utiliza como gas combustiblie, se en-
via a una planta de Fraccionamiento.

El gas natural posteriormente de pasar a la planta de endulza
miento pasa a wuna unidad de deshidratacibn. Despué&s entra a
un sistema de enfriamiento por reduccién de presi6n, que con-
siste en una combinacifén de refrigeraciGn externa y un ciclo
de expansi6n. Los liquidos condensados sen fraccionados en
una serie de columnas de Destilacién.

En el siguiente diagrama de bloques se ilustra una planta de
fraccionacifén de gas utilizando un ciclo Criogénico para la
separacifén de corrientes ricas de Metano, Etano, Propano,

Gas LP, Pentano y pesados.

Los diferentes usos de cada una de las corrientes general-
mente son:

- Corriente rica en Metano: produccién de fertilizantes ni-
trogenados en forma de urea.

- Corriente rica en Etano y Promnano: industria.petroquimica
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para 1o produccidon de etilenoy propileno.

- Corriente rica en gas LPG: combustible doméstico.

- Corriente rica en Pentano y pesados: se combina con productos
de refinerla similares. (8)

2.3 Propiedades.

A continuaclidén se enumeran las propiedades de hidrocarburos, ga
$e0sos y gases acidos.

- Hidrocarburos gaseosos.

Todos los miembros de este grupo contienen cierta cantidad de
carbono e hidrédgeno. El contenido de hidrocarburos en el gas na
tural es: (CHg), 10% (CyHg) mas (CaHg), (CyHyply cantidades me-
nos significantes de hidrocarburos mas pesados.

Propiedades flsjicas: Su temperatura de ignicidn es 900° a 1 170
°F; su limite bajo de explosién: 3.6 a 6.5% ¥y su limite alto de
explosidn: 13 a 17%.

Toxicidad: Es un asfixlante simple. Cuando se efectua combustiédn
incompleta se obtiecne Monéxido de Carbono.

Seqgur idad: Cuando se expone al calor o flama,el peligro de in--
cendio es muy alto. Y también existe peligro de explosiodn.
Reacciona violentamente con: BrFg, Cl,, Cl10,, NFy, 0,5(1), OF;.
En caso de fuego debe detenerse el flujo de gas para apagarlo.

- Gases Acidos.

Acido Sulfhldrico (H28) es un gas flama, incoloro, olor ino-

fensivo y su peso molecular es 34.08.

Propiedades flsicas: Punto de fusidn. -85.5"; Punto ebullicidn

- 60.4°; Lim. bajo de explosién: A% Lim. alto de explosidn: -
44%; Temp. de autoignicidn: 500°F; Densidad: 1.539 g/l@0°C: --
Presidn de vapor: 200 @ 25.5°.

Toxicidad: Ks ilrritante y asfixiante. Pravoca fuerte irritacion
en los ojos y muerte por inhalacidn. A continuacidénmsc muestra u
una tabla de sus efectos LOXicos sobre el hombre.



TABLA 2.1

EFECTOS TOXICOS DEL "25 EN EL HOMBRE

CONCENTRACION H,8

1500

—— e

TIEMPO EXPOSICION E FE CTOS
min
2 - 15 Irritacién en los ojos y sistema respiratorio
30 - 1 hr. Edema Pulmunar
2 - 15 Pérdida del sentido
30 - 1 hr. Irritacién en los ojos
2 - 15 Problemas respiratorios, irritacién en los o-
Jjos e inconciencia.
15 - 30 Irritacién en los ojos seria, palpitaciones -
en el corazén.
30 - 1 hr. Dolor de cabeza y en los ojos scveros, vértigo,
temblor en extremidades, debilidnd y mucrte.
v
2 ~ 15 Colapso, incohciencia y muerte.
15 - 30 Muerte
30 - 1 hr. Muerte
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Seguridad: Cuando se expone al calor, flama u oxidantes;el-
peligro de incendio es muy alto y el peligro de explosidn es
moderado.

Reacciona violentamente con: Naj0,, NIz, NClj, NF3, HNO3, PbO;p
F, Cu, Na, cloruro de fenil diazonio, (NaOH + CaQ + aire), -
Na. El peligro de desastre es alto cuando se calienta a descom
posicidén, ya que emite humos de O0xido de sulfuro altamente té-~
xico, reaccionan vigorosamente con material oxidante.

En caso de fuego, debe detenerse el flujo de gas para apagarlo.

Didxido de Carbono (CO2) es un gas incoloro e insipido, su -
peso molecular es 44.01.

Propiedades fisicas: sublimacidén a -78.5°C,

Densidad del vapor: 1.53 g/l a 0°C.

Toxicidad: Es asfixiante. En concentraciones altas e insufi-
clencia de oxigeno (el necesarioc para que exista vida) se pro
voca malestares. Los signos y sintomas son los que proceden &
la asfixja, especialmente dolor de cabeza, desvanecimiento, -
deficiencia respiratoria, debilidad muscular, letargo y zumbj
do en los oldos.

Seguridad: Reaccliona vigorosamente con: Al + Na202, Csy0, -
Mg (CaHg)a, Li, (Mg + Naz02), K, Na, Ti.

2.4 Endulzamiento

Cuando el gas natural contiene cantidades apreciables de Aci-
do sulfhidrico, comercialmente se clasifica como "Gas Amargo"
y de aqui proviene el término endulzamiento. Se denomina gas

dulce aquel que contiene un miximo de 0.25 granos Hys/100 ft?
estandar.

Existen diferentes procesos para eliminar el Acido sulfhidri-
co y el Didxido de Carbono de una corriente daseosa. Debido -
al nimeroc de procesos existentes: no resulta fAcil escoger -~
uno para un determinado problema. Sin embargo, hay varios fac
tores que deben considerarse en la seleccién de un proceso ae
Endulzamiento:
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La clase de impurezas del gas
La concentracién y grado de eliminacifn de las impurezas
Selectividad gas-4cido requerida

El nivel de la concentracifn de gases dcidos

El volumen, la temperatura y la presi6n del gas que se va
a procesar. .

Facilidad de recuperacifn del azufre

Tipo de Absorbente

Disponibilidad de Tecnologfa.

~12-
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3.- Seleccibn del Proceso de Endulzamiento.

Basicamente los procesos de endulzamiento pueden clasificar-

se en:
con solvente quimico
a) Procesos con agzntes de conversidn directa
liquidos con solvente fisico

b) Procesos con agentes
sblidos

Mallas moleculares

Los procesos con agentes liquidos involucran la recirculaw=
cifén de una solucién a contracorriente con la corriente ga-
seosa, La solucifn que se enriquece con gas dcido, se rege-
nera mediante calor y/o reduccifn de presidn.

- Con solvente quimico: se emplea un solvente en solucidn a-=
cuosa, que reacciona con los gases Bcidos formando un comple
jo. En forma de complejo los gases Acidos son separados del
gas natural; cuando se aumenta la temperatura y/o se reduce
la presibn del solvente el complejo se descompone y los gases
dcidos son liberados.

- Con solvente fisico: se emplea un solvente orgédnice, el
cual absorbe los gases Gcidos en funcidén de su presidn par-
cial, si la presibén parcial de los gases ZAcidos es alta miés
rapidamente es absorbido en el solvente.

- Conversi6n directa: se basa en la transformacién directa
del 4dcido sulfhidrico a azufre elemental. Existen dos tipos
de estos procesos:

- Reacciones de éxido-reduccién

- Reacciones estequimétricas de 2 moles

de HZS con una mol de Sozen presencia de

- 13 -



un solvente o catalizador

Los procesos con agentes s$6lidos emplean un lecho a través
del cual el gas amargo fluye para extrerle los componentes
del gas dcido. La regeneracidn del lecho s&lido generalmen-
te se efectua reduciendo la presidn y suministrando calor.

De todos los procesos de endulzamiento, los procesos con
alkanolaminas han sido los m&s empleados, por su reactivi-

dad y disponibilidad a bajo costo.

La tabla mostrada a continuacidn enlista los procesos mi3s
comunmente usados para el endulzamiento de gas amargo. (3)

-14 -



TABLA 3.1

PROCESOS PARA ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL

| TIPO Medio Absorbente PROCESO
MEA Monoetanolamina
DEA Dictanolamina
ABSORCION- TEA Trietanolamina
DESORCION DEA SNPA:Dietanolamina
Solvente Quimico MDEA Metildietanol.
(Alkanolaminas y so- DGA Econamina
luciones de sales al K,COycal. Carbonato de Potasio
calinas) K2C03ca1. Catarcarb
KZCOS/Benf. Benfield
K,C0;/As,05 | Gianmarco Vetrocoke
NaZCO3 Seaboard
K,C0q4 Carbonato al vacio
Sulfonale/Diisop.j Sulfinol
ABSORCION- Dimetil-polietil.j Selexol
DESORCION Carhonato propil.; Fluor
Solvente fisico N-Metil2Pirolidont Purisol
(Orgénicos) Metanol frio Rectisol
Tri-N-Butil-Fosf.| Estasolvan
KZC03/Arsenitos Gianmarco Vetrocoke
ABSORCION - Soln. Quinona Strettford
OXIDACION NaZCOS/FeZO3 Ferrox
Conversidn directa NaCo./ Fe(oH)a Manchester
(Carbonato cal, y Tioersen.NHs/Na Thylox
sales inorg.) Soln. quinonsa Takahax
Trietilenglicol Townsendo

Lacy-Keller

CAMAS -

SQLIDAS

Oxido de fierro
Mallas moleculares

-15 -




3.1- Andlisis de los procesos de endulzamiento.

Para analizar las diferentes alternativas, se desarrollara
cada proceso, indicando ventajas y desventajas de cada uno
para obtener un argumento para analizarle y evaluarlo, y sg

leccionar el proceso més adecuado.

3.1a- Criterios de seleccibn del proceso.

Se basa en tres conceptos fundamentales:

i) Naturaleza del medio absorbente (facilidad de suministro)

ii) Naturaleza del gas a tratar {contenido de impureza-)

ii) Pureza requerida del gas obtenido ( en funcidn del uso
posterior).

-

i) Naturaleza del medio absorbente 3
El medio absorbente tiene, dentro de ciertos limites, las si: .-
guientes caracteristicas: ) k
-Alta solubilidad de los gases fcidos )

-Baja solubilidad de los otros compuestos gaseocsos
-Reversibilidad en la reaccidn seolvente-gas

-Baja presifn de vapor

-Baja viscocidad

-Bajo punto de congelacidén

~Estabilidad quimica

-Bajo grado de corrosidn

-Bajo precio

ii) Naturaleza del gas a tratar.

Las condiciones del gas que permiten la evaluacibn de un pro
ceso son basicamente:

- Composicidén (contenido de impurezas)

-~ Presién

- Temperatura




-1ii) Pureza requerlda del gas obtenido..

Las caracteristicas del gas ohtem.do requer1das son:.
- Contenido de HZS y COZ~ : e :

= Presibn :
= Tempqratura

" Para 1a selecc16n se tomaran en cuentﬂ lus crlter:.os requerl -
dos 'y 1as caracteristxcas de .cada proceso, de acuerdo con
los requer1m1entos de disefio que ‘a cont:.nuac16n se; me ¢ 'onan

. : Gas amargo Gas: dulce . Ga's fcido:
HC, % mol S 94.56 99.6457 S
€Oy, % 'mol’: 4.26 0.03 © 164987
H3S, % mel ) 1.18 0.05 3
) Presidn, (ug/ mz) 84.4 83.4
Temperatura (°c) 51.7 57.0 -
«
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3.1b-Descripcién de los procesos de endulzamiento.

A.) Girbotol (MEA, DEA, TEA)
Los gases &cidos (HZS_y coz) reaccionan con ciertas aminas
y forman compuestos que pueden descomponerse por calenta -
miento. La reaccibn reversible para el HZS es:

RNH2 + HZS ====R.NH3HS
(donde R es un radical orginico)
El equilibrio se desplaza a la izquierda o la derecha, depen
diendo de la temperatura y la presidn parcial del H,S.Las
soluciones generalmente empleadas son soluciones acuosas de
Monoetanolamina(MEA), Dietanolamina(DEA) y Trictanolamina
(TEA).
La operacifn es un proceso continuc donde la solucidn pasa
a través del absorbedor a contracorricnte con el gus amargo,
el H,S es extraido del gas. L2 solucidn pasa a través de un
cambiador de calor y entra en un Regenerador. En la torre
Regeneradora el H,S es separado de la solucidn rica por ca-
lentamiento y sale de la torre como gas concentrado con va-
por de agua y entran al enfriadoer de gases dcidos. En el en
friador el vapor es condensado y recirculado, mientras que
el HZS es enviado al quemador o se recupera como azufre.
La solucifn pobre esencialemente likre de gases #cidos, pa-
sa del fonde de la Regeneradora a través del cambiador de
calor, mediante una bomba pasa a un enfriador y regresa al
Absorbedor.
E1l absorbedor y el Regenerador puecden ser cmpacados o de -
platos. {9)
De las aminas utilizadas cada una tiene diferentes propie-
dades. La Monoetanolamina (MEA) se usa principalmente para
el endulzamiento del gas natural; la Dietanolamina (DEA)
para endulzar hidrocarburos liquidos y gases de refineria

y la Trietanolamina (TEA) no tiene gran aceptacién comercial
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por su alto costo y dificultad para regenerarla.

Para la carga a estas plantas se usan corrientes de hidrocar-
buros ligeros amargos, con contenidos de gases Acidos desde
unas cuantas partes por millén hasta algunas unidades en por-
centaje molar. Las presiones de operaci6n van desde la atmos-
férica hasta 1200 psig, con especificaciones de linea muy a -
tractivas: 0.03% de COZ y 0.0054% de HZS'

Las etanolaminas px:ésenr.an problemas de corrosidn especialmente donde se
opera a altas temperaturas, io cque hace necesario el uso de aleaciones y
materiales especiales para inhibir este problemas.

El proceso presenta el problema de produccidn de espuma 10 que reduce la
eficiencia de la planta y aumenta las pérdidas de amina; estos efectos
combinados provocan una pérdida total de 2 1bAMPCD de gas tratado.

Una ventaja del proceso es gua no paga regalias por su uso. (3) (9)

- 19 -



B.) SNPA-DEA

EL proceso es similar al proceso convencional de DEA en muchos
aspectos. Las diferencias notables son: uso de concentraciones
mis altas de DEA, optimizacién de las condiciones de operacién
logrando mayores cargas de solucifn rica y acondicionamiento
de una corriente extra de solucién pobre que mantiene un bajo
nivel de s6lidos, productos corrosivos e hidrocarburos.

El gas amargo entra al Absorbedor, donde se contacta a contra-
corriente con la solucién de DEA. La soluci6én fluye a un tan -
que flash a baja presién para remover 10s hidrocarburos disuel
tos de donde intercambia calor con el solvente regenerado, pa
sando después al Regenerador. Aquf se separan Los gases 4cidos
por medio de vapor { el Rehervidor calienta la solucién pobre,
suministra calor de desorcibén y genera el vapor para la sepa-
racién}), saliendo por el domo hacia un enfriador y a una plan
ta recuperadora de Azufre. El solvente pobre regencrado pasa

a un intercambiador de calor Dea pobre/DEA rica, a un enfria-
dor y se recircula al Absorbedor.

Se emplea para endulzamiento de gases con un contenido minimo
de 10% de gases a eliminar; para que el proceso seca comercial.
Opera a presiones de 500 psig y mayores. El gas dulce cbtenido
tiene las especificaciones de linea de 2% 6 menos de Co, vy

0,25 granos de H,S / 100 £r3. (9)

Las unidades comerciales operan desde 6U0 a 1 100 psig, tratan
do gases contenicendo de 11 a 35 % de gases dcidos. Las pérdi-
das de solvente son de 2 1b/MMPCD de gas tratado.

El proceso presentd los mismos problemas de corrosién que el convencicnal de
DEA (Girbotol).

La licencia de proceso es de la compania "THE RALPH M. PARSONS CO".
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C.) Sulfinol

El proceso utiliza un solvente orgéinico '"sulfolano' (Di6xide
de tetrahidrotiofeno) mezclado con una alkanoiamina (di-iso=~
propanolamina) y agua. Se efectua una absorcidn fisica y qui-
mica.

El1 gas amargo se contacta a contracorriente en el absorbedor
con el solvente regenerado; €l -gas dulce sale por el domo
para su uso 0 tratamiento adicional.

Si la unidad opera a alta presién, el solvente pasa a un tan-
que flash, ahf se efiminan la mayoria de los gases HC'S ahsor-
bidos que se recirculan al absorbedor,

El solvente regenerado se enfrfa y se recircula al absorbedor,
los gases fcidos se enfrfan y parte de ellos va al Regenera -
dor como reflujo, el resto se usa como combustible o se proce
sa.

Este proceso sirve para remover H,S, CO,, COS y mercaptanos
de gas natural, de sintesis o refgnerinj Elimina grandes can-
tidades de CO,y H,S con bajas presiones parciales. Las pérdi
das de solvente son del orden de 0.5 1b/MMPCSD. (9)

Trata gas natural donde la concentracién de CO2 va de 1.1 a
28% y la de HZS de 0 a $3%. La presi6én de operacién del proce-
so-esta dentro del rango de 0 a 1000 psig, se obtienen las es
pecificaciones de linea del gas dulce 0.03% CD2 y 0.005% HZS'
Los derechos de patente del proceso don de "“Shell Internatio-

nal Research Mij'.
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D.} Fluor

Este proceso emplea un compuesto anhidro orgénico (carbonato
de propileno}; para remover el COZ Yy HZS de corrientes de gas
natural. El uso de este solvente de alta capacidad, el cual
absorbe los gases 4cidos por absorcidn fisica; permite la re-
generacién del solvente simplemente por disminucién de la pre
sién del solvente rico, usualmente sin aplicaci6n de calor.
El gas alimentado es tratado a contracoiriente en un absorbe-
dor por el solvente. El gas residual conteniendo 0.3% de CO,
sale por el domo a 1a linea de transmisifén. El solvente se re
genera cn cuatro operaciones de vaporizaci6n. Los hidrocarbu-
ros disueltos se vaporizan del solvente en la primera etapa
de reduccifn de presifn. La presién del solvente se reduce,
desprendiéndose un gran volumen de €0, a una presibn indica-
da para su uso en turbinas de expansién de gas y turboeyecto-
res, El solvente es vaporizado a presifn atmosférica despren
diéndose mis CUZ‘ La etapa final de regeneracidn se efectua

a vacfo por los turboeyectores usando deshechos de CU2 como
fluido motriz.

El proceso se aplica para eliminar altas concentraciones de
impurezas acfdicas, CO, y HZS de corrientes de gas natural y
gas de sintesis.

La absorcibn se favorece a bajas temperaturas y a menor con-
tenido de hidrocarburos pesados aumenta la eficiencia global
del proceso. (9)

La presién de operacifén debe ser de 700 a 1 300 psig; la pre-
si6n parcial combinada de los gases ficidos en el gas amargo
debe ser de 75 psig o mayor; asi las especificaciones del B
gas dulce son 0.3% CO, vy 0,25 granos HZS/1UO £t gstandar. Las
pérdidas por evaporacién son del orden de 1 1b/MMPCD (por 1la

2

baja presi6bn de vapor del solvente y su estabilidad quimica).
La licencia del proceso es de "Fluor Engineets and Constructor
Inc.™
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E.) Selexol

El proceso utiliza un solvente llamado selexol (dimetil éter de

polietilen glicol "DMPEG").

La corriente gasesosa es alimentada a uno o varios Absrobedores
y es contactada a contracorriente con el solvente regenerado. EL
gas purificado sale por el dome, el solvente rico pasa a una eta-
pa flash de alta presidn desprendiéndose hidrocarburos, los cua -
les se recirculan a la alimentacién. EL solvente pasa a una segun
da etapa de flasheo a presién media, en la cual se desprende C02
que sirve para las turbinas que proporcionan la potencia de bom-
beo.

El solvente se pasa a una etapa final de presién atosférica, don-
de se elimina el resto de los gases dcidos. El solvente pobre se
recircula al absorbedor o se alimenta a un Regenerador final (se-

paracidén por aire o flasheo).

El proceso maneja grandes cantidades de impurezas (50% total) y
no es adecuado para bajas presiones. La baja presién de vapor
del solvente permite tener ba jas pérdidas por evaporacién y de-
gradacién térmica son 2 1b/MMPCD de gas tratado. El solvente no
es corrosivo, por 1o que puede emplearse Acerc al Carbdn en todo
el equipo. El proceso no es adecuado para bajas concentraciones.
El solvente absorbe los Hidrocarburos pesados y su costo es ele-
vado.

La presion de operacidn es de 700 a 1 300 psig. Las especificacio

nes del gas dulce son 0.5% Cozy menos de 0.25 granos de st/100ft3.
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La licencia del proceso es de “Allied Chemical Corporation®. (3)(3)




F.) Carbonato de Potasio caliente

Se usa una solucidn de Carbonato de Potasio caliente en un --
rango de concentracién de 20 a 45%. La temperatura de la solu
cién de carbonato es cercana a su punto de ebullicidn.

El gas de entrada es contactado a contracorriente con la solu
cion, es un absorbedor, donde los gases acidos reaccionan con
el carbonato. El liquido se extrae del fondo del absorbedor y
es flasheado dentro de una torre Regeneradora, de la cual el
liquido es regresado al absorbedor comoc una fase contlnua. El
método utilizado en la regeneracidon varia para cada aplicacién
particular, dependiendo de las utilidades. Contacto directo o
Rehervido res pueden utilizarse.

El gas que sale del domo de la Regeneradora es enfriado antes
de enviarse a quemador.

La presidn de operacidn del proceso debe ser akta, 300 a 1 500
psig, se regquieren elevadas presiones parciales del gas acido
con el fin de acelerar la reaccidén de absorcion. (9)

El proceso trata gases con 25% CO03 y 8% H»S, obteniéndose gas
dulce con especificaciones de 0.1% CO0 y 0.25 granos Hp $/100
frs.

El carbonato de potasio puede considerarse no corrosivo en --
condiciones de operacidn normales, por lo que se usa en la --
construccidn de equipos Acero al Carbén.

En este proceso se basan los procesos Benfield, Catacarb y --
Gianmarco Vetrocoke: la diferencia son los aditivos afadidos
al solvente. Presenta las mismas caracteristicas de estos pro-
cesos.

No requiere su empleo el pago de regallas.
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G.J) Gianmarco Vetrocoke (HZS)

E1 proceso consiste en la eliminacifn selectiva de H,8. Este
se basa en la absorcidn del fcido sulfhfdrico en soluciones
que contienen una mez2cla de arsenatos y arsenitos alcalines
|Sodio).

El gas amargo se contacta a contracorriente con la solucibn
pobre en un Absorbedor, saliendo por el domo ya purificado.
La solucién rica del fondo de la columna pasa a un tanque de
agiiacidén 6 ‘'digestor', de donde va al Acidificador después
de enfriamiento y se contacta con una corriente de COZ; el
licor con azufre elemental se separa y se filtra, la solu -
ci6n se alimenta en el domo de un Oxidador, donde se contac
ta con una corriente de aire, se elimina asi el resto de a-
zufre, y se recircula la solucién al absorbedor., La columna
de oxidacidn trabaja a presi6n atmosférica (abierta a la at
mosfera en el domo). El azufre eclcmental obtenido sc separa
por flotaci6én de espuma, se filtra a vacfo y se lava.

El proceso opera con gases de bajas concentraciones de gis
dcido, no elimina el di6xido de carbono y el gas dulce se -
obtiene con 4 ppm de H,S. (9)

Se presentan bajas velocidades de corrosién por lo que el equipo pue -
de fabricarse en acero dulce.

Se requiere una reposicidén de 0.5 lb de solucién/MMPCD, para compensar
las pérdidas fisicas.

La licencia del proceso es de 13 compafi{a "Power Gas LTD",
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H.) Gianmarco Vetrocoke (COZJ

El proceso consiste en la eliminacién de Co, de corrientes ga-
seosas libres de HZS' El solvente es una solucién de Carbonatol
(de sodio y potasio), el proceso mejora la velocidad de absor-
cién y desorcifén de CO2 en soluciones de carbonato. E1 carbona
to de potasio es activado con un aditive (6xide de arsenio.
glicina, 6 4cidos seleniosos o telurjosos),

El gas rico en CU, entra por el fondo del Absorbedor ) se pone
en contacto con la solucibn activada, E1 gas purificado sale
por e! domo del Absorbedor, la solucifn del fondo pasa a un
tanque flash, donde se reduce la presi6n y se desprende parte
de CO,. La soluci6n parcialmente libre fluye del fondo del tan
que a trav€s de un intercambiador de calor solucifn(rica/po -
bre) hacia el domo del Regenerador, donde se separa del resto
del CO, de 1a solucibn la cual se recircula al Absorbedor.

Se aplica para gas natural, gas de sintesis y mezclas de hi -
drucarburos pesados ¥ Di6xido de Carbono.

Las pfrdidas de solvente son de 0.5 1b/MMPCD.

En presencia de fdcido sulfhidrico el solvente lo absorbe irre
versiblemente, no elimina el fcido sulfhidrico.

La solucién debe entrar al Absorbedor a 77 Kg/cm2 minimo y una temperatu-
ra entre 50 y 100°C,

Las soluciones de arsénico inhiben la corrosién de equipo puesto en con-—-
tacto con la solucidn de carbonato por lo que la planta puede fabricarse

en acero dulce.

La licencia del proceso es de la compafifa "Power Gaa LTD".
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I.) NHzCaustico

El medio absorbente empleado es una solucién de amonlaco y una --
solucidn de sosa calstica.

EL procesc se utiliza generalmente a bajas concentraciones de CO,
no hay restricciones en el contenido de H,S. La presion de opera
cién debe ser de 300 psig mlnimo y se obtiene un gas dulce con -
una pureza de 10 a 25 ppm de COZ' el st no se slimina.

La solucién de amoniaco se contacta con el gas en la columna. de
absorcidon y la solucion de sosa se utiliza para lavar el gas dul
ce. El solvente se regenera a una presidn cercana a la atmosférj
ca, por lo que el gas producido deberd tener una presién de 1.4
kg/cm? (20 psig) maximo.

El consumo de vapor en la regeneracién es aproximadamente 20% de
los costos de operacidn.

En el proceso existen bajas velocidades de corrosidn, por lo que
el equipo puede fabricarse en Acero al Carbdén, excepto el Reher-
vidor debe ser de Acero Inoxidable por las altas temperaturas de
operacidn; ésto origina productos de degradacién y las pérdidas
de solvente son hasta de 4 lb/MMPCD. (9)
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J.) Mallas Moleculares

El proceso se aplica para deshidratacién y remocién de co, y
H,S de corrientes de gas natural.

Los productos obtenidos estan dentro de especificaciones de
gas para gasoductos o corrientes para alimentacién a plantas
Criogénicas y plantas de LNG.

El proceso involucra absorbedores de dos 6 mds camas fijas

que pueden ser regenerables,

El gas natural pasa a travé€s de las camas donde las impurezas
se remueven. Seco el gas tratado para regeneracifn se calien-
ta a 400 - 60U °F en un calentador, se alimenta a contraco -
rriente a través de las camas del absorbedor siendo regenera-
das. Las impurezas gaseosas son desorbidas de las camas, el
agua lfquida es separada y las corrientes alimentadas salen
como procducto para su uso como combustible u otro tratamiento.
La seleccifn del tipo de malla molecular adecuado esta en fun-
cién de las impurezas a remover. El tipo 4A se usa comunmente
para deshidratacidn y el tipo 4a-LNG para remover COZ‘ Los ti
pos usados para la desulfuraci6n esta en funcién de los com -
puestos clave de azufre y del grado de remocién.

Este proceso se emplea para remover CO2 cuando se necesita un
producto con poco contenido de C02 y la alimentacibn tiene
1.5% mol de CO, 6 menor.

La licencia del proceso es de la compafifa '"Union Carbide Corp.
Linde Div." (8)
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K.) Strettford

El proceso utiliza una solucifén alcalina de sales sbdicas de dci-
dos de Antraquinona disulfdnicos (A.D.A.)}, carbonato de sodio,va-
nadato de sodio, 4cldo antraquinona disulfénico y fierro. La solu
cibn alcanza un equilibrio con respecto al COZ' solo se extraen
cantidaces pequefias de COZ: la concentracidn mixima de HZS en el

gas amarge es de 25%

El gas margo se alimenta a contracorriente con la solucién Stret-
tford en un Absorbedor. E1 HZS se disuelve en la solucdn alcalina
y reacciona con el Vanadato oxidédndose a Azufre elemental y se se-
para en un tanque, se bombea a un Oxidador y se contacta con una
corriente de aire para sn rejeneracidn. El Azufre gue se forma se
divide finamente y flota; se forma una nata de donde se recupera

el solvente y se recircula al Absorbedor y el Azufre se envia a

procesamiento.

las temperaturas de operacién estan entre la temperatura ambiente
y 499C (120°F} por lo que no existen tendencias a la corrosién

y el equipo se fabrica en Acero al Carbén.

Las reacciones del proceso son independientes de la presién. El
gas dulce obtenido tiene 1 ppm de HZS' Las pérdidas de solvente
son bajas (0.5 1b/ADPCD.

La licencia del proceso es de la compafifa "International Consul-

tancy Services, British Gas Corporation®. (9)
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4. FUNDAMENTOS DE ENDULZAMIENTO



4.~ FUNDAMENTOS DE ENDULZAMIENTO

De acuverdo a tabla comparativa de proceso, la alternativa se-
leccionada usa un absorbente tipo amino, por tanto se haré u-
na descripcibn detallada de los mecanismos y propiedades de
las aminas empleadas en el endulzamiento.

4.1- Endulzamiento con aminas.

El uso de las aminas como agentes para tratamiento de gas vie
ne desde 1930, se usan en la purificacibn de gas combustible,
de gas natural, de refinerfa y manufacturado.

La trietanolamina fue la primera alkanolamina utilizada como
un absorbente para los gases &cidos. Con la introduccién co-
mercial de otras alkanclaminas; estas se evaluaron como posi-
bles absorbentes de gases #cidos; teniendo asi diferentes com
puestos de acuerdo a los distintos requerimientos.

'Las dos aminas de mayor interé&s comercial para purificacitn
de gas son la Monoetanolamina y la Dietanolamina:

iy 5y 8y
Ll
HO-C-C~N HOo-C-C HO-C-C
[ v ilil l;{!;l
H B HH N-4 H N—?—?-OH
B/ IR VAR S
Monoetanclamina HO-C-C HO-C-C
11 L}
(MEA) HH HH
i Dietanolamina Trietanolamina
(DEA) (TER)

La amina reacciona quimicamente con los gases 4cidos; la base
es la reaccibn feversible de una base débil con un &cide 4é —
bil para formar una sal soluble en agua) de la amina primaria
con los constituyentes &cidos del gas.
En general el grupo hidroxilo sirve para reducir la presién de
vapor y aumentar la solubilidad en agua, el grupo amino da la
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sulfuro existentes

se descomponen liberando los gases &cidos. (2)

A continuacifn se presenta una tabla comparativa de las caracte—

risticas tres aminas.

TABLA COMPARATIVA DE LA;ABML?NA‘S,.:ITILIZADAS PARA ENDULZAMIENTO DE GAS
MEA DEA TEA
Estabilidad Excelente Buena Baja
Degradacidn Minima Nula Minima
Presién de Vapor Alta Baja Baja
Pérdidas por Vaporizacién sl no no
Velocidad de Absorcién Alta * Alta Baja
Capacidad de Absorcidén Alta Alta Baja
Grado de Pureza 0.25 granos/100 0.1 granos/100 [no reduce e].
CF & 0.05 gra— | CF (no reduce el HZS a espec.
nos/CF mayor HyS & espec.tub) (tuberfas
que DEA
Facilidad regeneracién Alta de solns. | Se requiere e- Se requierc e-
conmtaminadas quipo adicional quipo adicional

Corroaién

Costo

Obgervaciones

Mcdia (aumenta

con la concent)
Bajo

En presencia
Cs y 032 reac—

blemente.

ciona irreversi

para regenerarla para regenerarla

Media (aumenta Media
con la concent)
Bajo Medio

5S¢ usa con gas Eg aselectiva pa

Mde refienrin y a st en pre—

manufac tura,con-

fsenclu de 002

‘teniendo CS y (152 i

pues no reacciona *

con ellos.

* Pase méds fuerte de las aminas.
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TABLA 4.2
PROPIEDADES DE ETANOLAMINAS

PROPIEDAD MEA DEA TZA
HOC,H,Ni (HOC,H, ), NH (HOC,H,4 ) N
Peso Molecular % gl.? oc‘%og:iz §43.3
Gravedad especifica 1.0179 1.0919 1.1258
Punto de Ebullicifn °F .
339 515 * 680
212 369 471
B 156 302 406
Presién de Vapor 68°F (mm Hg) 0.4 0.01 0.01
Solubilidad 68°F (X peso)
€N BRUA ccviercacracssncsana Completa Completa
de agua en aming cviecanaces Completa Completa
Calor especifico 30°C
0.497 0.531

Calor de Fusién {(Cal/mol) 4 900 6 000
Calor de Vaporizacién en el
~Punto de Ebullicién {cal/mol} 12 150 15 590
Temperatura Critica °C 341.3 442.1
Presién Critica (atm) 44.1 32.3
Viscocidad Abs. (cp) 68°F 24.1 380 1 o013
Indice de refraccién 20°C 1.4544 -1.4747 1.4852

MEA Mcnoetanolamsina
DEA Dietanolamina

TEA Trietanolamina
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4.2~ Endulzamiento con Dietanolamina (DEA).

Para simplificar los célculos de una endulzadora de gas con a
minas se deben efectuar aproximaciones y suposiciones obteni-
das de estudios efectuados en unidades en operacién y en labg
ratorio.

4.2-3 En la figura 4.A se tiene una correlacibn de conversién
de normalidad equivalente a por ciento en peso de amina en so-
luecibn de agua y viceversa. La DEA y la diglicolamina se en -
cuentran en la misma lfnea ya que sus pesos moleculares son
muy parecidos.

4.2-b) Concentracién de la sclucifn de amina.

De acuerdo a la amina seleccionada para el endulzamiento y en
base a la experiencia de operacién se selecciona la concentra -
cidén de la solucibn acueosa.

Generalmente la MEA se usa de 10% a 20% en peso, aunque se re
comienda como concentracién adecuada 15% en peso.

Para las soluciones de DEA se usa tambi&n de 10% a 20% en peso
aunque se han utilizado concentraciones mds altas, en un rango
mayor de 30% en peso.

La alta concentracién de la DEA (30%) da la misma relacibébn mo-
lar de amina y agua que para una solucidn de MEA de 15% a 20%
en peso, debido al alto peso molecular de la DEA.

Generalmente para la purificacifn de gas natural, las concen-
traciones van del 25% al 35% en peso. (2) (13)

4.2-c) Concentracibn residval de gases dcidos en la amina pobre.
Para la determinacién de la concentracibn residual se tienen
varias gr&ficas resultado del estudio de varias plantas traba
jando con aminas con varias corrientes de alimentacibn de gas
natural.

En la figura 4.Bse muestra una grifica sobre el efecto de la
relacitn de gases dcidos en la solucién de amina regenerada,

se tiene la concentraciOn residual de H,S en granos por galén

y las libras de vapor necesarias para que se efeclue la desor
cién de los gases &cidos en un galdn de solucifén de amina re-—
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circulada,
Tenemes que relaciones altas de stlcozan el gas amargo dan
como resultade un alto residuo de Hy§ en la amina pobre. Mues
tra gue independientemente de la cantidad de vapor en el Re -
hervidor, hay para cada relacidén de H,S/C0, un valor asintbti
co para la concentracién de gas &cido residual abajo de la
cual el contenido de 1,8 no puede reducirse.
Jebido a que el €O, se absorbe més répido en la solucién de
MEA que en las otras aminas, también se desorbe méAs lentamente
Asi el CO, ayuda en el agotamiento del H,S en el Regenerador,
ya que provoca un incremento en la presifn de vapor del HZS
mayor que la predicha para corrientes libres de COZ'
A relaciones altas de st a CO2 la ayuda del Co2 al agotamien
to de st se minimiza. Aungue la concentracibn residual de CO2
en la solucibn de amina pobre sea bajar provoca un incremento
en la presibn de vapor del st, lo cual dificulta la obtencibn
de gas dulce dentro de especificaciones.
Las figuras4.C y d.umuestran los datos de la figurad.B graficados
en otra forma.
En la figura 4.Cla concentracifn residual de HZS en la amina po
bre puede determinarse directamente, concociende la composici6n
del gas y la relacién de vapor necesaria en el Regenerador pa-
ra liberar los gases &cidos., La linea punteada indica el limi-~
te de operacién del Regenerador para producirse solucién de a-
mina capaz de endulzar el gas natural a especificaciones de
0.25 granos/100 ft3 de HZS’ con 900 lb/in2 y 110°F en el Absor
bedor. (2)
La figurad.l muestra el efecto de la relacién de vapor de rege-—
neracién y la relacién st/co2 en el gas amarge en la reten -
ci6n de CO, en la solucién de amina regenerada. (2)
Ambas figuras se emplean en el Balance de Materia.
La concentracifn residual de gases &cidos en la solucibén de a
mina regenerada tiene un valor recomendado maximo de 0.1 moles
de gas &Scido por mol de amina para evitar problemas de corro-
sibn.
La relacibn de vapor empleada para regenerar la amina pobre es
de 1.1 a 1.2 1b vapor/galtn de solucibén. PFara cumplir con los
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requerimientos de la amina regenerada.

Para que la desorcifén de gases acidos se efectue en la torre
regeneradora de DEA y no en el Rehervidor, se recomienda una
relacifn de reflujo de 3/1 a 1/1 1b mol de agua/lb mol de gas
&cido.

4.2-d) cCarga de solucifn rica de amina.

La mayoria de las corrientes de gas amargo contienen st v CO2
Cuando una amina reacciona parcialmente con alguno de los com
ponentes del gas &cido ejercer§ una presidén de vapor igual a
la del otro componente del gas &cido. El CO, tiene un efecto
adverso en la capacidad de absorcién de la solucién de amina
para el HyS. La absorcién del H,S tambi&n provoca un efecto
contrario en la capacidad de absorcibn de la solucidn de ami-
na para el C02.

La concentracién de la solucifn de amina rica en el fondo del
Absorbedor se toma como 70% de la concentracibn en el equili-
brio'en el fondo de la Regeneradora.

También nuede fijarse una carga mSxima en la solucibn rica
dentro del siguiente rango O.j a 0.4 moles de gas &cido por
mel de amina circulada, para solucipnes de MEA no mayores de
20% en peso y soluciones de DEA hasta 30% en peso. (2)

4,2-e) Temperatura

Absorbedor

La temperatura de la solucifn de amina pobre gue se alimenta
al absorbedor debe ser 10°F mayor que la temperatura del gas
amargo de entrada.Para evitar la condensaci6n de hidrocarbu -
ros y la subsecuente formacifén de espumas.

El rango normal de alimentacifn de la solucifn pobre es de
100 a 130°F.

Para corrientes con proporciones de gas &Scide alrededor de 1%
la circulacién de solucibn para efectuar la purificacibn es
pequefia y la temperatura del gas dulce es elevada debido a que
la méyor parte del calor de reaccibn se va con el.

para corrientes con proporciones de gas Scido mayores de 5%
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la circulacién de solucibn para efectuar la purificacibn es
grande, y esta se lleva casi todo el calor de reaccidén y en-
fria el gas, la temperatura de salida del gas dulce se supo-
ne igual a la de la solucibén pobre.

Regenerador

La temperatura de la corriente de alimentacidn al regenerador
se fija en el rango de 180°~ 200°F.

La temperatura de la corriente de amina pobre gue deja el Re
generador debe estar en el rango de 230°- 240°F y noc debe ex-
ceder una temperatura de 260°F, obteniendo 25 .'I.b/in2 abs. co-
mo presisn maxima en el fondo de la torre Regeneradora. (2)

4,2-f) Presibn

Absorbedor

E1l absorbedor puede operar en un amplio rengo de presibn que
va desde la presibn atmosférica hasta 1200 lb/in2 man. en fun
cifn del destino del gas dulce. Para gas combustible la pre -
516n de la torre Absorbedora seri mayor de 60 ll:v/:‘.n2 man.
Regenerador

La presifn de la torre regeneradora depende de la presi6n de
entrega que se requiere en limites de baterfia del gas Scido.
El rango normal de operacifén es de 8 a 20 1lb/in” man. en el
domo, aunque la mejor regeneracidn de la solucidn se obtiene
a mayor presibn, por el incrementoc de la temperatura en el
fondo de la regeneradora para una mejor desorcién; pero esto
provoca el aumento de corrosién y degradacifn de la amina.
Por tanto la presibn en el fondo de la torre no debe exceder
25 lb/in2 abs. que corresponde a una temperatura de 60°F.

En la torre se tiene’'una caida de presitn de 4 lb/1n2 man.

.4.2~g) Pérdidas de la solucién

Las pérdidas de solucifn de amina por arrastre de hidrocarbu-
ros es de 2.0 1b/MMPCSD.

4.2-h) Filtrado

La filtracién de la solucibn es importante para mantener la
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ficiencia y limpieza de la solucibén de amina. PUede usarse un
£iltro con Carbdn activado (6 filtro de cartuchos) para remo-
ver los s81idos producto de la erosidn, corrosién y parte de
los productos de degradacifn de DEA. Se debe filtrar de 10% a
20% de la solucibn de amina pobre circulada. (2)

4.2-1) Agua de reposicidn

La cantidad de agua por reponer es el agua de saturacidén de
los gases dulces, gases icidos.

Se recomienda usar agua destilada.

4.3 Descripcibn del Proceso

La funcién de la planta de endulzamiento es eliminar el gas
&cido presente en las corrientes de gases naturales.

El gas amargo se alimenta al Absorbedor para ponerse en con -
tacto a contracorriente con una solucién de dietanclamina (DEA)
pobre regenerada que se alimenta en la parte superior. Por el do-
mo se obtiene gas dulce como producto y por el fondo una solu-
cibébn de DEA rica {con gases 8cidos).

El Msorbedor de gases Scidos es de platos; en los que la soluy
cién de DEA pobre absorbe los gases acidos. El gas dulce antes
de salir del absorbedor pasa a través de una malla para dismi-
nuir el arrastre de DEA. También posteriormente pasa al salir
del Absorbedor a un Separador con malla separadora que asegura
el no arrastre de DEA por el gas dulce.

La solucibn de DEA rica se envia al acumulador de DEA rica, don
de se separan los hidrocarburos que se hubiesen solubilizado
(por reduccifn de presibn). La solucifn se filtra.para remover
los s6lidos producto de la erosidn, corrosién y parte de los
productos de degradacién de la DEA para alimentarse después al
Regenerador previo calentamiento con la solucifn de DEA pobre
en el intercambiador DEA/DEA.El cambiador de calor sirve como
un dispositivo de conservacifn de calor para disminuir los re-
querimientos de energfa totales del sistema.

El gas Scido se elimina por calentamiento de la solucibn de -
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DEA en el Rehervidor de la Regeneradora de DEA. Se obtiene

en el domo de la Regeneradora gas &cido y agua, la Gltima se
separa mediante condensacifn y se recircula a la Regenerado
ra. -
Del fondo de la Regeneradora la solucifn de amina se envia al
Rehervidor, del cual se recircula por un lado una corriente
de vapor de agua a la regeneradora; y pér la otra se extrae
la solucifn de amina pobre (regenerada} que se envia a la to
rre de Absorcién. La amina rica deja el absorbedor a una tem
peratura elevada debido al calor de reaccifn liberado cuando
reaccionan los gases &cidos con la amina. Debido a esto al in
tercambiar calor con la DEA pobre, en el intercambiador amina-~
amina, no la enfria lo suficiente; asf es necesario que la a-
mina pobre pase por un enfriador antes de alimentarse al Ab -
sorbedor. Ya que las altas temperaturas causan excesivas pér-
didas de amina por vaporizacifn y también disminuye la capa=-
cidad de abcorceifn de la solucibn por los efectos de la tem-
peratura.

La solucibén de DEA regenerada despué&s de intercambiar calor
con la solucién de DEA rica se envia al Tangue de balance de
DEA. Del Tangue de balance de DEA se envia al Absorbedor, pe-
ro antes se desvia un 20% de la corriente y se filtra {(para
eliminar productos de degradacién de DEA y contaminantes). Ya
filtrada la soluciin se reintegra a la corriente principal y
va al Enfriador , en el cual la DEA pobre se enfrfa a la tem-
peratura adecuada para que se efectue la eliminacibn efectiva
de los gases 8cidos en el Absorbedor. Una vez que sale del En
friador se envia al Absorbedor.

El medio de calentamiento para dar el calor necesario para la
desorcidn de gases &cido puede ser vapor saturado de baja pre
sifn o aceite de calentamiento.

A la linea de alimentacibén al tanque de balance de DEA, se u=-
ne una linea de agua y solucidén de DEA, para reponer al siste
ma el agua pérdida en las corrientes de gas &cido y gas dulce
y también la DEA requerida para mantener la concentracibn de

amina en el sistema.
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4.4 Diagrama de Bloques.

Para tener una idea mds clara del Proceso Girbotol, a conti
nuacion se muestra un Diayrama de Bloques (figura 4.E).

Se tienen cuatro etapas de separacion; en el primer mddulo
se separan los gases Acidos del gas natural, en la segunda se -
separa la DEA arrastrada por el gas dulce, en la tercera se se-
para el gas acidulado y solvente semi-pobre, en la cuarta se ob
tiene el solvente regenerado y los gases aAcidos.

El médulo de transporte de calor. se usa para calentar el -
solvente rico y enfriar el solvente regenerado.

El médulo de transporte mecdnico eleva la presidn del sol--

vente regenerado al valor apropiado para la absorcién, el segun
do médulo de transporte de caior enfria el solvente regenerado.
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5. INGENIERIA BASICA



BASES DE DiSENo

5.1




5.1 Bases de Diseflo.

Nombre: Planta Endulzadora de Gas Amargo.
Localizacidén: Sonda de Campeche, México.

1.- Generalidades

1.1 Funcién de la planta

La planta se diseflara para climinar el contenido de gases
fdcidos de una corriente de gas amargo para obtener gas dulce

que serf utilizado como combustible.

1.2 Tipo de Proceso

Para el endulzamiento del gas se¢ usard el proceso Girbo -
tol. Como medio de absorcidn de gases dcidos sc¢ urilizard una

solucidén acuosa de Dietanolamina (DEA) al 30% en peso.
2.- Capacidad, Rendimiento y Flexibilidad.

2,1 Factor de Servicio
La planta se disefiard para operar 330 dias al afio.

2,2 Capacidad y Rendimiento

La planta serf disefiada para una carga de 10 MM ft3/dia
estindar que es el flujo normal. El flujo mfnimo es 5 MM -

fts/diﬂ estéindar.

2.3 Flexibilidad
La planta deberd seguir operando bajo las siguientes
diciones anormales:
a) Falla de energia eléctrica.
La planta no operara a falla de energia elécrrica.
b) Falla de aire
Se deben interconectar los sistemas de aire de planta
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instrumentos, para usar aire de planta en caso de fallar el
sistema de aire de instrumentos.
c) Agua de enfriamiento

La planta no operard a falla de agua de enfriamiento.

3.- Especificaciones de la Alimentacién.

A continuacidén se da la composicién, impurezas y flujo de 1la
corriente gaseosa de alimentacién.

Componente % Mol
Acido Sulfhfdrico 1.18
Di6xido de Carbono 4.206
Nitrégeno 1.09
Metano 60.42
Etano 18.55
Propano 9.77
I-Butano 0.97
N-Butano 2.49
I-Pentano 0.42
N-Pentano 0.53
N-Hexano 0.32
Total 100.00
Flujo 1 098.00 1b mol/hr

4,- bEspecificaciones de los productos
Componente Gas Acido Gas Dulce
Acido Sulfhfdrico$% mot 16.887 0.02

Bidxido de Carbono ¢ mol 4.807 0.05
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Para el gas dulce es el contenido miximo de gases &cidos.
S.- Condiciones de la alimentacién en L.B. M

Alimentacién Edo. Fisico Presifn Man. Temperatura Forma de

kg;/uﬂ2 °c recibo
Max|Nor Min Max|Nor|Min
Gas Amargo Gas 86.4(77.4{ 77.4 51,7/38 |26.6 tuberia

6.- Condiciones de los productos en L.B,
Producto Estado Prési6n Manometrica Temperatura Forma de

fisico kg/:m2 °c Tecibo

Gas Dulce Gas max. | wOR. | MIN. MAX | NOR |MIn
B3.4(83.4 |82.2 57 |57 |50  Tuberfa
Gas Acido Gas 0.71 0.7 0.56 52 |52 lag  Tuveria

7.- Eliminacién de Deshechos

7.1 Normas y requerimientos respecto a la pureza de:

a) Agua se usarfin las normas de la SSA y SARH, se tratard en
un separador gas-aceite-agua gn la plataforma.

l?) Se contard con un drenaje presurizado el cual se enviara

a quemador para purga de DEA.

B.- Instalaciones requeridas de Almacenamiento.
No sec requieren.
9.~ Servicios Auxiliares
9.1 Agua de Enfriamiento .
Fuente de suministro: Circuito Abierto de mar
Sistema de enfriamiento: se contari con una toma de agua

de mar a una profundidad determinada para obtener la tempera-
tura deseada, se filtra y se alimenta a la planta.
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Caracteristicas:

-Calor especifico 0.955 BTU/1b°F 29 °C
-Solidos disueltos totales 35 ppm

-Presién de entrada en L.B. 3.5 kg/cm2 man. (50 psig)
-Temperatura entrada en L.B. 23.9 °C (75°F)
-Temperatura de salida en L.B. 35 °C (95 °F)
-Disponibilidad ilimitada

9.2 Agua para servicios y usos sanitarios

- Fuente de suministro En plataforma se genera a partir
de agua de mar

- Presi6n 3.0 kg/cm2 man. (42 psig)

- Temperatura Ambiente

- Disponibilidad La requerida

9.3 Agua Potable
Mediante un sistema de potabilizacién de agua de mar se
obtendrd en plataforma.

9.4 Agua contraincendio

- Fuente suministro Agua de mar
- Presién en L.B. ! 10 kg/cmZ man. (142 psig)
- Disponibilidad La requerida

9.5 Aire de Instrumentos

- Fuente de Suministro Se genera en la plataforma por
medioc de un paquete de compresién
y se seca en L.B.

~ Presidn del sistema 7.03 kg/crn2 man. (100 psig)

9.6 Aire de planta

- Fuente de suministro Idem a 9.5



9.7 Combustible

9.7.1 Gas

- Fuente de suministro Generada en plataforma, median
te paquete de endulzamiento

- Naturaleza . Gas Natural Amargo

-Peso molecular 24.027

- Disponibilidad La requerida

9.8 Alimentacién de Energia Eléctrica
La Energia Eléctrica se genera por medio de un turbogene-
rador a base de gas combustible.

Caracterfisticas:

- Tensién 4160 V

- NGmero de fases 3

- Frecuencia 60 ciclos

- Factor de potencia 0.85

- No. de conductores uno por fase por alimentador

+*
9.9 Desfogue

El sistema de desfogue estard ubicado en L.B. tiene inte-
grado un quemador.

Presiones en L.B.

Presifn cabézal alta 3.52 kg/cmZ man. (50 psig)

Presién cabezal baja 1.08 kg/cm? man. (15 psig)

10.~ Sistema de Seguridad
10.1 Sistema contra-incendio

Para el disefio de la red contra incendio se utilizarén
las normas y criterios del c6digo del NFPA.

11.- Condiciones Climatol6gicas

" 11.1 Precipitaci6én PLuvial
Horaria Mixima 88 mm
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11.2 Viento

- Direccién de los vientos dominantes de este a oeste

- Direccidn de los vientos reinantes de norte a sur; nores
te a suroeste y sures:.
te a noroeste.

- Velocidad media 52 km/hr

- Velocidad Mixima 240 km/hr

11.3 HGmedad

- Mixima i00%
- Minima 82.7%

11,4 Atmosfera

- Presién Atmosférica . 760 mm Hg
~-Atmosfcra corrosiva Si, Ambiente marino
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6.2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA



5.2-Balance de Materia y Energfa

Se tratard una corriente de gas amargo con una solucifn de
DEA al 30% en peso, para obtener un gas dulce con las especi
ficaciones siguientes:
4 pom de st
1 000 ppm de co,

Balance de Materia

Caracterfsticas de la alimentacién,

Componente % mol P Ib/hr
H,S 1.18 34,08 12.96

: co2 4.26 44.01 46.77
N, 1.09 28.02 11.97
CH, 60.42 16.04 663.38
¢, Hg 18.55 30.07 203.67
€, Hy 9.77 44.09 107.27
1CHyg . 0.97 58.12 10.65
nC Hy 2.49 58,12 27.34
iC.H, , 0.42 72.15 4.61
nCsH, 5 0.53 72.15 5.82
nCeH, 4 0.32 86.17 3.51

1 097.95 (total)
Presidn: 1 200 1b/plg?
Temperatura: 125 °F
PM promedio: 24.027

Caracterfsticas de los productos.

Presibn Composicifn
(1b/plg?) (ppm)
Gasg dulce 1 186 4 de H,S
1000 de COZ
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- Presiég Compoaicidn
¢lb/plg ) (ppm)
vas Acido 10 _

5.2.A. ) Cantidad de agua arrastrada por ¢l gas dulce:
1 MMPCD = 109.8 1lb @ 60°F, 1 atm
hr
Entran 1 098 lb/hr de hidrocarburos a la torre Absorbedora:

asi:
L 098_1b x .1 MMPCD =~ 10 PMMPCD
108.8 ib/hr

El agua de saturacion de los hidrocarburos se evalua me -
diante la grafica 2 (referencia 6) y las condiciones del
gas duice en el domo de la Absorbedora ( 1186 psig y 135°F)
Se considera que el flujo de hidrocarcrburos en el gas de en
trada y salida (gas amargo y gas dulce) es el mismo.

1b Hy0 - 121

MMPC
tenemos:
10 MMPC x 121 1b H,O0 x. 1 Lb H,O0 x 1 dla - 2.6 1b
—_— 2 —
dla MMEC 18 1b 24 hr

5.2.B) CAlculo de la relacién de alimentacién (R)

R = (lb/hr) H,S entrada
(lb/hr) CO, entrada

R~ 12.96 = 0.27 lb H,S
46.77 Ib oy

5.2.c) Cdlculo de la concentracién residual (CRJ en la solu-
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cién pobre con la relacié6n de alimentacidn (R) y una rela =
cién de 1.1 lb de vapor/galon de solucifn, de las figuras
4B y 4C.

Cgr Hp8 = 10 granos /galon de soln.

Cg €O, = 700 granos/galon de soln.

Para expresar las concentraciones residuales en relacidn mol:
1 1lb = 7 000 granos

Se evalua la presion en el fondo de la torre Regeneradora,

por ahf sale la DEA pobre, debido a que en el fondo de la

torre hay vapor de agua, con esta presién, se obtiene la tem

peratura (Tablas de vapor Saturado} para cobtener la densidad

de l1a DEA pobre.

. 2
Presioneval._ 19 1b/plg T = 257 °F
S7°F 60°F
s.g.,z = 0.96 ? - 62.37 1b
. DEA 30% Ha0 ey
~ 3 -
1b HpS = 10 granos H2S x 7.48 Gal x 1fe x 1 TB HeS x
b pEA Gal soln. rt?  0.96 x 62.37 1b sol. 7000 grean HS
11b HS x _1 b soln x 105 1b DEA = 0.0018
3 IbHS 0.3 b DEA + 6 rEA
- : 3
1b €O, = 700 granos CO,x 7.48 GAl x 1re x 1 16 co, x
b DEA Gal soln. ft3 0.96 x 62.37 1b sol. 7000 gran 0O,

1Tb 0y x_11b soln x 105 1b DEA = 0.995
44 1b 00 0.3 1b DEA !.Tgl.‘ﬂ\
Concentracifn resjdual total en la DEA pobre.

C + C

Rtotal~ CR HzS R COp

= 0.0018 + 0.0995 = 0,101 _lb Gas écido
1b DEA
-5,2,P) Cilculo de la reposicibn de la solucién en el Absor-

C K total

bedor. Es igual a la carga midxima menos la concentracién re-
sidual total. La carga mixima de gas &cido en la solucién ri
ca se fija como: 0.4 1b gas dcido/lb DEA.

Ry = 0.4 ~ 0.101 = 0.2991b Gas Scido
Tt DEA
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5.2.E) Cdlculo de la cantidad de solucidén requerida para la

absorcién:

o « ~
Thwsamo - Bows o B oc,

R hr br
-
Ca 12.96 « 46.77 « 59.75 Ib_GAS ACIDO
he
~p
1b__GAS AL. = ( 12.96 To 05 Lo b )+ (677 %% . aeor ) -2 500
hr he 13 e 13
= -
Tb_DEr - 59.73_1b_GAS AC, - 21 007
he 0.299 1b GAS AC./TD PEA

_L1bOfA - 199.8 Qb DEA_ x 105.1¢ b DEA - 21 007
hr he ib  DEA

YA QUE SE UTILIZA UNA SOLUCION DE DEA AL 30% EM PESO, TENENOS:

'b _SOLN_ = _ 21 007 1b_OEA [ hr_ = 70023
hr 0.3 1b DEA/1b SOLN

5.2.F) Composici6n de la solucién de DEA pobre.

W ons - i ous ”
2 % " o.oms "2 x 199.8  Tb_DEA - 0.3996
he T "oER hr
i co % co
2> %72 - o.0885 2 199.8
hr Y
b H0
20 . {70 023 1b_ SOLN [ br ) - {21 007 b DEA [ he ) - 2 720.693
hr 18,016 1b uzo/TL X

(MOTA: AL VALOR COMTENIDO SE LE ADICIONA LA CANTIDAD DE AGUA QUE ARRASTRA EL GAS DULCE,
CALCULADD EN EL INCISO A).

b o0 L 2 720.69 o z6s6 - 2723.339
Compone'ﬂ'te Th/hr 1b/hr % mol PM
H20 2 723,239 49 064 92.52%1 18.016
CO2 19.780 871 0.6720 44.01
HZS 0,3996 14 0.0136 34.08
DEA 199,80 21 007 6.7883 105.14



5.2.G} Composicibn del gas dulce.
5.2.6-1) Acido sulfhfdrico ( H,S)

1b Hs = 0.000004
ib H,5 + b nc's + H,0

-6 o
L~bH25=4x10 s+ Huos + 1o H0)
=4ax10% H,S + 1 .038.22 + 2,64)

Thns-ax10°1h HoS = 4 % 1070

~ -3
1bHS = 4 x 10

1 ~ 4x107

0.0042

o

5.2,G~2) Di6xido de carbono ( 002 }
ib co, = 0.001
ib co, + ib nc's + b w,0

it co, = 0.001 1 co, « Th H0 + 1B KOS
= 0.001 b €0, + 1038.22 + 1b H,0)
-~ ~
lb CO, - 0.001 1b CO, = 1.04
~
ib co, = 1.04 = 1.04
1 - 0.001
e d
Componente 1b/hx 1b/hr % mol
st a.,0042 0.143 0.0004
CO2 1.042 45,858 0.1000
H,0 2,646 47.670 0.2540
HC's 1 038.22 25 054,329 99.6457
total 1 041.912 25 188,000 100.0000

5.2.H) Composicién de la solucibn rica
Balance de materia para Agua

{“20] 4 [“2°] 2" [“2013
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Balance de materia para HZS Y CO2

1 - ’ 3
[stj:a = 525J1 "‘[st_lz ‘{“zsj' 3

-

[002-11 4 = LCO;J y + iCOZ:l 2~ [002] 3

12.96 + 0.395 - 0.0042 = 13.355 1b/hr

= 46.77 + 19.78 = 1.04 = 65.5 1b/hr

[HZO]A = 2723.4 - 2.64 = 2 720,
Componente f%/hr
H,8 13,3554
co, 65.508
DEA 199.80
H20 2 720.693
total 2 999,3564
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7 lb/hr

1b/hr

455
2 883
49 017
21 007

73 362

Smol

0.4453
2,1841
6.6614



Balance de Energia

5.2.I) Temperatura de la solucidén de DEA rica

N¢ Corriente 1b/hr
1 Gas amargo de entrada 27 594
2 Solucitn de DEA pobre 70 956
3 Gas dulce de salida 25 188
4 Solucién de DEA rica 73 362

Balance de calor en el absorbedor.

My 0p (T ~Ty) +MyCh,(To-TgheGp = WyCP4(To=Tg)+w Op, (1,015
donde: TB= temperatura base {°F)
Qs= Calor de sclucién ( Hs) BTU/hr
Waa™ lb/hr de gases dcidos en el gas amargo
AH= Entalpia de solucién BTU/lb (soln. de DEA)
W = Flujo masa lb/hr

: Q. = T ,
MZCbZ\TZ-TB) v Q= \-IHQ':IB'.'I'3 T + WAOpG(Ta TB)

El calor de reacci6n (QR) esta dado por:

9 = @ply,s * RR)co,
Q. ., = x QHs - M x s
R H,5 H,S H,8, " THS HS
[
R CO, =M
2 co, x Ausco - Mo xQHsco

4 2
El AH5 para st Y CO2 respectivamente se ogtiene mediante el

o n

factor "o¢" (Tablas 3.4 y 3.5 de la Referencia 2)

o< = relacién mol en el lfquido (COZ/DEA 6 HZS/DEA)
~
[ % = _13.35 lb HS/hr

H_S ~
2> 4 j99.8 b DEA/hr
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T ows
_____ o2 ) br . 0.002
133.8 16 DEA / br

o
€ w. ssaspe P Sayne .0
199.8 i DE&fhre
L>(:o %

2 2 . 9.8 P e - oo
199.8 JE DEA/Re N

Con las graficas de las figuras 3.4y 3.5 obtenemos AHS (referencia 2)

=4 AHS (BTU/1b)
(H25)4 ’ 0.07 870.42
(H25)2 0.002 952.78
(C02)4 0.33 621.34
(COZ)Z 0.10 B19.88
Calculamos Q
OR H5
2% . w55 1k (870.42 BTU )} - 14 _ b f 952.78 BIY) =~ 382 64k BTY
hr ib hr 1b hr
% €0, - 2083 1b ( 621,34 BIY) - 671 b (819,88 BIV ) - 1077 207 BIY
hr 15 he 1b he
Q

R TOTAL =1 007 207 « 382 646 = 1 459 856 BTV
hr
(Calor de reaccidn del gas &cido alimentado con DEA).

Se sustituye en la ecuacién "a"

Componente Temp. {°F) Cp (BTU/1b°F)
DEA 30% 125 0.895
Gas dulce 135 0.7281
DEA rica * -

* Se supone una temperatura Yy obtenemos el Cp, es un cdlculo
iterativo. ’



770 956 1b (0.895 B1U) (135.1259F) + (1.650 854 BIU) - (25188 1b) (0.7218 BIU) (135-125°F) =
: hr :

hr 169F s hr .. boF
- 473 362 1b. CPL (T" ~ 1259
Lo hr
26.08 - €, (1, - 125°F)
© TEMPERATURA CP 0BTENIDD 1GUALDAD
SUPUESTA DE TERP. SUPUESTA { 26.08 )
{ °F ) {610 / 1boF ) .
150 0.90 22.5
154 0.904 26.2
Te = 154°F

5.2.3) Temperatura de la solucién pobre a la salida del in-
tercambiador de calor (DEA rica/DEA pobre).

T, e
SOLUCTON RICA ¥ ALIKENTACION
73 362 Sbfhe T ™ T )77 % AL REGENERADOR
T, = 156°F e T, 200°F
: SOLUCION POBRE
70 956 Ib/hr

1] w aF
Nota: La temperatura de la corrienzé’]a de alimentacifn al Re-—
generador se f£ija en el rango de 180°F a 200°F.

Balance de energifa en 1la solucifn rica:
Q=Ml Cp ('1‘2 _Tl)

DEA 30% DA 30%
4 - 0.926 BTY (J - 0,902 81y
20007 15oF 154°F 1b5F

T, = 0.916 81y
153F

0 = 73 362 b {0.916 8TU) (200 -I54)°F « 3 074 308 BIY
hr 1boF hr
Balance de energfa en la solucién pobre:
Q =M, Cp (Py = Ty )
3074 308 BIU = 70956 b C, {157 - T, }°F
= == v 5
ke hr

- oF .
CP {257 IL) F 43.327
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Mediante un calcule:interativo,
B U I ).
T - 210%: o] e - 0.92
4 : P
210°F

0.92 (257 - 210)°F =~ 43.24

- °
TF 210°F

5.2.K) Carga térmica del enfriador de DEAR pobre.

AGUA ENFRIAMIENTO

ALIMENTACION AL ABSORBER
135°F

SOLUCION POBRE po—— T =
70 956 1b/hr CP- 0.90 BTU
T = 210°F ' 1b°F
CP = 0.92 BTU

1b°F

Q - 70 956 1b (0.91 BTU ) (120-135)°F = 4 842 747 BTU
hr 1b°F hr

5.2.L.) Carga térmica del Rehervidor del Regenerador.

- La carga térmica del Rehervidor por calcular, es la necesaria
para efectuar la desorcidn de los gases acidos y la regeneracidn
de la DEA.

- La carga térmica del Rehervidor es constante e independiente -

del medio de calentamiento.

- Los requerimientos de vapor de agotamiento para que se efectue
la desorcién de gases Acidos seran de 1.1 1lb de vaper/galédn de -
solucidn.

La presién minima de saturacién del vapor de agua para agotar la
solucidn de amina es aproximadamente de 45 a 55 psig. Se usa va-
por de agua a 50 psig. como medio de calentamiento.
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VAPOR

S.9 DEA 30% VAP HZO
e = 0.985 /{ « 911,70 BIU
o an
00°F 50 16/ in? 3
GCEM = )1 _Ib VAPOR <73 362 Jb_ ) x7.48052 SAL_«911,7 81U - 8 958 363 BIU
GAL. SOLH. b D.985 x 62.37 _lb_ '™ b hr

fe
5.2.M) Carga térmica de entrada al Regenerador con la solu-
cibn rica (QA)

Q= M, Cp (T, = Tp) .

donde: Ty = Temperatura del gas 4cido en Limites de Baterfa
T = 1250F ¢ - 0.890 BTU/IbOF T - 0.907 BlY
8 P 3 28
1b°F
T, = 200°F €, = 0.926 BTU/1hoF

QA - 73362 _1b_ 0.907 BTU_ {206 - 125)°F .« & 990 450 B8IY
he 1b°F hr

5.2.N) Carga térmica de salida del REgenerador con la solu -
cién pobre (Qp)
QF'= MF <p (TF" TB)
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- 0.915 _BIW

1. - 2570F €, = 0.94 BIU/IbOF t
£ oF ) e 1051
- 1250 - 0. of
Ty« 125°% oo 0.89 BIU/1b
O = 70 956 16 0.915 61U (257 ~ 125)°F - B 570 06& _BTU_
hr 1boF hr

5.2.0) Calor necesario para desorber el gas dcido de la solu
cién de amina {Q des). Es igual al calor de reaccién de los
gases dcidos en la amina (QR)

Q des = Q, = 1 459 854 BTU/hr
R

5.2.P) Carga térmica del condensador {Q c)
Se efectua un balance en ¢l Regenerador

-

Vi

4

I
+ = N
i Q * Qe = U * % "t Qes

Q% = % * %en T % " Qges

0, =& 990 £50 . 8 958 363 - 8 570 066 - 1 &59 854

o, - 1983803 Bly

h
5.2,Q) Temperaturé en el domo del Regenerador -
Se obtiene el gas &cido desorbido por un balance en el Rege-

nerador.
Componente DEA rica DEA pobre Gas dcido
(Ib/hr) (ib/hr) (1b/hr)
st 13,3554 0.3996 12,956
CO2 65,508 19.780 45,728
DEA 199.80 199.80 -
H20 2 720.693 2 723.339 -



. 2 "
DEA RICA
Rica. H,0 REFLUID z
#y0 REPOSIC LON 13.3556 - 0.3996 = 12.956

COZ

\I) 65,508 - 19780 - 45.728

DEA POBRE

Se éupcne una temperatura en el domo del Regenerador para
encontrar la composicifn de los gases dcidos y agua, se eva-
lua la carga térmica del condensador, se compara con la car-
ga térmica del condensador ya evaluada; si son iguales, la
temperatura supuesta es correcta; sino son iguales se supone
otra temperatura y se realiza otra vez la secuencia antes
descrita.

Balance en el Condensador:

9« HDOM0 (. ) ENT. COMD. « (7C, ) SAL. COND. (ISUP - 135} + A (N H,0) ENT ~(H 1,0} SaL

REGEN 2
| ) Top = 236°F b 1,0 - 23.22 13; abs a3 236°F
| Prgr 297 1%_ abs
‘ in
X - 23.22 -0.782
3 29.7
L -~ -r
' 1b 0 - 0.782 (58,68% Ibfhr) - 210.509
T 1 - 0,782
~
Componente 1b/hr lb/hx £f. peso Cp
(BTU/hr °F)
HZS 12.956 441 .54 0.0707 0.25
CO2 45,728 2 012.50 0.3222 0.22
HZO 210,509 3 792.55 0.6070 ¢.45
T - 0.362
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C T .

oW sup
0, - 6246.6 Ib (0.362) + (0. 230) BIU/IBOF (236 - 135)°F +
br E
+ 1022.7 BIY 3792 _1b_ - 74.05 _1b_
ib [ hr
- 2360
0, = 4008 184 BTY Toup = 236°F £S5 CORRECTA

5.2.R) C&lculo de relacién de reflujo (R)

o
~
s £ 110 S h/hr
o, - 12.9
.73
M0 4.1
Hzo T = °F
" s :
U s 5 P« PSIG
hr
o "% neposicion

~
\L__. 2.943.3 ib DEA POBRE

he
R 2105 _(b/he) "0 I T
62.8 (1b/hr)GAS AC. b Cas AC.

El valor de R se encuentra en el rango recomendade (3 a 1)
para una buena operacitn del Regenerador.
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5.3 DIAGRAMA FLUJO PROCESO




2 {3 a5 |67 (8 {9 w[nijllniuls s

]
FLUIDO 6AS | GAS | GAS | 1io. | L1g.| Lio. | uia.| o] vio.| mez| mezivia. Tuie. [vig. | sas| wie | ug,
K/ 448 | 1425 | 1425 32185 | 33306[35306 | 5330633306 | 1722] 2836] 2836 [30214 |3021a | 1722 118 |mrs 213

CORRIENTE Q)

FLUJO Kgmol/br —_412 412 1361 | 361 | 1361 | 96 | 95.3 | 9531336 |3is_[>ss 266 | 1335} 1335
FLUJO MMPC 3td/di © 20°C Kghntabs | 10.0

PRESION Kg/em man 854|830 (865} gy {46 |30 (28 |1.065)10510701105] 044107 |07 1.33] 834 |
TEMPERATURA °C 5.6 {570 |sr0(sr0] 67 | 68 [678 o3| 50 |u33|ste 125 | oo [se | 52 [990] 990]

LISTA DE MATERIAL =

CLAVE  SERVKIO CARACTERISTICAS
oot TOME ABCPACIORA D IR4eaDY. X ITSdna TT
Ao
™ol TOM RIGDMAADORA  MMeeOL. X IIM4TeaTT
™o TRGE O BAANEDC  WIVma DL X 8447 maTT
ool TABUS SEPWADCR DX @Qem DX I74bmm TT
- /o
To-02 TANGUE DE DERORCIOR 1047 mmD.X 3040mm TT
DE MOROCARSLROR
™ TANOUE O CCMNNMADS  U1Cme XX TEID s TT
e LIN0 0X DEA POMME n om
"o PLTRODE DEA RICA 188 g
.ot DAACOR DE DEA PO 221 el /@
[re) DPALADOR 0F G455 [Ty
2008
oo oo T -
TEA/DUA Pome
.04 nowAvIOoR 204 et /a
- SOUBA OF RECHCAAGON 67PN, 0000 Ky /et
D 00 POWRE.
" SOUMA DE ALFLIO DEL  B3rM0.% Kyjead
noTAy:
e PeEstON: Ky/em®
TEwERATIM: %

DIAGRAMA DE FLWO DE PROCESO

PLANTA ENOULZADORA DE GAS
TESIS UNAM
FACULTAD DE QUIMICA

SANDRA ESOUIVEL LOPEZ




5.4 DESCRIPCION DEL PROCESO



5.4.- Descripci6n del Proceso

Para <l tratamiento del gas amargce se utilizard el proceso
Girbotol, el cual usa una solucién de DEA al 30% en peso co-—
mo medio absorbente.

El tratamiento del gas &cido se puede dividir en dos seccio-
nes: Absorcifn y Regeneracién de la amina. -

En la seccifn de Absorcidn se alimentan dos corrientes, una
de gas amargo a 1 200 11:/[:)1.92 y 125 °F (84.4 kg/cm2 y 51.7°C)
vy la otra de NEA (30% peso y 135 °F) proveniente de la sec -
cidn de Regeneracidn. El gas amargo se alimenta a la torre
Absorbedora (TA-01) en la parte inferior y fluye hacia arri-
ba a través del Absorbedor en contacto a contracorriente de
la solucib6n de DEA pobre regenerada que se alimenta en la =~
parte superior de la Absorbedora, esta se encuentra a 1 196
1b/plg? y 129 °F (84.1 kg/cm® y 54 °C).

El gas que sale del domo del Absorbedor cumple con las espe-
cificaciones requeridas, es gas dulce a 1 186 1b/plg2 y 135
°F (B3.4 kg/cm? y 57 °C).

El gas dulce al dejar la torre Absorbedora pasa al tanque se
parador de DEA (TD-0l) equipado con una malla separadora pa
ra asegurar el no arrastre de DEA por el gas dulce que sale
del Absorbedor.

La DEA que se recupera en el tangque TD-01 se une a la DEA ri
ca proveniente del Absorbedor y se envifan a la seccidn de

Regeneracibn.

En la seccién de Regeneracién. se alimenta.a la amina prove-
niente de la seccién de Absorcidn.

La solucién de amina proveniente del Absorbedor de DEA rica,
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se alimenta al tanque de desorcién de hldrocarburos {TD=02}
.a.65 lb/plg2 y: 154 -°F (4.6 kg/cm y 68 :°C). En el tanque se
separan- los hidrocarburos que ‘se abscrbleron en lé DEA en el
Absorbedor, al igual que una porci6n de los gases dcidos en
“"la'DEA. Después la DEA rica pasa al filtro (FC-02). para eli
“minar l6s residuos productos de la erositn en_el Absorbedor.
Una vez filtrada la DEA pasa al intercambisdor (ED- 03)‘donde
recibe calor de la solucibén de DEA pobre provenlente de la
‘torre Regeneradora (TR-01)} a 15 lb/plg v 236 “Pr(l.OS kg/
cm? y 113 ©C). Sk

Una vez que la DEA rica interdambib,éalorléé,éliménta al Re-
generadcr (TR-01) por la.parte. sﬁpérior;'una porbién de .los
gases 4cidos se libera de la solucién de’ DEA ‘en el domo de
la torre, el resto de la solucién fluye hacia abajo a contra-
.corriente con vapor. de agua generado en. el Rehervidor calen
‘tando la solucidn de amina. .

'ios gases écidoi y el vapor salen por el domo del Regenera-

“dor " y pasan a través del enfriador de gases &cidos (ED-02}
El agua que se produce se separa en el Acumulador de reflujo
(ED-03) a 10 lb/plg® y 125°F (0.7 kg/em® y 52°C) y se recir-
cula al Regenerador come reflujo mediante la bomha (BR-02).
Los gases &dcidos son enviados a quemador © a proceso.

Por el fondo del Regenerador (TR-01) sale la DEA pobre que
se recircula a la seccibn de Absorcién, pasando al intercam
biador de calor con la DEA rica y se envfa al tanque'de Ba-
lance de DEA (TB=-01) a 2 1lb/plg?® y 210-F *(0.14-ka/cm? y.
99°C). - )

La PEN se envia a la succién de la bomba de recirculacién
(BR-01), estd bomba desvia el 20% de la solucibn y la envia
sl £iltro de DEA pobre (FC-01) donde se eliTinan los produc
tos de la degradacif6n de la DEA formados en el Rehervidor.- -
La DEA pobre Eiltrada se une con la DEA no filtrada y se en
via al enfriador de DEA pobre (ED-01l) donde se enfrfa a 135°F
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(57°C) y se alimenta a la Torre de Absorcidn para el.imxnar
los gases dcidos del gas amargo.
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CRITERIOS DE DISERO

5.5



CRITERIOS DE DISENO GENERALES.

Criterios generales de Disefio para la Planta Endulzadora de Gas
Amargo ubicada en la Sonda de Campeche.

Se utiliza el proceso Girboteol, el cual tiene como absorbente -
para la eliminacidn de los gases &cidos, una solucidén de Dieta-
nolamina (DEA) al 30% cn pcso.

1. - La capacidad de la mlanta es 267.5 M de m* estandar/dia (ca
pacidad normal)} de hidrocarburos gaseosos amargos, con una ----
Flexibilidad de operacién de 70%.

2.- Las caracteristicas del gas dulce son: 0.03% mol H3S y 0.05%
mol, CO,, 99.6457% mol de hidrocarburos y 0.2540% mol de agua.

3.- La presidn en la Torre Regeneradora de DEA se sclecciond en
funcidn de las condiciones de entrega en limites de bateria de
los gases acidos y de la temperatura miaxima de operacidn de la
torre con la finalidad de evitar la degradacién de la solucidn
de DEA.

4.- Para la regeneracidn de DEA se usan 1.2 1b/gal de solucidén
y la concentracidn residual es de 0.0018 1b H,S/1b DEA y 0.0995
1b CO2/1b DEA.

5.- El rehervidor de amina proporciona la carga térmica necesa-
ria para obtener la DEA regenerada con las concentraciones resji
duales antes mencionadas.

&6.- Bl vapor utilizado como medio de calentamiento se encuentra
a 50 1lb/in? es vapor de agua.

7.- Las pérdidas de solucidn en el sistema son de 2 1b/MMPCSD.
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8. - Para separar los productos de degradacidén de la solucidén de
DEA pobre y DEA rica se cuenta con un sistema de filtrade que -
consta de un filtro de carbén activado y uno de cartuchos.

CRITERIOS DE DISERQ DE EQUIPO.

1. - Absorbedor y Regenerador.

1.1 Seleccidn. Para efectuar la absorcién de gases acidos por ~
la solucién de DEA y la regeneracidn de la solucidén de DEA, se
pueden utilizar torres empacadas o de platos. Para la selecciodn
de una u otra se toman en cuenta diferentes factores:

a) Pactores dependientes del sistema

- Si hay sélidos en suspensidn se recomienda de Platos.

- Si se remueve calor de solucidén se recomienda de Platos.

- Si hay tendencia espumante se recomienda Empacada, sino Ambas.

b) Factores dependientes del modo de operacion

~ Si la resistencia a la transferencia de masa es controlada por
la fase liquida se recomienda Platos, si controla la fase gaseo-
sa se recomlienda Empacada.

- Si hay variaciones ampllas en el flujo del liquido y/o gas se
recomienda Platos.

c) Factores dependientes de la naturaleza fisica de la columna.
-~ §i se prevee limpieza frecuente se recomienda platos.

- Si hay salidas laterales, se recomienda platos.

- Si{ el didmetro de la columna es menor de 3 ft, se recomienda
cmpacada;: si es mayor se recomienda Platos.

- Si el espacio es critico se recomienda de Platos, sino Ambas.

De acuerdo a los parametros anteriores, se selecciona una torre
de platos. Con base en datos du Plantas en operacién de Endulza

miento con aminas se seleccionan platos tipo Walwvula.
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VLo anterior vya que éstos presentan amplia flexibilidad, ya que -
tienen la capacidad de absorber cambios de carga del gas y liqui
do; asl la capacidad de la planta puede variar; modificando el -
flujo de gas alimentado y Ja cantidad de amina recirculada.

Bl nimero de platos sSe establece en base a las plantas ya insta-
ladas y a la experiencia, debido a gque no existen datos o ¢orre-
laciones para el calculo de eficiencia para absorcidén H2S-COp --
en torres de platos Y casi no hay datos de equilibrio (las velo-
cidades de transferencia de masa no son muy exactas).

1.2 Los criterios utilizados para el Diseflo de los platos son:

Absorbedor Regenerador
- Factor de sistema 0.73 0.85
- Factor de inundacién maxima 0.80 0.80
- Material de cascardn A. C. A. C.
- Material construc. Ac.Inox. Ac. Inox.

1.3 Internos. Para evitar el arrastre de la solucidn de DEA por
la corriente de gas dulce se coloca upa malla en la parte supe-
rior de la Torre Absorbedora.

2. Recipientes.

2.1 Posicién. Los separadores llquido-vapor, serdn verticales -
cuando la relacidn L(1b/hr)/ V (lb/hr) sea menor que uno.
Cuando la relaci?n sea mayor de uno, se utilizardn separadores
horizontales.

2.2 Materiales de construccién Acero al Carbdn. Deben ser resig
tentes a los efectos de corrosidn y erosidén: y deben tener sufi
ciente resistencia para soportar la temperatura y presion de dji
seflo.

2.3 Internos. Entre los internos necesarios de un tanque se en-
cuentran las mallas separadoras que evitan el arrastre del li--
quido por el gas.
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2.4 Tiempo de residencia. Es el tiempo minimo requerido para -
proporcionar una flexibilidad de operacion razonable. Existen -
valores recomendados .

2.5 Relacién éptima L/D (longitud/didmetro). Esta relacion debe
estar en un rango de 1 a 5.

2.6 Niveles del liquido. En forma general tenemos los siguien-
tes criterios:

- El nivel normal se considera al 60% eontre el nivel maximo
Yy el minimo.

- Alarma por alto nivel se considera al 80% entre el nivel
minimo y el maximo.

- Alarma por bajo nivel se considera al 25% entre el nivel
minimo y el maximo.

En tanques donde no exista separacidén teédrica de liquido se colo
cara la alarma de alto nivel a 2 ft del nivel minimo, el nivel -
de paro estard a 1 ft de la alarma de alto nivel.
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3.
3.1

3.2

Filtros

Filtro deDEA pobre. Filtro de carbén activado, por el pasa un porcentaje
de la solucién circulada a través de una cama de carbén que remueve impu
rezas y surfactantes de la solucién de DEA a la entrada del Absorbedor.
Este filtro elimina hidrocarburos condensados, particulas de sulfuro y
didéxido de fierro, productos de la degradacidén de DEA, contaminantes cau
santes de corrosién y espumamiento.

Loe contaminantes reducen la te;mién superficial de 1a amina; lo cunl es
causa principal de la formacién de espuma en el Absorbedor.

Se filtra un 10% de la amina circulada, se tiener dos filtros en paralelo
disefiados para un 20% de amina. As{ cuando uno este en mantenimiento el

otro podra filtrar 20% de 1la solucidn.

Filtro de DEA rica. Para remover los s6lidos producto de la erosién/corrg
nién y parte de los productos de degradacién de DEA la solucién e pa
8a por un filtro de cartuchos.

El filtro de cartuchos es muy utilizado cn la préctica, presentan la des

ventaja de requerir cambios frecuentes.
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5.6  MEMORIAS DE CALCULO DEL EQUIPO



5.6.1 Tanque separador de DEA/GAs dulce, se encuentra despu2s del Absor
bedor y sirve como proteccidn en caso de arrastre de DEA u otros componen

tes por el gas dulce.

1.) Condiciones de operacidn
Wv = 25 188 lb/hr

?v = 7.1943 /1t

Mv = 0.0147 ep

Wl = Normalmente sin flujo -
Qx 63.618 1b/Tt>

2.) calculo del flujo volumdtrico (Q)

Q= veee. (B.1)

‘Ol(

donde:
W = flujo madsico
? = depaidad

Q = 58.352 ftslmin

3.) Calculo del didmetro del recipiente, en funcién de la velocidad per—
mitida del vapor: :

v =k 1 -~ v vees- (B6.2)

donde: v = velocidad ft/zeg
k = 0.35 (cuando existe malla separadora)
k = 0.227 (sin malla separadora)
Qv = densidad del vapor 1!':/1'!:3 '
f1 = densidad del iiquido 1b/ft’

v = 0.98 ft/seg -

3.1~ Difmetro: e =

D =/ Qv eeee. (6.3)
\' v{0.785)({60)




D = 1,12 Tt

Se aproxima a 2 ft

4,)Cslcule de la longitud del tanque

L=Ht+mrvaan*HR+HB ceeso{6.4)
donde:
Ht= altura de la malla a la linea t te, se r ienda 1 ft
m = espesor de la malla, se recomienda 0.5 ft
Hv= altura del espacio vapor,se obtiene por:
Hv = 0.2 D + 3 + D/2 essea(6.5)
Hbn= altura del nivel méximo a la boquilla de alimentacién
Hbn= 0.2 D + 0.5 + D/2 eeeee (6.6)
HR= Altura de hidrocarburos
Hp= 9L OR eeee (6.7)
A
tqe
HB= Altura del sello del liquido, se recomicnda 0.5 ft
Obtenemos:

Ht = 9 [t

5.) Cidlculo del difmetro de la boquilla de alimentacién.

Se supone un Didmetro minimo (D*)
Se calcula la velocidad del flufdo
V=0 ceer.(6.8)
A

con el didmetro minimo se calcula la cafda de presién
P, =0.000336xeHv2 esass(6.9 )

100
D5 X ?v
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5.6. 2 Tanque de Desorcién de Hidrocarburos. Se encucntra después del
tanque separador de DEA/Gas dulce.

1.) Condiciones de operacién

Wy = 12 274 1b/hr

?v = 6,7470 1b/rt>

Wl = 73 362 1b/nr
01 = 63.743 1b/66>

2.) C&lculo del flujo volumétrico con la ecuacién 6.1
3
Q = 19.18 £t°/min
3
Qv = 30.32 ft min
3.) Velocidad permitida del vapor(ecuacién 6.2}

v = 1.02 ft/seg

4.) Area requerida para separacién del vapor (Av)

Av= Qv seses (6.10)
60 x v

A, = 30:32 _ g.a97
60 x 1.02

5.} Volumen necesario almacenar en un tiempo de residencia de 4 min (VR)

3

vV, =19.18 ﬂ;3/nin (4 min) = 76.72 ft

R
6.) Se propone un didmetro sinimo
D = 3.5 ft

7.

~

C&lculo del Area del tanque con ¢l diametro minimo.

Ay = 0.785(3.5)2 = 9,62 !'tz
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8.) Cédlculo decl Area de vapoor disponible,se evalua con tabla de arcas

parciales.
H
v.= 0.5 = 0.1428 ;
DT 3.5
Av = 0.0878 (tablas #reas parciales)
AT

AVD = 0.0878 (9.62) = .845 t‘tz

Si el Area de vapor disponible (AVD) es mayor que el &rea requerida pa—
ra la separacién (Av), el difimetro supuesto es correcto; sino se propone
un valor mfs alto.

9.) Chlculo del érea disponible para el liquido (AL)
Ay = Ap -2y

Al. = 9.62 - 2 (0.845) = 7.93 ft2

10.) Céculo de la longitud del tanque (L), con el volumen necesario para

almaccnar el liquide en un tiempo de residencia (4 min).

= 72.27
A 7.93

=10 rt
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§.6.3 Tanque de Balance de DEA . Alimenta al Absorbedor con solucién de
DEA pobre.

1.) Condiciones de cperacidn.

Wl = 70 956 1b/hr
91 = 61.56 1b/et

2.} Calculo del flujo volumétrico (ecuacién 6.1)

Q= 19.21 £t3/min

3.) 3.) Volumen io para al el 1iquido untiempo de residen—
cia de 15 wmin.

Vg = 19.21 ( 15) = 288.16 £t”

4.) Diémetro minimo propuesto
D=6ft
5.) Célculo del &rea del tanque
A'l' = 0.785 ( 5)2= 28.26 ﬁ.’.z

6.) Cdlculo del area de vapor disponible, se evalua con tabla de dreas

parciales.
H =1 = 0.166
-l —
D )
Av = 0.1099 {tablas &reas parciales)
Ar

AVD = 0.1099 (28.26) = 3.1 £t
7.} Volumen disponible para almacenar el liquid (VRD) con L/D de 3

V= 0-785 v2L - 0.785 D% (L/D} D

= 0.785 Dzb
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El érea disponible para almacenar el liquido:

AL = A'l‘ -2 Av = 28.26- 2 (3.1) = 22.05

B Vep = Ay (L/D) D

3
VRD = 22.05 (3) (6) = 370 ft

Ya que el volumen disponible para almacenar el liquido es mayor que el

volumen disponible, el di&metro supuesto es correcto.

8.) Célculo de la longitud del tanque con L/D igual a 3

L= 3(D) = 3 (6) 18 £t
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5.6.4 Tanque de Reflujo de la torre adora. Se tra a la 83
lida de la corriente de gascs &cidos y se utiliza para separar los ga —

ses dcidos del agua.

1.) Condiciones de operacién

2530 1b/hr
v = 0.1585 1b/rt>

-
n

3716 1b/hr
= 61.6361 Ib/rtd

-
]

2.) Chlculo del flujo volumétrico, usando la ecuacién 6.1
Qv = 266.036 ﬁ:slmin
Ql = 1.005 ft3/n1n
3.) Célculo de la velocidad permitida del vapor von la ecuacién 6.2

V = 6.9 ft/seg

3.1= Cfilculo del difimetro del recipiente, con la ecuacidén 6.3
P =1Tft

Se aproxima a 2 ft

4.) Chlculo de la longitud del tanque

A=3.14 It
Corigideramos L/D = 3

L = 3 (A)

L=3(2) =6"ft

5.) Volumen del liquido, consideramos un tiempo de residencia de
10 minutos:
v = 1.0 ££2 (10 min) = 10 r£3

L =
min
¥ la altura del 1lfquido: ;
V'L = AT h
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por lo tanto: h = VI.
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5.6.5 Bomba de DEA pobre
Cdlcula de la potencia de la bomba (BHP) con la siguiente relacién:

BHP = GPH (Presién diferencial) eee-.(6.11)
1713{eficiencia)

1.) Condiciones de operacién

Flujo: 70 956 1b/hr (DEA al 30%)
Presién succién: 19 psi

Presifn descarga: 1 186 psi
Temperatura :@: 210 °F
Densidad:61.872 1b/ft>

ort®/hr)= wlib/hr)
S »

Q =70 956 1b/hr _ .00 45 ﬂ;alhr
6L.872 1b/ Lt
Q = 143 GPM

2.) Obtencién de la cabeza total {psi)

P = Diferencia de presidén del tangque de DEA al Absorbedor

P= 1186 - 19 = 1 167

P linea= 10 = 10

P valvs 5= 5

P enfr= 15 = 15

Cab.liq= $4.5 = 54.5

Total = 1 222.5 1b/plg?

BHP = 143 x 1222.5
1713 x 0.75

= 136.07

3.) Capacidad. Se asume un 1O% de la capacidad estrangulada en la succién
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143 x 1.10 = 157.3 GPM

5.6,6 Bomba de reflujo al Regencrador.

Calculo de la potencia de la bomba utilizando la ecuacién 6.11

1.) Condiciones de operacidn

Flujo: 3 793 1b/hr (Condensado)
Presidn succidén: 10 psi
Presién descarga: 15 psi
Temperatura: 135°F

Densidad: 61.463 lb/fta

Q = 3 793 1b/hr
61.463 1b/ft

= 61.515 £to/hr

Q = 7.692 GPM

2.) Obtencién de la cabeza total (psi)

P=15-10= 5

cab.ligq. = 57 ft = 25

P linea = 10 = 10

P valv. = 5 1
a5 lb/plgz

BHP = 7.692 x 45
1713 x 0.75

3.) Capacidad. Se utiliza el mismo criterio que para bomba de DEA pobre.

7.7 x 1.07 = 8.47 GPN
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5.6.7 Torre Absorbedora de gas amargo. El método utilizado para el dise-

fio de la torre es con platos tipo valvula Glitsch.

A) Parédmetros utilizados
Flujo de vapor: CFS (£t3/geg)
Flujo de liquido: FL {(GPM)
Densidad del vapor: DV (lb/ﬂ:a)
Densidad del lfquido: bL (1b/ft3)
Espaciamiento: TS
Nimero de pasos: NP
Factor de inundacién: FF
Factor del sistema: FS

b) Condiciones de Operacidn
CFS = 0.9711 fta/geg
FL = 143.7 GPM
DV = 7.1943 l!)/ft3
DL = 63.618 .ll:)/ft;3
TS = 18
NP =1
FF = 0.82
FS =0.73

C) Velocidad de disefic para establecer frea de bajantes (VD)

v = 7.5 (15)%°% (oL - DV)?*5 g
174.59
1) FActor de capacidad del vapor (CAF)

n

CAF = CAF, (FS)
CAF  =0.21 (referencia No. 5) Manual Glitsch

CAF = 0.21 (0.73) = 0.1533
E)} Carga del vapor (VL)
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VL = cFs (ov / oL — pv) O3
VL = 0.3467
F) Diémetro de la torre, cfilculo aproximado (DT)

CFS = VL (A)
p= D%/a
DT = 2 ft
G) Longitud recorrida por el fluido (FPL)

FPL 9 (DT)/NP
FPL = 18

H) Determinacién del &rea activa minima (AAM)

AAM = VL + FL x FPL/2300

CAF x FF
AAM = 1B.58
TI) Area de Bajante (ADM)
ADM = FL/VDDSG (FF)
ADM = 1.00

y ADM = 11% AAM;
Si ADM es < 11% AAM, se usa 2ADM
ARM - 100 %
ADM - x x = 5.4%
por lo tanto: ADM = 2.0

J)} Area de la columna (ATM)

ATM = AAM + 2ADM
ATM = 22.58

K) Di&metro minimo de la torre

DT = _ATM 0.5
0.785
DT =5 ft

L) Arco total de la bajante (AD)

AD = (AT) ADN/ATR
AD = 1,74
#) Longitud de la trayectorfa del flufdo en la bajente (FPL)
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FPL =_12DT ~ 2H
NP

i se obtiene con tablas de funciones segmentales:
AD_= 0.0855 il = 0.1440
AT D
Por lo tanto
H = g.64"
FPL = 42.72 se ajusta a42,

far 1o tanto
H=9.0 y AD ajustadn
= 1.80m?

N) Area activa (AA)

AA = AT - 28D
M=15.931t2

0) Fortentnje de inundacién (F)
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5.6 7 CAleulo de la altura d2 la torre Absorbedora
A) Parfimetros involucrados

D = Difimatro de la torre

N = Altura del (ltimo plato a la boguilla

L = Altura del nivel mfiximo cn 1a bogquilla

D = Difimetro de boquilla de retorno del Rehervidor

Q@ = Flujo volumérico (ft/min)

T = Espaciamiento entre platos = 18 in

2

'T"%‘ e veree(6.13)

1 =24 + D veaes{6.14)
2

B) Se propons un tiempo de residencia (’I‘R)

TR = 2 min.

C) CAlculo del volumen de liquido almacenadc en el tiempo de residencia
Vo= Q

R
Tx

=.9.59 fta

VR
D) Se calcula el &rea de l1a torre (A,‘.)
AT = 0.785 D2

2
AT =9, ft

E) CAlculo de la altura del liquido (HR)

HR -VR

Hn-:'l.SO mm

F

C&lculo de los Niveles

Nivel minimo = 152 mmm (Précticas de instalacién)
Nivel Méximo = Hﬂ + Nmin = 304 mmm
Nivel normal = N min + 0.6 HR =243 mm
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G) Cdlcule de alamas (colocacidn)
AAN = Nmin + O.BHR = 9274 mm
ABN = Nmin + 0.258“: 190 mm

H) Célculo de la boquilla de alimentacién de gas

1. Se consideran los siguiente criterios: Vel 70ft/seg y ARK1 psi

2. Paréimetros involucrados
= 0.9711 ft:alseg
6.747 1b/1t>

= €,0147 cp

Qv

?v

3. Se supone un diametro de 4 in
A = 0.06447 ftz

v = Qv = 15,06
A

Be evalua el Reynolds
Re= 3 150 000
f = 0.0165
se efectua el chlculo de la caida de presién con la ecuacidn 6.10
AR _=.1.08
Lo que indica que el difémetro supuesto es correcto.

I} Cficulo de la boquilla de alimentacién de DEA
1. Se consnideran los siguientes criterios: vel £ 6 ft/seg y AB 4 1psi

2. Parfimetros involucrados
Ql = 18.6 !'talnln
Pr - 6a.ss6 1m/rtd

ﬂ = 1.3 cp

3. Se supone un diametro de 4 in

A = 0.06447 ft°

v 4.8 ft/seg

Re = 100 000
f = 0.019

A= 1.1
Por lo tanto el diAmetro supuegto es correcgo
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J)

1.

K)

Cadlculo de la altura de la parte inferior de la torre

H inf. = Nmax. + L + N

Sc evaluan 1 y N con las ecuaciones £.13 y 6.14 respectivamente
L = 26"

N = 26"

H inf, = 12" + 26" 4+ 26"= 64" ( 1 626 mm)

Altura de la parte superior de la torre

Hsup. = A+ B

A = distancia de boquilla de alim. al domo = 0.2 DT + 3' + DA
B = distancia de boguilla de alim. al plato superior = DA + 6"

donde: DA = Didmetro de la boquilla de alimentacién superior

L

-~

M)

-

3.

DT = Difmetro de la torre

A =1 320 mm
B = 254 mm
H sup.= 1 575 mm

C8lculo de la altura de la parte intermedia de la torre
H int. = No. Platus (TS}
H int. = 8 687 mm

Altura total de la torre
H.r = H inf. + H sup. + H int.

!l,r =11 796 mm

CAlculo de la boquilla de salida de gas Dulce

Se consideran loa siguientes criterios: vel 100 ft/seg y p de 0.1
a 0.5 psai

Parametros involucrados

Qv = 1.1513'ft3/8eg

pv = 6.0tn1 1b/ee3

Iuv = 0.0145

Se supone un difmetro de 6 in
A = 0.1469 ft‘.z
v = 7.84 ft/seg

Re = 2 100 000

f = 0.018
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Se calcula la 4P con la ecuacién 6.10
AP = 0.1398
El di&metro msupuesto es correcto

0) Calculo de 1a boquilla de salida de DEA rica.
1. Se consideran los siguientes criterios: vel <20 ft/aeg y AP, < 4 poi

2. Parfimetros involucrados
oL = 0.323 £t°/seg
01 = s3.0571b/1¢3
ML= 1.2 cp
3. Se supone un diémetro de 4 in

A = 0.6447

v = 5.01 ft/seg

Re = 1 120 000

f = 0.0185
Se calcula la P con la ecuacién 6.10
Alfb= 1.104
El difimetro supuesto es correcto



5.6.8 Torre Regeneradora de DEA rica. El método utilizado para el di —
mensionamiento de la torre es con Platoa tipo VAlvula Glitsch.

A) Sc utiliza el mismo procedimiento que para la torre Absorbedora.

B) Condiciones de Operacién

CFf = 30.32 rt°/min
FL = 143.5 GPM

WV = 6.747 1b/rtd
DL = 63.743 1b/ft3
15 = 18"

NP = 1

FF = 0.82

FS = 0.85

C} VD = 204.19

D) CAF = 0.20
CAF = 0.17

E} VL = 0.1737
F) DT = 2 ft
G) FPL = 18"
H) AAM = 15.49
I) ADM = 1,714
J) ATM = 18.93
K) DT = 5 ft
L) AD = 1,77

M) H = 9.0
FPL = 42

N} AA = 15.93

O) % F =g 206
160

- 92 -



V
i
i
i

$.6.8. Céalculu de la altura de ia torre Regeneradora.
A) Sec utiliza el mismo procedimiento de la torre Absorbedora
B) Ticumpo de residencia propuesto

TR = 2.min

©) v, = 9.59 re?
D) A, = 19.6 rt?
E) Hy = 150 mn

F) Nivel min. = 152 mm
Nivel max. = 302 mm
Rivel nor. = 242 mm

G) AAN = 272 mm
ABN = 189.5 mm

H) Boquilla de salida del lfquido, 4" de difmetro
I) Boguilla de alimentacién de DEA rica, 4" de di#metro.

J)} N = 26"
L = 26"
H inf. = 1626 mm

K) A = 1321 om
B = 254 mm
H Bup. = 1 575 mm

L) H int. = 9 144 om
H)HT=12345mm

N) Boquilla de salida de gas, 8" de difmetro
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5.7

HOJAS DE DATOS DE. EQUIPOS
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PLAKTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO
LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
%o. UKNIDADES DOS

iy

BrRO2

BOMBAS CFRTRIFUGAS
(HOJA DE CATOS)

7 N
CONDIGIONES DE SERVICIO

SERVICIO: REFLUJO DE LA TORRE. REGENERADORA

FLUIDO: AGUA_ACIDA 3 TENPERATURA 0P . gp (14

PRESION SUCCION: 0.703 Ko/cm wan;PRESION DESCARGA 1.055 m,/c.znn1

DIFERENCIA DE PRESION 0,352 Kg/c 2 an.
DENS. REL. a Top. 1.0 :VISCOCIDAD a T y P 0.65 7
PRESION YAPOR A Top 0.118 lglnz; CABEZA DE LA BOMBA 17.3 .

CORROSION/EROSI0N: _CAUSADA POR PRESENCIA DE H.S
POTENLIA: 0,27 8P

DAToS BE DIseRo

WATERIAL D CARCAZA: _ACFRO INOXIDABLE : FLECHA__ACERQ INOXIDABLE

NATERIAL DE INTERNOS: _Ac. Inox.

ACCIORADOR: ___ MOTOR ELECTRICO

YOLTO/FASES/CICLOS: 240 /30/60 J
\

NOTAS:

«— Se requieren dos unidades, una para uso regular y la otra
de reserva.

TESIS UNAM
FACULTAD DE QUIMICA
SANDRA ESQUIVEL LOPEZ
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO \,
LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE 1
\fo. UNIDADES pOS CLAVE: BR-O1 )

BORKBAS CERTRIFUGAS
(HOJA DE DATES)

— R
COXDICIONES DE SERVICIO

SERYICIO: RECIRCULACION DE DEA POBRE

FLUIDO: SOLUCION ACUOSA DR DEA AL 30%  ; TERPERATURA 0P, 99.0 " .

PRESION SUCCION: 1.33 Kg/cn“wan;PRESION DESCARGA 33.4 qunznn.

OIFERENCIA DE PRESION 82.07 Kgluzul.

OfMS. REL. a Top. 1.03 SYISLOCIDAD 2 T y P 0.60 cp

PRESION YAPOR A Top _4.3BE.06 lglclz: CABEZA DE LA BORBA _ 17.22 (]

CORROSION/EROSION: __CAUSADA POR DEA

POTENCIA: 136,07 P

DAYOS DE DISERO

MATERIAL OFE CARCAZA: _ACERO INOXIDABLE : FLECHAACERO INOXIDABLE

RATERIAL DE INFERNOS: Ac., Inox.

ACCIOMADOR: _ MOTOR_ELECTRICO

YOL1D/FASES/CICLOS: 440/3/60

L
(IUIIS:

1.- Se requiere una unidad en uso y la otra de recserva.

.

TESIS UNAM
FACULTAD DE QUIMICA

SANDRA ESQUIVEL LOPEZ
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—
PLARTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO

LOCALIZACION SONDA DE_CAMPECHE

\No, UNIDADES DOS CLAVE: FC-01

L

FILTRO HOSA DE DATOS

r 1\

CONDICIONES DE SERVICID

SERVICIO FILTRO DE DEA POBRE
FLUXE) _ SOLUCION ACUGSA O DEA AL 30K ENPESQ .
FLUJO: WORNAL___ 34,.3  __ 6Pn; DISENO_____ 16,0 .  GPK
TERPERATURAZORERACION 99 °¢; DIstlo 108 . °t
PRES10N; OPERACION 1.33 xemaZsoiselo @33 xesreld
DENSIDAD 0.99 xc /n® VISCOSIONO_ 0.6 CP

P PERNISIBLE 0.7 Kifen®

CORPOSICION DE SOLIDOS:__PARTICULAS SULFURD DE FIERRO
CORROSION LAUSADA pog HpS (0.0136%mol) Y co, (0.672% mol)

DATOS DE DISERD

AATERIAL DEL CUfRPO:_Ac. CARBON TAPAS: _AC. CARBON _FONOO: AC, CARBON

:0RRU§!0I PERMISIBLE: 1/4"

TIPO DE ELEMENTOS FILTRANTES: CAMA DE CARBON ACTIVADO

TESIS UNAM
FACULTAD DE QUIMICA

SANDRA ESQUIVEL LOPEZ
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-
PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO
LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE

\No,UNIDADES  UNna CLAYE: FC-02 J

FILTRG HOJA DE DATOS

r CORDICIONES DE SERYICIO W

SERVICIO_FILTRO DE DEA RICA

FLUIDO SOLUCION ACUOSA DEA AL 30% EN PESQ CON H!§ Y CO -
FLUJO: XORMAL 143.5 GPR; DISENO 158 GPA
TEMPERATURA:GPERACICN 68 °¢; orsefo 74 °t

PRESION:OPERACION 4.6 Kﬁmz;blsziﬂ 12 KGICIZ

DENSI0AD 0.99 X" /W VISCOSIDAD 3.2 cp

P PERNISIBLE 0.7 xe/en’

CONPOSICION DE SOLIDOS:

CORROSION CAUSADA pop _ HpS (0.4453%mol) y CO, (2.1814% mol)

DATOS DE DISENO

WATERTAL DEL CUERPO:__AC, CARBON  VAPAS:AC, CARBON FONDO: AC. CARHON

SORROSION PERMISIBLE: 174"

TIPO DE ELENENTOS FILTRANTES: CARTUCHOS

)
S n

r
BO0OTAS:
\. o
TESIS UNAM W
FACULTAD DE QUIMICA
SANDRA ESQUIVEL LOPEZ y




5.8 FILOSOFIAS DE OPERACION



5.8 Filosofins de Operacidén.

En este documento se contemplan los factores que controlan el tratamien~
to con DEA y se analiza:

1.) Variables de operacién y control del proceso.-

2.) Operaciones anormales.

3.) Procedimientos de operacién especial

1.~ vVariables de operacidn y control del proceso.
1.a) Presién.

El control"de presién del Absorbedor de gases ficidos se efectua en
la lineca de gas dulce a limites de baterfia, La presién de operacién esta
basada en la presién dc entrega del gas dulce.

El control de presién de la torre Regeneradora se efectua mediante
el controlador de presién del Acumulador de reflujo. Dicha presidn fue
fijada tomando cemo base la presién de los gases &cidos en limites de ba
terfa ¥ que también deterrmina la temperatura de la regencracién.

1.b) Temperatura.

La temperatura de entrada de la DEA pobre al Abporbedor sera mayor
{10°F) que la temperatura del gas amargo, para evitar condensacién de hi
drocarburos.

La temperatura de regeneracién sera de 95°C como limite ya que a ma
yor temperatura se incrementa la degradacién de la amina y la corrosidn
en el Rehervidor de la Kegeneradora y en el intercambiador DEA rica/DEA
pobre.
1l.¢) Concentracibn,

La concentracién de la solucidén acuosa de DEA es de suma importancia
Y se regula mediante el control del flujo de agua de reposicién.

La concentracién de amina en la solucién debe ser del rango de 25 a
35% en peso.

La concentracidn residual de gases dcidos en la DEA pobre serad de
0.1 mol de gas &cido/mol DEA, lo anterior para evitar problemas de corro

8ién,
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La concentracidén de gases dcidos en la solucién de DEA rica no de —
ber& ser mayor de 0.4 mol gas &cido/mol DEA para evitar problemas de co-

rrosién en el sistema.

2.~ Operaciones Anormales.
Si se incrementarid el flujo de gas amargo y/o el contenido de gases
&cidos en operacién, seria necesario incrementar el flujo y/o la concen—

tracién de DEA; para obtener el gas dulce dentro de especificaciones.
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LISTA DE EQUIPO



CLAVE

TA=-01
TR-01

TB-01
TD-01
TD-02
TD-03

FCc-01
FC-02

ED-01
ED-02
ED-03
ED-08

BR-OL
BR--02

SERVICIO

Torre Absorbedora de Gas Acido

Torre Regeneradora de DEA

Tanque de Balance de DEA
Tanque Separador de Gas Dulce/DEA
Tanque de Desorcién de Hidrocarburos

Tanque de Condensados

Filtiro de DEA pobre
Filtro de DEA rica

Enfriador de DEA pobre

Enfriador de Gases Acidos
Intercambiador DEA rica/DEA pobre
Rehervidor

Bomba de Recirculacién de DEA pobre
Bomba de Reflujo del Regenerador

- 106 -

CARACTERISTICAS

1524mm D.XI. X 11796mm TT
1524mm D.I. X 12345mm TT

1829mm D.I1. X 5487 mm TT
610mm D.XI. X 2743 mm TT
1067mm D.I. X 3048 mm IT
610mm D.X. X 7829 mm TT

29GPM
158 GPM

1221 MKcal/m
988 MKcal/m
775 MKcal/m
2258 MKcal/m

157 GPM, 82.06 Kg/cm®
8.5 GPM, 0.35 Kgfcm®



6. . CONCLUSIONES,



De acuerdo a la importancia del gas natural como fuente de energia y com-
bustible, se analizaron los diferentes procesos existentes para la elimi-
na¢idén de compuestos indescables en el gas (HZS Yy 002) y obtener gas -

con caracteristicas adecuadas para su uso industrial.

Para }a seleccién del proceso de endulzamiento més conveniente se efectué
un estudio y descripcidn de los procesos de endulzaemiento existentes, en-—
forma comparativa tomando como base las especificaciones de gas dulce y
amargo, condiciones de operacidén; se fueron eliminando alternativas hasta

comprobar que el proceso mas conveniente es GIRBOTOL.

En el presente trabajo se desarrollo la Ingenierfa Bémica de Procesoc pre-
liminar de un proceso de Endulzamientn de Gas usando un absorbente (amina)i
la cual incluye los siguientes documentos: Bdses de Discfio, Balance de Ma
terial y Energfia, Descripcidén del Proceso, Lista de equipo; Criterios de
Disefio, Filosoffas bdsica de operacién, dimensionamiento de equipe, hojas

de datos y diagrama de flujo de proceso.

Se muestran asimismo, criterios para efectuar los cfilculos para obtener ~
el Balance de Materia y Energia y dimensionamiento de equipo; los resulta
dos se presentan en el cuadro de bealances y hojas de datos respectivemen-
te.

La metodologia empleada nos familiariza con el desarrolle de cualquier pa
quete de ingenierfa BAsica fundeamental de Proceso y no necesariamente el
de Endulzamientec de Gas, ya que presentan criterios y lineamientos genera

les.

Con 1o anterior se logra obtener la Ingenier{a BAsica de proceso de una -
Planta de Endulzamiento para instalarse en plataforma marina en la Sonda
de Campeche para cubrir la creciente necesidad de obtencidén de gas dulce

para uso industrial.
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La Ingenieria presentadn es 1z base fundamental; podrd ser complemen
tada con documentos como: Diagrama de Tuberias e Instrumentacién,
Arreglo de equipo y Especificaciones de instrumentos. As{ como la IN

genierfa deDetaolle, cuando se requlera implementar este proceso.
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