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INTRODUCCION

1wl IMPORTANCIA DE LA PURIFICACION DE GASES Y GASOLINAS.

Los hidrocarburos gaseosos, tanto aquellos extraidos de yacimientos natu-
rales como los sintetizados en las refinerias, poseen excelentes caracteristicas de
combustidn y se utilizan extensamente como combustibles para usos domésticos, comer
ciales e industriales. Asi también, son materia prima importante para la produccidn
de una gran variedad de productos quimicos. Debido a lo anterior es notable el pro
greso que se ha alcanzado en los Ultimos afios en el campo de la purificacion de co-

rrientes gaseosas.

A medida que las exigencias de conservacidn ambiental y las especificaciones de los

usuarios se hacen mas rigidas, la depuracion de gases cobra mayor importancia.

Para remover los contaminantes del gas, compuestos derivados del azufre principal--
mente, la industria dispone de gran variedad de procesos capaces de satisfacer una
amplisima variedad de requisitos. La intensidad del tratamiento varia segln sean -
las normas locales de preservacion del ambiente. Hasta hace poco, regimenes de con
version del 90% se consideraban satisfactorios para cualquier proceso de depuracidn
de gas; hoy,en muchos sitios, se requiere casi el 100%. Esto es facil de compren--
der ya que, por ejemplo, en una planta tratadora de gas amargo que pierde un 10% de
200 toneladas/dfa, de su produccién descargard a la atmésfera 400 toneladas/dia de
SO2

El azufre puede encontrarse en cualquiera de sus formas. Virtualmente todos los --

procesos de desulfuracién de gas comprenden reacciones de 6xido-reduccién. Fig. 1.

Los estados de oxidacidon del azufre en los principales contaminantes son:

Sulfuro de hidrégeno HZS -2
Azufre elemental S
Dioxido de azufre SO2

Triéxido de azufre SO3 6
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Figura 1.

Las gasolinas desde el punto de vista moderno son de los compuestos orgdnicos de ma
yor importancia debido a su aplicacion como combustibles para las miquinas de com--
bustion interna, ya que éstas constituyen el medio actual mds econémico y eficiente
para transformar energia en trabajo. La sociedad consume grandes cantidades de ga-
solina, principalmente en transportacién (vehiculos automotores) y generacién de --
energia. Tomando en cuenta lo anterior, es indudable la importancia de los proce--
sos de refinacidn y mejoramiento a que deben ser sometidas antes de su uso eficien-
te como combustibles. Las gasolinas en general contienen azufre en estado elemen--
tal y en forma de compuestos en proporciones considerables, no tanto por las canti-
dades en las que se encuentran, sino por la actividad con que estos compuestos ata-
can las partes metdlicas de los motores con las cuales tienen contacto, ya sea an-

tes o después de la combustidn.

La refinacion de las gasolinas tiene por objeto:

a) Obtener una gasolina cuyo contenido de azufre esté dentro de las especifica

ciones permitidas. Estas especificaciones indican el maximo contenido de azufre, ya



sea elemental o en forma de compuestos, que puede contener una gasolina sin tener

efectos dafiinos sobre los motores de combustién interna.

b) La obtencién de una gasolina estable, es decir, resistente a los agentes
oxidantes, ya sea por medio del tratamiento o por la adicién de substancias (in-

hibidores) que impidan la oxidacion de los compuestos formadores de gomas.

Accidn de los compuestos de azufre sobre los motores.

Los diferentes compuestos sulfurados que se encuentran en las fracciones del petrd
leo, al pasar por los procesos de desintegracidn sufren transformaciones, de tal -
forma que una gasolina obtenida por este método, contiene una mayor variedad de --
compuestos de azufre que la materia prima original. Por la accién corrosiva de es
tos compuestos y por la cantidad en que se encuentran presentes, las gasolinas re-

quieren para su refinacién de un tratamiento costoso.

De los compuestos de azufre presentes en las gasolinas, no todos presentan propie-
dades corrosivas, pero todos sin excepcidn son transformados a anhidrido sulfuroso
durante la combustién, el cual al combinarse con la humedad y el oxigeno presentes
en el aire, produce acido sulfirico. Entre los compuestos que como tales no pre--

sentan propiedades corrosivas marcadas se encuentran:

Tiofenos
Sulfuros de alquilo

Sulfuros de carbono

Los compuestos de azufre presentes en las gasolinas que tienen propiedades corrosi

vas son:

Azufre elemental
Acido sulfirico
Mercaptanos
Sulfoxidos

Polisulfuros

E}

El azufre elemental corroe el sistema de alimentacién en un motor de combustidn



terna, formandose sulfuros de cobre que se depositan en los flotadores del carbura

dor, en las espreas y en las rejillas de los filtros.

Los mercaptanos pueden ser considerados, desde el punto de vista de la corrosion,
los compuestos mis activos. Su accidn corrosiva se debe a que reaccionan con el -

metal dando lugar a la formacion de mercapturos metdlicos.

La presencia en las gasolinas del azufre y sus compuestos afecta también la caja
del ciguefal, chumaceras, pistones y cilindros y adn los escapes y silenciadores.

En estos casos la corrosion se debe a la formacidn de acido sulfirico.

Las reacciones principales de corrosidon que tienen lugar en la caja del cigledal

son:
1.- En la explosidn.

COMPUESTO DE S + AIRE EN EL CILINDRO ——— = S0z + COy + H,0

2.- Al enfriarse la caja del ciguefal.

SO, + 0, (nme) _YAR W0 _ W,50,

3.- Al romperse la capa de aceite que protege al metal de las chumaceras.

Fa + HiSO4 FaSO, + W,
L.- Reacciones secundarias.
FeSO, + M FeS + W0

FeSOq + Fe(Purvemzaw) — = FeS+ FeO



1.2. INGENIERIA DE PROYECTO.

Una vez analizado el punto anterior es clara la importancia de purifi-
car gases y gasolinas. En este trabajo se presentan los métodos mas usados para lo
grarlo y se aplica a uno de estos una parte de la ingenierfa de proyecto, en parti-
cular la ingenieria de detalle. Este punto involucra desarrollar el plano de loca-
lizacion general y los diagramas de tuberia e instrumentacidn del proceso y de ser-

vicios. Ademas se esboza una parte de ingenierfa de costos y requisicion de equipo.

Para ejemplificar lo expuesto anteriormente, se ha elegido el proyecto de la unidad
fraccionadora y tratadora de hidroéarburos en la refinerfa de Salina Cruz, Oaxaca,

la cual utiliza el proceso Girbotol para eliminar el sulfuro de hidrégeno. Este --
tratamiento se basa en el empleo de una solucion acuosa al 20% en peso de dietanola
mina como agente purificador. 3
Se mencionaran las ventajas y desventajas del proceso, los problemas mas comunes =--
que se presentan en la operacidn de este tipo de plantas, asi como algunas formas -

de solucionarlos.

El punto de partida serd el diagrama de flujo del proceso y sus correspondientes ba

lances de materia y energfa.

El tratamiento que se hace es de tipo general y su propdsito no es profundizar sino

exponer los puntos mis importantes en el desarrollo de la ingenieria de proyecto.

Breve descripcion de la Ingenieria de Proyecto.

Un proyecto como tal nace de una necesidad o carencia de algo. Las fases en el de-

sarrollo de un proceso se pueden dividir de la siguiente forma:

a) IngenierTa basica.
b) Ingenierfa de detalle.
c) Construccidn.

d) Pruebas y arranque.



La ingenierfa basica es el conjunto de conocimientos y aplicacion de los mismos pa-
ra la creacién o seleccidén de un proceso industrial. Las fases que se siguen en el

desarrollo de la ingenieria basica son las siguientes:

1.- Investigacidon y desarrollo.
2.- Disefo de proceso.

3.- Disefio de sistemas e instrumentacion.
Para lograr lo anterior es necesario contar con una serie de datos que deben ser --
proporcionados al departamento de ingenierfa, los cuales constituyen las bases de -

disefio del proyecto.

Bases de disefio de un proyecto.

1.- Datos del proceso.- Condiciones de reactivos y productos, condiciones de las

corrientes en 1imites de bateria, tipo de proceso, etc.

2.- Datos de servicios auxiliares.- Agua de proceso, agua de enfriamiento y usos

sanitarios, aire de planta y aire de instrumentos, vapor, combustibles, drenaje, --

energia eléctrica, etc.

3.- Datos climatolégicos.- Direccidon del viento dominantes, temperatura ambiente,

(madxima, minima, normal y promedio), presién atmosférica, humedad, etc.

Lk.- Datos sismicos.- Frecuencia, intensidad, etc.
5.- Sistema de desfogue.

Otros factores importantes que deben ser tomados en cuenta son: localizacion de la

planta, capacidad, rendimiento y flexibilidad, eliminacién de deshechos, etc.

En base a lo anterior se tiene un estudio del proceso a través del cual se desarro-
1lard: el diagrama de flujo de proceso, los balances de materia y energia, balances

de servicios auxiliares, etc., o una optimizacidén a la secuencia del proceso.



La ingenieria de detalle es la que se encarga de ampliar y profundizar la informa-
ci6n contenida en la ingenieria basica. En esta fase del desarrollo de un proyec-
to se elaboran: el plano de localizacidn general de equipo, los diagramas de tube-
ria e instrumentacidon del proceso y de servicios auxiliares, asi como las hojas de
especificacion de los equipos, interviniendo asi las especialidades caracteristi--

cas para elaborar la ingenieria completa del proyecto.
Una vez concluido lo anterior se procede a la requisicion y compra del equipo.

Los documentos de la especialidad de tuberia m3s importantes en el desarrollo de -

un proyecto son los siguientes:

1.- Trazos preliminares de tuberia.
2.- Plano clave de maquetas constructivas.
3.- Plano de lineas de entrada y de salida en limites de baterfia.
4.- Dibujos isométricos.
.- Dibujos de plantas y elevaciones.
6.- Diagramas de orientacion de boquillas en recipientes y torres.

.= Maqueta constructiva.

La informacidn anterior pasa al departamento de andlisis de esfuerzos, el cual rea-
liza un estudio de las lineas consideradas como criticas para disefar los acceso---
rios necesarios para absorber los esfuerzos, los soportes de la tuberfa y elaborar
la lista del material necesario. Conjuntamente con el departamento anterior, los -

siguientes departamentos intervienen en el desarrollo de un proyecto:

Departamento eléctrico. Se encarga de la elaboracion de los siguientes diagra
mas: diagrama unifilar de conductos eléctricos, lineas de fuerza, cuartos de con---

trol eléctrico, sistema de tierras y apartarayos.

Departamento civil. Elabora el plano clave de cimentaciones, piloteado, es---

tructuras y grias.

Departamento arquitecténico. Se encarga de la elaboracion de los planos para

los edificios de oficinas, servicios, etc.



Departamento de instrumentacidn. Se encarga de seleccionar la instrumentacidn
m3s adecuada para el control y registro de las condiciones de operacién en la plan-

ta.

Departamento mecanico. Este departamento se encarga del disefio mecanico y ané

lisis de vibraciones en equipo rotatorio.

GENERALIDADES

s PROCESOS DE PURIFICACION DE GASES.

Las corrientes gaseosas tanto aquellas que se obtienen de yacimientos -
naturales como las que se producen en las refinerias contienen por lo general una
gran variedad de compuestos contaminantes. Este tipo de compuestos generalmente --
son derivados del azufre, didxido de carbono y vapor de agua. El contaminante mas
importante debido a que en casi todas las corrientes se encuentra en una elevada --
proporcidn es el sulfuro de hidrégeno; este compuesto es principalmente el que im-
parte un caracter acido al gas y por tanto es el que se busca eliminar primero de -

la corriente.

En el caso del didxido de carbono este contaminante puede reaccionar con el vapor
de agua si se encuentra presente en el sistema y dar lugar a la formacidn de acido

carbénico, el cual puede ocasionar serios problemas de corrosidn.

A un gas que tiene un alto contenido de contaminantes que le dan un caracter acido
se le conoce como ''gas amargo'' o ''gas acido'; a la operacidn de eliminar los com--
puestos contaminantes se le conoce como ''endulzamiento del gas', y al gas tratado

se le llama ''gas dulce'.

Dada la importancia del tratamiento de gases, se han desarrollado una gran variedad
de nuevos procesos y modificaciones a los ya existentes, pero ninguno hasta el mo-

mento ha probado ser la solucion a la gran variedad de problemas que se presentan



en el tratamiento de gases.

Debido a lo anterior la seleccion de un proceso para un determinado problema debe
hacerse cuidadosamente tomando en cuenta una serie de factores, entre los principa

les se cuentan:

a) Tipo de contaminantes que se encuentran en la corriente gaseosa.
b) Concentracién de contaminantes y grado de pureza que se requiere.
c) Selectividad requerida hacia alguno de los contaminantes.

d) Volumen de gas que deberad ser procesado.

e) Posibilidad de recuperacién del azufre.

Aunque los principales contaminantes de las corrientes gaseosas son el sulfuro de

hidrogeno y el diéxido de carbono, también es posible encontrar mercaptanos, sulfu-
ro de carbonilo y disulfuro de carbono. Si alguno de los compuestos anteriores for
ma parte de la composicién del gas, la efectividad de ciertos procesos de endulza--

miento baja considerablemente.

La seleccidn de un proceso deberd hacerse tomando en cuenta que de los procesos --
existentes algunos se aplican en el tratamiento de grandes volldmenes de gas, mien--
tras que otros dnicamente seran efectivos en el tratamiento de volimenes pequefios;

algunos de ellos podran operar con concentraciones altas de contaminantes, mientras

que otros deberan hacerlo en el rango de partes por millén.

La eleccidn del proceso mas adecuado deberd hacerse tomando en cuenta todo lo ante-

rior ademds de los factores econdmicos.

La operacidn primaria de cualquier proceso de tratamiento de gases cae dentro de al

guna de las siguientes categorias:

Absorcién con un 1fquido. La absorcidn es la técnica mads importante en el trata--

miento de gases. En esta operacion se efectla una transferencia de uno o mds compo
nentes solubles de la fase gaseosa a la fase Ifquida. Los componentes gaseosos al
ser puestos en contacto con el lTquido se disuelven en distintas proporciones de --

acuerdo a su afinidad quimica. La absorcién puede ser un fendmeno fisico Gnicamen-



te o involucrar la reaccidn quimica de los componentes del sistema.

Cuando la transferencia de masa se efectla en un sentido contrario al anterior,

a esta operacién se le llama desorcion o agotamiento.

Algunos procesos de tratamiento de gases emplean ambas operaciones absorcién-desqL
cion, con el fin de que el liquido o solucidon que se emplea como solvente pueda -
ser regenerado y usarse nuevamente efectuando un proceso ciclico en el cual Gnica-
mente serd necesario reponer una cantidad relativamente pequefia de solvente que se

haya perdido por evaporacién, arrastre o degradacidn.

Basicamente cualquier proceso de tratamiento regenerativo esta constituido por lo
siguiente: wuna unidad donde se ponen en contacto el gas que se estd tratando con
el solvente que se emplea; un sistema de intercambio de calor, un sistema de rege-
neracion del solvente donde se eliminan los gases absorbidos por medio de calor y/

o una reduccién de presiéon. (Figura 2).
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Adsorcion con una superficie sélida. La operacion unitaria de adsorcién ha adqui-

rido gran importancia en la purificacion de gases, siendo en la actualidad la base
de muchos procesos comerciales para eliminar vapor de agua, solventes organicos, -
malos olores y otras impurezas en fase vapor de las corrientes gaseosas. En esta
operacidn los contaminantes se concentran en la superficie de una substancia séli-
da como resultado de fuerzas que existen en esa superficie. Los adsorbentes comer-
ciales son generalmente materiales que han sido tratados para obtener una gran --
drea por unidad de peso, ya que la cantidad de impurezas adsorbidas serd directa-
mente proporcional a dicha drea. Para la purificacion de gases, las particulas ad-
sorbentes pueden ser de forma irregular o tener una forma definida como esferas o
tabletas. La corriente que se va a purificar se hace pasar a través de un lecho --
formado con el material adsorbente. Las impurezas que se encuentran en el gas, se
concentran selectivamente sobre la superficie interna del adsorbente conforme el
gas pasa a través del lecho s6lido. La regeneracidn se efectla por medio de una e
levacion de temperatura y de una disminucidn de presion. Generalmente se hace cir-

cular un poco de gas para arrastrar a los contaminantes liberados.

Entre los adsorbentes m3s empleados se tienen los siguientes: adsorbentes con ba-
se de gel de silice o aldmina. Este tipo se emplea principalmente para eliminar -
vapor de agua, carbdn activado que se usa para la eliminacidn de vapores organicos

y tamices moleculares los cuales son de reciente aplicacidn industrial.

En el disefo de un proceso regenerativo que emplee sGlidos como medio endulzante,
para tener una operacion continua, es necesario emplear dos o mas unidades de con-

tacto, ya que mientras una estd operando, las demas pueden ser regeneradas.

Un ejemplo de este tipo de tratamientos, lo constituye el proceso de ''caja seca' o
de 6xido de fierro, el cual emplea un lecho de ''fierro esponja'', que esta formado
por virutas de madera impregnadas con 6xido de fierro. La regeneracién del lecho
generalmente se hace con aire. También es posible encontrar en la actualidad una
serie de procesos que emplean como agente adsorbente tamices moleculares, como por
ejemplo en el proceso Haines. La regeneracién se efectla con didxido de azufre o

con aire para obtener azufre elemental.



Reaccidn quimica. Este método consiste en hacer reaccionar quimicamente las impu-

rezas para convertirlas en otros compuestos. Con pocas excepciones esta conver--
sion es provocada por una catdlisis heterogénea empleando un catalizador sélido.
Este proceso catalitico requiere que los reactivos sean transportados de la co-
rriente gaseosa a la superficie del catalizador, en la cual se efectla una adsor-
cién en los sitios activos. Una vez adsorbidos los reactivos, éstos reaccionan pa
ra formar productos adsorbidos, los cuales son desorbidos y pasan a la corriente

de gas, donde se eliminan, o debido a la reaccidn pueden ser tolerados.

Los procesos que se basan en la absorcion mediante un liquido son los de mayor --
aplicacién en el endulzamiento de gases. Los principales procesos de este tipo

son:

a) Proceso a base de alcanolaminas.

b) Proceso carbonato de potasio caliente.
c) Lavado con agua.

d) Proceso seaboard.

e) Proceso carbonato al vacfo.

f) Proceso fosfato tripotasico.

g) Proceso fenolato de sodio.

El lavado con agua se usa en algunas ocasiones para tratar concentraciones altas de

didéxido de carbono y/o sulfuro de hidrégeno en una corriente gaseosa.

Este tipo de proceso se utiliza como tratamiento primario para reducir las concen-
traciones elevadas de contaminantes en un gas a niveles que permitan la aplicacidn

de otro proceso de tratamiento que opere a menores concentraciones.

El tratamiento de lavado con agua para eliminar sulfuro de hidrégeno de un gas, no
tiene un interés industrial muy grande debido a que generalmente la presidn parcial

de este contaminante no es lo suficientemente alta para hacer practica la absorcién.

El proceso Seaboard y el proceso de carbonato al vacio, el cual es una modificacidn
A
del proceso anterior emplean como agente endulzante una solucién de carbonato de so

dio.
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La regeneracion en el proceso Seaboard se realiza mediante aire a presion y en el
caso del proceso carbonato al vacio, se separan los gases acidos al vacio. Los
procesos anteriores se aplican para tratamiento de corrientes gaseosas que conten-

gan didxido de carbono y sulfuro de hidrégeno.
El proceso de fosfato tripot3sico es un tratamiento selectivo hacia el sulfuro de
hidrégeno; se aplica generalmente en las refinerias, en casos donde se opera a ele

vadas temperaturas y donde se encuentra como impureza sulfuro de carbonilo.

Entre los procesos que se basan en la absorcidn con un liquido de mas reciente de-

sarrollo se pueden mencionar los siguientes:

Proceso Giammarco Vetrocoke.

Este proceso emplea una solucién de carbonato de potasio, la cual es activada por
medio de una substancia inorganica como el tridxido de arsénico. EIl proceso GV

resulta mds econbémico que el proceso de carbonato caliente; ademas se obtiene una
mejor eliminacion de los contaminantes, pero los sulfuros deben ser eliminados an-

tes de su aplicacidn.

Proceso Catacarb.

El proceso Catacarb utiliza una solucidn caliente de carbonato como agente absor-
bente, la cual se activa por medio de un catalizador organico. En este tratamien-

to se reportan excelentes resultados en la eliminacion de dioxido de carbono.

Proceso Shell Sulfinol.

Este proceso emplea una solucion acuosa de alcanolaminas; generalmente di-isopropi-
lamina (DIPA), con el compuesto organico sulfolano. EIl proceso Shell Sulfinol ha
demostrado ser bastante efectivo en el tratamiento de gases con alto contenido de

sulfuro de hidrégeno y didxido de carbono.
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Proceso Fluor Solvente.

En este tratamiento se emplea como medio absorbente un liquido orgdnico como el car
bonato de propileno; en este sistema no se requiere calor para la regeneraci6n del
solvente ya que los gases son absorbidos a presiones altas, por tanto la desorcidn

se efectla por una separacidon a baja presion.

Debido a que los procesos anteriores son licenciados por compafiias especializadas,
la informacidon para resolver los problemas de disefio y operacion que se presentan
no se encuentra disponible como en el caso de los procesos a base de alcanolaminas

o carbonato caliente.

La recuperacidon de azufre no es una caracteristica de estos procesos pero puede lo-
grarse oxidando el sulfuro de hidrégeno desorbido en otra parte de la planta, como

por ejemplo en una unidad Claus.

En las operaciones de tratamiento de gases se pueden considerar como basicos los si
guientes procesos ya que son de gran aplicacidon industrial y han servido como base

para una gran variedad de modificaciones:
Proceso fierro esponja.
Proceso carbonato caliente.

Procesos a base de alcanolaminas.

La informacidn necesaria para resolver los problemas que se presentan en estos tra-

tamientos, se encuentra disponible en la literatura en forma abundante.

A continuacidén se hard una breve descripcidon de los procesos antes mencionados, ci-

tando sus principales ventajas y desventajas.

Proceso fierro esponja.

El proceso fierro esponja emplea como agente endulzante virutas de madera impregna-
das con una solucién de una forma hidratada de 6xido de fierro. Las virutas actdan

como medio de soporte del 6xido y producen una cafda de presion suficiente para per
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mitir una distribucidn adecuada del gas.

Para disefiar este tipo de plantas se deben considerar los siguientes conceptos:

a) El lecho sélido deber3 tener una altura minima de 10 pies, para que se produzca
una cafda de presidn suficiente para conseguir una distribucién adecuada sobre to-

da el 3rea seccional de la torre.

b) El didmetro del recipiente debera limitar la deposicién de azufre a un maximo -

de 15 granos/ft2 de area seccional del lecho por minuto.

c) Si en la composicién del gas no se encuentra presente oxigeno y considerando que
el sistema est3 bajo condiciones ideales, la conversion tedrica serd apoximadamente
de 0.56 1b. de azufre/lb de fierro esponja. Las ventajas principales del proceso
fierro esponja son las siguientes:

i) Mediante este proceso es posible eliminar totalmente el sulfuro de hidrégeno
presente en el gas en un rango de pequefias concentraciones a concentraciones medias,

sin eliminar el diéxido de carbono.

ii) El proceso requiere una baja inversién para tratar voldmenes de pequefios a

relativamente grandes.
iii) El proceso opera con altas conversiones, sin importar la presién a que se

trabaje.

iv) Mediante este tratamiento es posible eliminar los mercaptanos presentes o

convertirlos a disulfuros.

Las desventajas principales del proceso anterior son las siguientes:

i) La operacién del proceso fierro esponja se efectda en forma intermitente, de-
bido a que el lecho de dxido de fierro debe ser regenerado. Para conseguir un flu-

jo continuo de gas tratado es necesario disefiar el equipo por duplicado.

ii) El 6xido de fierro puedereaccionar para dar lugar a la formacién de distin-
tos estados de hidratacidon, cuando se opera a presiones altas y un rango de tempera

tura que favorezca la reaccion.
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iii) El etil-mercaptano adicionado al gas en el proceso de odorizacién se elimi-

na mediante este tratamiento.

iv) Cuando en el gas que se procesa se encuentran presentes aceites o hidrocarbu

ros liquidos, el lecho de 6xido de fierro deberd cambiarse con mayor frecuencia.
q ’

Procesos a base de una solucidn de sales alcalinas.

Las soluciones empleadas en los procesos regenerativos de absorcidon deben tener co-
mo caracteristica principal el que cualquier compuesto formado por la reaccién de
la solucidn con los gases acidos se disocie facilmente con objeto de que el agente
endulzante pueda ser regenerado, lo anterior excluye el empleo de ilcalis fuertes;
sin embargo las sales formadas por estos compuestos y dcidos débiles ofrecen gran-
des posibilidades contdndose en la actualidad con varios procesos que se basan en

el empleo de estas sales.

Por lo general este tipo de tratamientos emplean una solucién acuosa de una sal que
contenga como cationes sodio o potasio, eligiéndose el anidn de tal forma que el

pH de la solucidn esté regulado en un rango de 9 a 11.

Dicha solucidn de naturaleza alcalina absorberd a los gases acidos y debido a la
accidn reguladora del dcido débil presente en la solucién original, el pH no sufri-

ra una variacién considerable al absorberse los contaminantes.

Las sales de mayor aplicacion en los procesos que se basan en los principios ante-
riores son: carbonatos de sodio y potasio, fosfatos, boratos, fenolatos y sales de

Scidos orgdnicos débiles.

De los agentes anteriores, los de uso mas extenso para la eliminacidn de sulfuro de
hidrégeno y diéxido de carbono son el carbonato de sodio y el carbonato de potasio,

debido a que estos compuestos tienen un bajo costo y son de facil adquisicidn.

Las ventajas de los procesos que emplean como agente absorbente soluciones de sales

alcalinas son las siguientes:

i) E1 sistema opera en forma continua, y se emplea un compuesto quimico con un
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bajo costo.

ii) Se tiene un sistema isotérmico en el cual las operaciones de absorcién y de-
sorcidn se efectlan a una temperatura elevada y uniforme dentro de cierto rango,por

tanto no se requiere equipo de intercambio de calor en la corriente de la solucién.

iii) Para la operacidn de desorcién del gas acido, se requiere un flujo de vapor

menor que en el caso de una planta que opere con una solucidn de alcanolaminas.

Las desventajas de este tipo de procesos son las siguientes:

i) Mediante estos tratamientos no se consigue en forma econémica reducir la con-

centracion de los contaminantes para alcanzar las especificaciones requeridas.

ii) Como en el caso de otros procesos se presentan problemas de corrosién, elimi

nacidn de sdlidos en suspensién y espumado.

L2, ETANOLAMINAS EN LA PURIFICACION DE GASES.

Los procesos que emplean como agente absorbente una solucién de etano-
laminas, son los de mayor aplicacién industrial en la purificacién de gases. Debido
a lo anterior existe una gran cantidad de informacion y experiencia desarrollada so

bre este tipo de tratamientos.
Entre los procesos mas importantes de este tipo se cuentan los siguientes:

- Procesos con una solucidn acuosa de monoetanolamina (MEA).

- Procesos con una solucién acuosa de dietanolamina (DEA).

- Procesos con una solucidn acuosa de trietanolamina (TEA).

- Procesos con una solucidn acuosa de metildietanolamina (MDEA).

- Procesos con una solucidn glicol-amina.

Estos procesos con excepcién de aquellos que emplean TEA y MDEA se aplican en la eli

minacién tanto de sulfuro de hidrégeno como de didxido de carbono en un gas.
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Los tratamientos anteriores son utilizados para la purificacién de gases con una -
concentracidn de pequefia a mediana de contaminantes acidos siendo recomendable su
empleo como complemento a un proceso primario en el cual la concentracidn de gases

cidos sea reducida a niveles que permitan su aplicacidn.

La eliminacidn a gran escala de contaminantes acidos de las corrientes gaseosas, -
tanto naturales como aquellas producidas en las refinerfas, pudo llegar a ser téc-
nica y econdmicamente posible gracias a la invencidn en 1930 de los procesos a ba-
se de aminas hecha por R.R. Bottoms. La trietanolamina fue el primer compuesto de
este tipo disponible comercialmente para su aplicacidn en las primeras plantas tra
tadoras de gases. Posteriormente otros miembros de las etanolaminas fueron introdu
cidos como posibles absorbentes, contdndose en la actualidad con una amplia infor-
macidn para que el ingeniero de proceso pueda seleccionar el compuesto adecuado pa

ra cada requerimiento en particular.

Las dos aminas que han probado ser de interés comercial para la purificacidon de ga-

ses son la monoetanolamina y la dietanolamina.

Las formulas estructurales de las alcanolaminas empleadas para el tratamiento de -

gases son las siguientes:

H HO-CH,y - Oy
MO-CHy - Chy - N il e R MDA S Ol O
H HO - CHy-CHy 7 HO-CHa-cH,/
MEA DEA TEA
NIN—"Mz-%H-O“ HO‘CHI“-K\N_ c“3 HO - CH;- (M;'O' CHy - C“,'N“l
CH, HO - CHy-CH,”
]

N,

DIAMINOISOPROPANOL METILDIETANOL AMINA ﬁ g Pl HIDROXIAMINOETIL - ETER
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Los compuestos anteriores contienen en su estructura al menos un grupo amino y un
grupo hidroxilo. En general se considera que el grupo -OH reduce la presidn de -
vapor e incrementa la solubilidad en agua, mientras que el grupo amino proporcio-
na la alcalinidad necesaria en soluciones acuosas para causar la absorcién de los

gases &acidos.

Las reacciones que se llevan a cabo se presentan en el siguiente ejemplo con MEA:

HO - CHa- CHz~ NH ’ HO— CH - CHz - NW
2 2 + H;S 2 2 < 3

i S

HO' (“I‘C“l‘ N“: s/

HO —CH,- CHy- NHs

HO- CH,- CH,-NHs
N 2 HOCHz-CHy- NHgHS
/

+ H;S

HO - CHy= CH~ N

Estos compuestos tienen apreciables presiones de vapor en condiciones normales, tal
que la composicidn de las soluciones en equilibrio varfa con la presidn parcial de
los gases acidos presentes. Esta presion de vapor se incrementa con la temperatura
aprovechandose esta propiedad para agotar los gases absorbidos por la solucién me-

diante aplicacion de calor.

Como seleccionar la solucién adecuada para la absorcién de sulfuro de hidrégeno.

En general las soluciones de monoetanolamina son los solventes preferidos para sul-
furo de hidrégeno y didxido de carbono debido a su mayor alcalinidad, aunque circuns
tancias especiales indican el uso de otras aminas. Algunas de estas circunstancias

son: la existencia de impurezas que reaccionan irreversiblemente con la MEA, la se-
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lectividad del producto y los requerimientos de pérdidas por vaporizacion bajas. Al
gunas razones por las que se selecciona la MEA como agente absorbente son las si--
guientes: su bajo costo, alta reactividad, excelente estabilidad y la facilidad

con que puede ser recuperado de las soluciones contaminadas. Dos de sus principa-
les desventajas son: su relativamente alta presion de vapor y la facilidad con que
reacciona irreversiblemente con el sulfuro de carbonilo (C0S), el cual es un conta
minante comin del gas que se produce en las operaciones de cracking, a las condi--

cicnes prevalecientes en el proceso de purificacion.
La primera desventaja puede evitarse mediante un simple lavado con agua para absor-
ber la amina vaporizada de la corriente gaseosa. El segundo problema limita su uso

a corrientes gaseosas relativamente libres de COS y de CSz.

Asi en las corrientes de gas producido en una refineria donde cominmente se encuen-

tran como contaminantes COS y CS2 la dietanolamina es el solvente preferido.

Algunas propiedades de las etanolaminas aparecen en la siguiente tabla:

TABLA 1
PROP | EDAD MEA DEA TEA MDEA
PESO MOLECULAR 61.1 105.1 149,2 119.2
CONCENTRACION (1b/1001b) 15.2 25.5 36.0 28.0
COSTO APROXIMADO ($/gal) 0.35 0.49 0.76 1.83
P.VAP (amina pura 1000F) 0.03 0.0001 0.0001 0.0004

La seleccion de 1a concentracion de la amina se hace generalmente en forma arbitra-

ria, tomandose en consideracion los siguientes factores:

- Experiencia en la operacion de unidades similares.

Corrosion.
Velocidad de flujo.

Presion de vapor.

Costo de la amina.
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- Requerimiento de vapor.

En base a lo anterior se indican como concentraciones Gptimas para las soluciones
de MEA y DEA aquellas comprendidas en el rango de 15 a 20% en peso, aunque también

es posible emplear soluciones con una concentracién entre el 10 y 20%.

Bajas concentraciones traen como consecuencia una menor corrosién del equipo, pero
la cantidad de solucidén que ha de emplearse aumenta. Una concentracidn alta de DEA
reduce la cantidad de solucidn requerida y por ende el costo de la planta,pero las

soluciones presentan mayor presidn de vapor de compuestos amino-gas &cido.

En resumen, cuando se intenta absorber los contaminantes acidos con un volumen pe-
quefo de solucidn el calor de reaccidon incrementa la temperatura y por tanto habrd

una mayor presion de vapor sobre la solucién.

La dietanolamina ha demostrado ser un excelente agente para tratar gases amargos
tanto en las plantas situadas al oeste de Canada como en el proceso SNPA-DEA desa-
rrollado por la Societé Nationales des Petroles d'Aquitaine para tratar gases pro-

vinientes de los campos de la Lacq en Francia.

Alrededor de 24 plantas en Canadad, usando soluciones de DEA como solvente han tra-
tado mas de 3 billones de SCFD son rangos de capacidad de 160 MSCFD (miles de ~--
pies cdbicos estandard por dfa) a 96 MMSCFD (millones de pies clbicos estandard --
por dfa). Algunas de estas plantas fueron convertidas de tratamientos con MEA y

carbonato de potasio en caliente al uso de DEA.

Los resultados muestran una produccion de gas dulce en el rango de 0.1 a 0.5 gra--
nos de HZS/IOO SCF. Cuando los absorbederes operan con una relacién molar de ami-

na a gas acido de 1 a 3 y presiones parciales de gas acido entre 16 y 260 psia.

Las temperaturas de alimentacién de la solucién de amina pobre generalmente varfan

entre 100 y 130°F, sin que se reporten problemas de operacidn.

E1 proceso SNPA-DEA ocupa un sitio prominente entre la gran variedad de procesos

disponibles para el tratamiento de gases. Este proceso se aplica para la purifica-
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cién de corrientes gaseosas con concentraciones elevadas de gases acidos y presio-

nes altas de operaciodn.

Las unidades de tratamiento que operan con el proceso SNPA-DEA son similares a aque
Ilas que emplean MEA o DEA. La diferencia basica consiste en que la velocidad de

circulacién de la solucion es menor, debido a la alta capacidad de ésta para la eli
minacién de los contaminantes acidos. Lo anterior se refleja en un menor tamafio de

los equipos que se emplean.

La trietanolamina ha sido desplazada como agente para la purificacion de gases debi
do a las siguientes razones: alto peso molecular, baja reactividad por tratarse de
una amina terciaria y por su poca estabilidad. La metildietanolamina ha demostrado
ser un buen absorbente selectivo para el sulfuro de hidrégeno en presencia de didxi

do de carbono, aunque su uso comercial esta limitado por su alto costo.

’ .
Algunos tipos diferentes de alcanolaminas como Ia(B,F’hidroxiaminoeti]eter, han si
do propuestos y ésta en particular como un absorbente superior, con una baja presién
de vapor. Desafortunadamente este compuesto es dificil de sintetizar y no puede --

competir en el ,mercado debido a su alto costo.

Factores importantes en la operacion de unidades con etanolaminas.

Los factores mas importantes que causan dificultades en la operacidn de unidades -
con etanolaminas son los siguientes: CORROSION, PERDIDAS DE LA AMINA Y ESPUMADO.

Corrosidén.- Los principales agentes corrosivos son los gases acidos mismos. Esta
teorfa se apoya en el hecho de que al aumentar la concentracidn de gas acido en la

solucidn se incrementa la corrosion.

Es sabido que el di6xido de carbono causa severas corrosiones, particularmente a
elevadas temperaturas y en presencia de agua. El mecanismo involucra la reaccién
de fierro met3lico con el 3cido carbénico para dar bicarbonatos solubles. Un poste
rior calentamiento de la solucién libera dioxido de carbono y precipita el fierro

como carbonato insoluble.
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El sulfuro de hidrégeno ataca al acero como acido en la formacién de sulfuro ferro-
so insoluble. En plantas que manejan predominantemente didxido de carbono se ha ob-

servado que pequefias cantidades de sulfuro de hidrégeno reducen la corrosién.

Sin embargo a otras razones de sulfuro de hidrégeno a diéxido de carbono se ha ob--

servado que cada uno incrementa la actividad corrosiva del otro.

El incremento de corrosién con el aumento de la concentracién de amina puede atri--
buirse al efecto de los gases acidos, ya que las plantas con altas concentraciones

de amina ordinariamente operan para absorber mis gas &cido por unidad de volimen de
solucién. Un factor adicional de gran importancia a altas concentraciones de amina
es la posible formacién de compuestos solubles de etanolaminas-fierro reportados --

por Dixon y Williams.

Algunos factores de disefio y operacién que deben aplicarse para reducir los proble-
mas de corrosidn que se presentan en las unidades que operan con etanolaminas son

los siguientes:

a) Debe contarse con un sistema efectivo de filtracién y recuperacién de la

amina.

b) En el intercambiador de amina rica la solucién debe circular por el inte-

rior de los tubos.

c) Debe emplearse vapor de baja presién para alimentar a los rehervidores en
lugar de emplear calentadores de fuego directo.

d) El equipo debe disefiarse para operar a velocidades bajas de flujo.

e) El oxigeno debe ser mantenido fuera del sistema por medio del empleo de un

gas inerte en los tanques de almacenamiento de la amina.

f) Todos los recipientes y tuberias deberadn ser tratados para aliminar los es

fuerzos o tensiones existentes.

g) La temperatura de los rehervidores debe ser mantenida alrededor de 240°F

para el sistema acuoso y aproximadamente a 300°F para el sistema glicol-amina.

h) En la unidad de desorcién y en el rehervidor se debe mantener la presion me

nor que sea posible.
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Espumado.- Al proceso de formacion de espuma como consecuencia de la presencia en
la fase liquida de particulas sélidas finamente divididas, hidrocarburos disueltos
o algunos productos de degradacidn de la amina y de la agitacidn producida tanto

por el flujo del gas como por la circulacién de la solucién se le 1lama ESPUMADO.

Este problema se presenta con bastante frecuencia en plantas que operan con solu--
ciones de etanolaminas, especialmente en instalaciones nuevas. El espumado gene--
ralmente ocurre en los absorbedores y puede reducir la capacidad de la planta, in-

crementar las pérdidas de la amina y reducir la eficiencia del tratamiento.

Este problema puede a veces ser controlado por la adicion de agentes antiespuman--
tes o por la eliminacidén de las particulas sdlidas presentes. La contaminacién de
la solucidn normalmente promueve la corrosidn por erosidn pero tiende a estabili--
zar la espuma. En casos extremos las particulas taponan los platos del absorbedor
y del agotador, ensucian los cambiadores de calor, haciéndose necesaria una filtra

cion.

La practica recomienda el uso de tierras diatomeacesas en los filtros del tipo que
manejan de 4 a 10% de la corriente circulando para remover particulas del tipo sub

- P
micron.

La recomendacidn de operacién de los filtros est3 basada en el uso de un cartucho
(precoat) de fibras de asbesto o tierras de diatomeas conteniendo alrededor de un
10% de fibras de asbesto.

Los filtros precoat son muy efectivos para remover particulas de tamafio micrdn y
submicrén causantes del espumado en la solucién. Los sélidos removidos son princi

palmente particulas de sulfuro de fierro.

Cuando se filtra solucidn rica, debe tenerse un cuidado especial al cambiar los fil
tros debido al gas acido. La mayoria de las plantas usan adsorcidn con carbdn para
adsorber impurezas y productos de degradacidon de la solucion de DEA. Dos técnicas
son empleadas: uso del carbén granular en una columna de adsorcidn o el uso de car-
bén pulverizado junto con tierra de diatomeas. La relacidon aproximada es de tres

partes de carbdn y siete partes de tierra. El carbdn efectivamente controla el es-
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pumado excepto cuando grandes cantidades de hidrocarburo se encuentran presentes en
el circuito de DEA, ademds, remueve productos de degradacién de la solucién de ami-

na y mantiene el nivel de degradacidn en la solucidn dentro de 1imites razonables.

La columna de adsorcidn es mas eficiente para usar carbon ya que en el filtro tien-
de a causar taponamiento. Estas columnas se instalan en la corriente de amina po--
bre después del filtro. Entre 50 y 100% de la amina circulando pasa a través de la

columna. El carbdn usado es del tipo carbdn mineral de 240 mallas.

Los agentes antiespumantes mas comunmente usados son los silicones y los alcoholes

de alto punto de ebullicidn.

Los silicones pueden obtenerse en emulsi6n acuosa o como compuestos puros. Las con
centraciones deseables para inhibir la espuma son del orden de 10 a 15 ppm. Es de
interés anotar que ambos, el dietilenglicol y el trietilenglicol son excelentes in-
hibidores de espuma y por lo tanto las plantas que usan soluciones de glicolamina

no presentan este problema.

Pérdidas de solvente. Las pérdidas de solvente pueden ser una seria dificultad en

plantas tratadoras de gas con etanolaminas. Estas pérdidas pueden deberse a reten-
cion de la solucidn en la corriente gaseosa,a vaporizacién o a degradacidn quimica

de la amina.

i) Pérdidas por retencién. Las pérdidas por retencién y vaporizacién son in
deseables, no solo por el costo de los solventes sino también a causa de la contami
nacion de tuberfas por 17quidos depositados sobre sus paredes. Las pérdidas por re
tencidn son causadas por ineficiente extrusion de neblina o por espumado y subse---
cuente acarreo de la solucién. Este problema se elimina con equipo contra neblina

o con inhibidores de espuma.

ii) Pérdidas de vapor. Aunque las presiones de vapor de las etanolaminas son
relativamente bajas, las pérdidas por vaporizacidn son apreciables debido a los gran
des voldmenes de gas que pasan por el seno de la solucidn. Estas pérdidas se pueden
combatir por algunos métodos. Un procedimiento simple consiste en lavar el gas puri

ficado en una seccidn empacada o columna de platos con agua o glicol. Ademids, puede

recuperarse por adsorcion sobre bauxita o sdlidos similares y subsecuente regenera--
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cion del solvente saturado por calentamiento y adicidn de vapor.

La vaporizacidon también puede ser minimizada por el uso de aminas y glicoles, tales

como dietanolamina y MDA.

iii) Pérdidas por degradacién. La mds seria pérdida de solucién es causada por
degradacion térmica y quimica de la amina o glicol. En general, las aminas y glico-
les son térmicamente estables a las temperaturas normalmente usadas en las etapas de

regeneracion.

Las etanolaminas estdn a veces sujetas a la degradacién por oxidacidn. Por ejemplo,

el oxfgeno puede reaccionar con el sulfuro de hidrogeno removido del gas para formar
azufre libre, el cual, con calentamiento reacciona con la amina y forma ditiocarbama
tos, tioureas y posteriores productos de descomposicion los cuales no pueden ser con
vertidos a la amina libre por aplicacidn de calor. En suma, el HZSZOB puede ser for
mado, este se combina con la amina para formar una sal estable, la cual tampoco pue-

de ser recuperada.

1.3 TRATAMIENTO DE GASOLINAS.

De los varios tipos de compuestos de azufre presentes en las gasolinas
los mas indeseables son el sulfuro de hidrégeno y los mercaptanos, ambos compuestos
producen unddesagradable olor en las gasolinas y bajo ciertas condiciones son téxi--
cos y corrosivos; ademds disminuyen la suceptibilidad a los antiosidantes y al tetra
etilo de plomo. De ahi que los tratamiento de purificacidén a que son sometidas las
gasolinas estan orientados principalmente a la eliminacién de estos compuestos. La
eliminacion de materiales indeseables cuando no es posible por medios fisicos, se lo
gra con agentes quimicos selectivos para el contaminante. El tratamiento con acido

sulfirico, seguido por dlcali acuoso es muy usado.

Hasta 1930 el tratamiento dcido fue casi universal para todos los tipos de productos
refinados del petrdleo y especialmente para destilados de gasolina de Cracking, Que-

rosinas y aceites lubricantes.



=27 =

Los productos de Cracking fueron tratados con dcido para estabilizar contra la oxi
dacidn, la cual lleva a ta formacidon de gomas y de colores obscuros y cuando es ne
cesario, para reducir el contenido de azufre. En general substancias facilmente -
oxidables o inestables y resinas o materiales asfalticos son evitados en todos los

productos refinados del petréleo.
Los métodos de endulzamiento mas comunmente usados son de dos tipos:

a) Métodos que oxidan los mercaptanos a SO2 como son:

i) Método doctor.
ii) Cloruro de cobre.
iii) Sulfuro de plomo.

iv) Hipoclorito de sodio.

b) Métodos que remueven los contaminantes por extraccién alcalina.

c) Métodos que incluyen tratamiento en fase vapor sobre catalizadores sélidos,
con o sin presencia de hidrogeno para convertir los compuestos de azufre a

sulfuro de hidrdgeno, el cual es eliminado por un lavado con alcali.

a) Métodos que oxidan mercaptanos a SOZ'

i) Método doctor. El método consiste en agitar con plumbito de sodio alcalino
(solucién Doctor) en presencia de una pequefia cantidad de azufre elemental, la gaso
lina contaminada. Un precipitado blanco de sulfuro plumboso, es formado y la gasoli

na obtenida es de mejor olor y libre del cardcter acido.

Las ecuaciones esenciales de este proceso son:

2 RSH + Nay PbO, Pb(SR), +2NaOW

PL(SR);, + S PbS + R29;
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En la practica la gasolina amrga se lava con una solucién alcalina para remover cual

quier traza de sulfuro de hidrégeno antes de la aplicacidn de este proceso.

ii) Cloruro de cobre. La fuerza oxidante de las sales de cobre ha sido utilizada
para convertir mercaptanos directamente a disulfuros. Una aplicacién comercial de -
lo anterior es el uso de cloruro clprico en presencia de soluciones de sales fuertes
generalmente obtenidas al disolver sulfato de cobre en una solucidén acuosa de cloru-

ro de sodio.

Las ecuaciones basicas son:

4RSH + 2CucCl, R2S; + 2CuSR + 4l

2 CuSR + 2CuC\, R.S; + 4l

4CuCL + 4HCL + Oy 4cutl, + H,0

El cloruro cuproso es soluble en la solucidn salina y por lo tanto no hay precipita-
cién. Bajo condiciones de operacidn, una cierta cantidad de cobre es retenido por
la gasolina dulce, probablemente como sales de mercaptano o cluroro cuproso; este

Gltimo es removido lavando la gasolina con una solucién acuosa de sulfuro de sodio.

iii) Sulfuro de plomo. Se sabe que el mismo sulfuro de plomo toma una parte de
finitiva en la operacién de endulzamiento. Se ha sugerido que el sulfuro puede pro
porcionar una superficie catalitica en la cual el aire oxidard los mercaptanos a di
sulfuros. Estas ideas llevaron al desarrollo de un método en el cual el azufre re-
querido para oxidar las sales de mercaptano se obtiene quemando el sulfuro de plomo

con aire.

La gasolina amarga se pone en contacto con una suspension de sulfuro de plomo en &1

cali fuerte y el aire requerido. Las reacciones que se llevan a cabon son:
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PbS+ /20,

Pb0 +S

PbO + 2 NaOH Na, Pb0, + H,0
Na, PbO, + 2RSH ———= Pb(RS), + 2NaOW

PbS + R,S,

Pb(RS), + S

Cuando grandes cantidades de aire se usan para tratar gasolinas de alto contenido de
mercaptanos, existe una tendencia a formar un exceso de azufre y plumbito. En tales
casos, se adiciona una cierta cantidad de sulfuro de sodio acuoso para reconvertir

el plumbito a sulfuro de plomo.

b) Métodos que remueven los contaminantes por extraccién alcalina.

El lavado alcalino de gasolinas amargas elimina el sulfuro de hidrégeno y algunos de
los alquil-mercaptanos ligeros. La extraccidon de los mercaptanos depende de su peso

molecular y a medida que este aumenta el por ciento removido es menor.

Este efecto se puede evitar adicionando solventes orgdnicos u otros materiales que

actden como solubilizadores, tales como alcohol metilico y acidos orgdnicos.

En uno de los métodos de endulzamiento se emplea una soiucidn alcalina y metanol, la
cual es puesta en contacto con la gasolina libre de sulfuro de hidrégeno en una co-
lumna de extraccién a contracorriente. Después que se separan las dos fases, el me-
tanol y los mercaptanos son eliminados de la solucidon c3ustica por agotamiento con

vapor.

En un segundo método se emplean cresoles, acido cresflico y acidos nafténicos, los

cusles son adicionados a la solucién ciustica como solubilizadores efectivos para



_30..

los mercaptanos en la gasolina.

Uno de los procesos emplea hidroxido de potasio 6N, isobutirato de potasio 3N como

la solucidén extractiva.

El hidroxido de potasio es mas utilizado que el sodio, debido a su baja viscosidad

en soluciones acuosas.
En el caso en que la gasolina tenga un mayor contenido de sulfuro de hidrdégeno que

de mercaptanos,la eliminacion de éste se llevara a cabo con una simple solucidn al

calina de hidroxido de sodio o potasio.

1.k, UNIDAD FRACCIONADORA.

Una aplicacion de la destilacién consiste en separar dos o mis compo
nentes presentes en una mezcla para obtener productos que cumplan ciertas especifi

caciones. Estas pueden ser:

1) Fijadas por exigencias de ventas que requieren cierta pureza.

2) Especificaciones basadas en un rango de puntos de ebullicién.

3) Especificaciones fijadas por el proceso que requiere una pureza o concen-
tracion con respecto a uno o m3s componentes para su uso en procesos subsecuentes.
La pureza especificada puede variar dentro de un rango de ebullicion amplio. En el
disefio de columnas fraccionadoras existen dos factores importantes que deben ser -

tomados en cuenta, ambos controlados por consideraciones econdmicas.

a) El proceso de fraccionamiento debe producir la calidad deseada de pro

ducto.

b) Debe ser capaz de manejar la cantidad de material que ha de ser proce
sado, con la posibilidad de variarla sin cambiar la calidad del producto dentro de

limites previamente especificados.

El fraccionamiento de una mezcla de multicomponentes puede llevarse a cabo en to--

rres empacadas y de platos. La seleccidn del equipo que ha de emplearse depende -



de factores limitantes como son los econdémicos y de proceso.

PROCESDO

LRI 1S DESCRIPCION DEL PROCESO

El presente trabajo consta de tres procesos diferentes, dos de los
cuales se aplican para el tratamiento de gasolinas y gases amargos provinientes de
las Plantas Hidrodesulfuradoras de Destilados Intermedios y de la Planta Hidrodesul
furadora de Naftas. Un tercer proceso se emplea para el fraccionamiento de una co-

rriente de licuables que proviene de la Planta Reformadora de Naftas.

La capacidad de disefio de la Planta Fraccionadora y Tratadora de Hidrocarburos sera
de 267.6 Mm3std/dfa de gases amargos y 533 BPD de hidrocarburos 17quidos dulces para

ser fraccionados.

El proceso de endulzamiento de gasolinas se efectda en un asentador de dos etapas
(FA-101 y FA-102), al cual se alimenta la gasolina que proviene de la Planta Hidro-
desul furadora de Naftas pesadas con una concentracién de sulfuro de hidrogeno de
0.412 % mol; esta gasolina es tratada en el asentador con una solucién de sosa cdus-
tica al 15% en peso. Posteriormente la gasolina pasa por un filtro de arena (FA-103)
el cual tiene por objeto la eliminacion de los compuestos insolubles que se producen
tanto en el lavado caustico como por el ataque de substancias corrosivas al sistema

de tuberfas.

Una parte de la corriente filtrada se recircula por medio de las bombas GA-101 Ry
GA-102 R; la parte restante es enviada como producto para ser procesada en la Planta

Reformadora.

El endulzamiento de la corriente de gases amargos se lleva a cabo por medio de un
Proceso Girbotol que utiliza una solucién acuosa de dietanolamina al 20% en peso.
Las corrientes de gases amargos se unen en linea y se alimentan al absorbedor de ga

ses amargos (DA-102) en donde se ponen en contacto, a contracorriente, con una solu
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cidén acuosa de DEA al 20% en peso, la cual entra a la torre a una temperatura de 43°
C (110°F), dicha torre tiene 23 platos y opera a una presién de 4.9 Kg/cmzman.(70
psig).

Los gases dulces que salen por el domo de la torre se mandan al cabezal de gas com-
bustible, teniendo una concentracion maxima de sulfuro de hidrégeno de 50 ppm, una
temperatura de 41°C (105°F) y una presion de 4.2 Kg/cm2(60 psig). La solucién de
DEA rica que sale por el fondo del absorbedor de gases amargos se pasa por un fil-
tro de cartuchos (FG-101), posteriormente intercambia calor con la solucidn de DEA
pobre que sale por el fondo de la torre regeneradora (DA-103), y por ltimo entra a

esta torre para ser reactivada.

La torre regeneradora tiene 23 platos y opera a una presién de 0.84 Kg/cmzman. (12
psig). Los gases acidos que contiene la solucién de DEA rica salen como producto
del domo de la torre regeneradora, los cuales se mandan a limites de bateria a una
presién de 0.6 Kg/cmzman.(9psig). La solucion de DEA pobre se envia al absorbedor
de gases amargos DA-102, enfriandose antes en el calentador de carga a la torre re-
generadora (EA-104 AB) donde intercambia calor con la solucién de DEA rica, alcan-
zando una temperatura de 79°C (174°F), y posteriormente baja su contenido de calor
en el enfriador de DEA pobre (EA-105) hasta una temperatura de 43°C (110°F), condi-
cidén necesaria para entrar al absorbedor de gases amargos (DA-102); después de este
Gltimo enfriamiento, se filtra un 20% en volumen de la solucidn, con objeto de eli-

minar cualquier compuesto producto de la descomposicidén de la DEA.

El calor necesario para efectuar la desorcidén de los gases &cidos es proporcionado
por el rehervidor de la torre regeneradora (EA-107 AB) el cual emplea como medio de

calentamiento vapor saturado de 3.5 Kg/cmzman. (50 psig).

El proyecto estd formado también de una unidad fraccionadora, constituida por una

torre de destilacién de platos (DA-101), la cual opera a una presién de 28.1 Kg/cm2
man. (400 psig) y consta de 20 platos. La funcién de la torre fraccionadora consis-
te en separar los hidrocarburos licuables que provienen de la Planta Reformadora de
Naftas, obteniéndose como destilado una corriente compuesta principalmente por eta-
no, la cual es enviada al cabezal de gas combustible a una presidén de 8.4 Kg/cmzman.

y como producto de fondos una mezcla con un alto contenido de propano, la cual es
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enfriada con agua hasta una temperatura de 73°C (163°F) cuando se envia a la Planta
Catalftica y hasta 38°C (110°F) cuando la Planta Catalftica est3d fuera de operacidn

para ser enviada a almacenamiento.

La presién en 1imites de baterfa es de 8.4 Kg/cmzman. (119psig) cuando el producto
se envia a almacenamiento y 21.1 Kg/cmzman.(300 psig) cuando se entrega a la Planta

Catalitica.

El calor necesario para llevar a cabo el fraccionamiento es proporcionado por el re-
hervidor de la torre desetanizadora (EA-102), el cual utiliza como medio de calenta-

miento vapor saturado de 3.5 Kg/cmzman. (50 psig).

11251, DISENO DE FRACCIONADORES

La destilacién es un método empleado para separar los componentes
de una solucidn que depende de la distribucién de las substancias entre una fase ga-
seosa y una liquida, aplicado a los casos donde todos los componentes estan presen--
tes en ambas fases. La aplicacién de los métodos de destilacion depende en gran medi

da del equilibrio existente entre ambas fases.

Si un sistema se comporta idealmente, el equilibrio puede predecirse por medio de la
ley de Raoult. En el caso de hidrocarburos homélogos, esta ley puede aplicarse ya

que dichas mezclas tienen comportamiento proximo al ideal. Esta ley establece que:

B =R N e la jace \tquida

en (3 foce vapor

R

M
0

g ‘j =_R_=——p“‘ -——p——x-ﬁ—: A
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En donde:
Pi - es la presion parcial
P? - es la presidn de vapor
Pt - presion total
X; - fraccién mol del componente i en el liquido
Yi - fraccion mol del componente i en el vapor

Los principios generales en el disefio de fraccionadores de multicomponentes son igua
les en muchos aspectos a los sistemas binarios, pero la necesidad de datos de equili

brio adecuados impone serias restricciones en su aplicacidn.

El disefo de este equipo involucra largos calculos por ensayo y error, siendo indis-

pensable, hoy en dfa, el uso de computadoras.

Para el disefio se supone que algunos valores son especificados, éstos pueden ser:

a) Composicién y condicion de la alimentacién.

b) Pérdidas o ganancias de calor en cada plato.

c) Presidn en cada plato.

d) Presidn en la alimentacién, condensador y reboiler.

e) Pérdida de calor en el plato de alimentacién, condensador y reboiler.

Los valores restantes pueden ser elegidos de la siguiente 1fsta:

f) Reflujo

g) Ndmero de platos

h) Plato de alimentacidn

i) Porciento de recuperacién de un componente

j) Razén de flujo de una corriente de productos

Una vez establecido lo anterior, el disefio de una etapa de equilibrio requiere la so
lucién de cuatro ecuaciones que son: balances de materia y energia, ecuacién de equi

librio y la suma de las fracciones mol.

En el disefio de torres para destilacion de mezclas multicomponentes existe una gran
variedad de métodos. Dos de los mas empleados son el Thiele-Geddes y el Lewis-Mathe-

son. Lewis y Matheson fueron los primeros en demostrar la utilidad de los calculos
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plato a plato en sistemas de multicomponentes. Este método asume que la composicidn
de los productos es conocida yqque un valor de reflujo es especificado, los calcu--
los principian en las terminales de la columna y contindan hasta que el plato de --
alimentacidn es localizado. El otro trabajo con cidlculos de plato a plato desarro--
Ilado por Thiele y Geddes asume que el nimero de platos de equilibrio y el reflujo
son.conocidos y que las temperaturas en cada plato pueden ser supuestas y después

checadas con los resultados de los calculos.

En ambos métodos la relacidn de equilibrio puede calcularse por cualquiera de los
siguientes métodos: Chao-Seader, Redlich-Kwong, Grayson y Streed o cualquiera de

los monogramas y tablas existentes en la literatura.

Métodos cortos. Con el objeto de simplificar el trabajo, al hacer los cdlculos por

etapas, se han desarrollado algunos métodos cortos.

Una técnica frecuentemente usada para estimar la combinacidn entre reflujo y nimero
de platos tedricos requeridos para una cierta separacidn, es el uso de una correla-
cién entre condiciones minimas y de operacidon. Underwood fue el primero en sugerir

una correlacion entre reflujo minimo, platos minimos y los valores de operacidn.

La ecuacidn sugerida tiene la forma:

(R-Ra)(N-Nw)= C

en donde:

C es una constante.

Posteriormente otros investigadores como Brown-Martin, Gilliland, Mason y Erbar-Ma-

ddox presentaron correlaciones empiricas entre condiciones minimas y de operacidn.

La correlacidn de Gilliland tiene la forma:

N = Nm = (L/D = L/B m
N+ LID+1

donde L/D es la relacién de reflujo.
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Mason correlacioné las variables de la siguiente forma:

N-Nm =t RnNe
(R-Rm)*

R-Rw - _HiNa Re'
(R-Rm)®

en donde H, H, x, y, z, x1, yl, zl son constantes.

J. Erbar y Maddox postularon que una curva continua pasaria por los siguientes pun-

tos:

(Ne/y=0 L,/Vt)m
(N../N , Lefw, )QP

NM/N =1 . Le/\/‘zl

Estos investigadores restringieron su correlacion a la combinacion reflujo-platos

para alimentaciones ‘en su punto de ebullicién.

En dicha grafica el valor de la ordenada es R/(R+1), la absisa es Nm/N, y el para-
metro Rm/(Rm+1); R es el reflujo real, N el nimero de platos teéricos que correspon

de a Ry Rm el reflujo minimo.

El nimero de platos y el reflujo minimos se calculan utilizando las ecuaciones de

Frenske y Underwood.

Con la primera se calcula el nimero minimo de platos. En ésta, la separacion de los
componentes es especificada respecto a s6lo dos de ellos. El de menor punto de ebu-
1licion es denominado ''componente ligero principal' o LK y el de mayor punto de ebu-

11icidn '"componente pesado principal' o HK.

La ecuacidn que los relaciona es:

N = k"i[(%&)\ (%&)aL

- lo¢3°(u prom.




_37_

Para encontrar la distribucion de los demds componentes, basta substituir el Nm cal

culado y la distribucion del LK o HK y resolver para el xj deseado:

e )(Fe) =

En las tres ecuaciones anteriores x puede ser porciento en mol, moles totales, frac

cién mol, o unidades de volumen o peso.

Para el reflujo minimo se usa la ecuacion de Underwood la cual usa volatilidades -
promedio y asume como constante la relacién (L/G). Para encontrar Rm se deben re--

solver las ecuaciones siguientes:

X; Zie F__ v
W-F(l 8

Fouixieh o f Ras 1)
o(; -
donde ''q'"' es la fraccidén liquida de la alimentacidn y ''z'' es la composicion de la
alimentacién.
La primera ecuacidn es resuelta para todos los 'j' componentes y para los valores de

¢ adecuados. Los valores positivos de @ que satisfacen la ecuaci6n tienen un -

valor intermedio a las volatilidades ( ©< ) de los componentes.

o on BR300 . Ka
Py T X(1-9) | Ke

donde Ki constante de equilibrio.
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La segunda ecuacidon se escribe para cada valor de @ vy se resuelven simultaneamen-
te para Rm y la distribucién de los demas componentes ( xjdD). Es decir, que con
cualquiera de las ecuaciones, Frenske o Underwood, se puede predecir la distribu---
cion de los componentes que se encuentran entre los dos principales. En la primera

ecuacidn se calculan a reflujo total y en la segunda a reflujo minimo.

2.2, DISERO DE TORRES DE ABSORCION Y AGOTADORES.

En el disefio de absorbedores de sulfuro de hidrégeno que emplean como
solvente una solucion de dietanolamina, se presenta como problema el que los datos
disponibles para este sistema son escasos y boco confiables. Experiencias pasadas
en el disefio de plantas de este tipo han demostrado que cuando mediante calculos se
llega a la conclusidén de que se necesitan tres o cuatro platos tedricos, el nimero
de platos reales necesarios es de 16 a 24. Esto es aparentemente debido a la difi
cultad en asegurar un contacto adecuado cuando se han eliminado las Gltimas trazas

de sulfuro de hidrégeno y a que se debe considerar un tiempo de contacto adecuado.

El nimero de platos para un sistema de absorcién a base de DEA, generalmente se asig
na en base a la experiencia adquirida en el disefio, construccidén, puesta en marcha y
operacion de plantas para endulzamiento de gases mediante este proceso y no tanto en

base a un método rigido de cdlculo debido a las razones anteriormente mencionadas.

Para las torres absorbedoras de este tipo se recomienda que el nimero de platos rea-

les esté comprendido entre 20 y 24,

En el presente trabajo, en base a lo anterior, el departamento de proceso ha selec-

cionado 23 platos como un nimero adecuado para la torre absorbedora DA-102.

Dimensiones de la torre. Para evaluar el didmetro y la altura del absorbedor es ne-

cesario elegir entre si ha de emplearse una torre de platos o una empacada. Se pre-
fiere emplear torres empacadas para instalaciones pequefas, servicio corrosivo, 17-

quidos con gran tendencia al espumado y relaciones liquido-gas muy altas.

Las columnas de platos son generalmente mds econdmicas y de aplicacion mas flexible
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ya que se pueden usar en ellas velocidades mas altas del gas, requiriendo un menor

didmetro de la columna.

Este tipo de unidades son mads recomendadas en casos donde se tengan velocidades ba

jas del 1fTquido.

Debido a lo anterior se elije el tipo de torre de platos para el absorbedor DA-102.

La siguiente formula se ha visto que ha dado buenos resultados en el cilculo del -

didmetro de torres absorbedoras para aplicarla es necesario tener en cuenta una ve-

locidad maxima recomendable del gas, asi como el area seccional necesaria para las

bajantes en cada plato.

La ecuaciodn

donde:

o O @ >
il

- © v =
[}

anterior es una modificacidén de Barton a la ecuacién de Housbrand, en

Area seccional de la torre en ftz

Factor de Brown para espaciamiento en platos de cachuchas.

Factor de Barton para correccidn por presion en platos de cachuchas.
Gravedad especifica del gas preferida al aire (29D=peso molecular
del gas).

Gravedad especifica del 1iquido a T °C, referida al agua a 60 °F.
Presidon del gas en psia.

Volumen del gas en MMSCF/dfa.

Temperatura R° = °F + L460.

Los factores de Brown y de Barton se anexan en las siguientes tablas:
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TABLA 2: FACTOR DE BROWN PARA ESPACIAMIENTO EN PLATOS DE

CACHUCHAS
Espaciamiento (pulgadas) Factor de Brown
18 o w W m W 1.00
24 L 0.82
30 @ . W m % 0.75

TABLA 3: FACTOR DE BARTON PARA CORRECCION POR PRESION DE
PLATOS DE CACHUCHAS

Rango de presién (psig) Factor de Barton
0~ 25 o B oo e e 0.78
25 - 50 $ & & & & 1.12
5= 300" = » = % & 1.35
100 - 400 . . . . . 1.56

En base a lo anterior, es posible contruir una grafica de volumen del gas (en MMSCF/
dfa) contra la presién de operacion (psia), en la cual se tiene como curvas paramé-
tricas el didmetro de la torre absorbedora. E1 diametro puede también ser calculado
basdndose en la consideracion de que el area seccional de la torre debe ser suficien
te para manejar las fases liquida y gaseosa a velocidades que no causen inundacién o
una retencién excesiva del liquido. Tomando en cuenta esto se tiene que la veloci--
dad superficial del gas (ft de gas/seg dividida por el drea seccional neta para el

flujo de gas An ft) se relaciona con las densidades de los fluidos de la siguiente

Vg = C;,/ﬁ?&

(]

forma:
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En donde:
Vf = Velocidad superficial del gas en ft3/ seg.
Cf = Constante empirica que depende del tipo de plato.
Pl = Densidad del liquido.
- Pg = Densidad del gas.

Area total = area neta de flujo + area de bajantes.
El tipo de platos elegido para el absorbedor DA-102, es el de cachuchas (Bubble-
cap), ya que esta clase de plato es capaz de operar a una elevada eficiencia con un

rango muy amplio de flujos.

La constante Cf puede obtenerse con la siguiente correlacidn:

{ £.0 Ry
£ = a lo 7 : 0.5 20
e [ Y e R/ }(ZO)

Donde:
ay b = Constantes que dependen del espaciamiento entre platos.
L = Masa velocidad superficial del 17iquido en Ib/hr ftz.
6! b el i) He) et TRy
P =  Densidad de) 1Tquido en 1b/ft>.
PG = Densidad del gas en lb/fts.
T = Tensidén superficial en dinas/cm.

o como una funcién del espaciamiento entre platos y del nivel de 17quido empleado
como sello en cada plato, en la tabla siguiente, la cual estd tomada de los traba-

jos realizados por Sonders y Brown.
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TABLA 4: FACTOR Cf PARA EL DISENO DE TORRES DE PLATOS DE

cACHUCHAS
ESPACIAMIENTO ENTRE PLATOS Cf CUANDO LA ALTURA DE SELLO LIQUIDO ES:
(Pulgadas) 0.5 in. 1 in 2 in 3 in

6 0.02-0.04

12 0.09-0.11 0.07-0.09 0.05-0.07

18 0.15 0.14 0.12 0.09
24 0.185 0.17 0.16 0.15
30 0.195 0.185 0.18 0.175
36 0.205 . 0.195 0.19 0.185

Para el cdlculo del diametro de la torre absorbedora Kohl y Riesenfel recomiendan
emplear conservadoramente un 80% de la velocidad que se obtiene por medio de las
correlaciones anteriores con objeto de tomar en cuenta el posible espumado y depo-
sicion de sulfuro de fierro.

Para obtener el 3rea neta de flujo por este método, lo que se hace es dividir el
gasto volumétrico corregido a las condiciones de operacién entre la velocidad super

ficial obtenida.

El didmetro disefiado en este caso por el departamento de proceso para la torre ab-
sorbedora DA-102 es de 1.676 m.

La altura de la torre se calcula en base al nimero de platos y al espaciamiento

existente entre ellos,para esta unidad la altura considerada sera de 24.574 m.

Condiciones de operacidn. La temperatura de alimentacién de la amina pobre a la to
rre absorbedora normalmente varia de 38°C a 55°C sin que se presenten problemas en
la operacidn, ya que la solubilidad del sulfuro de hidrégeno en la solucién de die-

tanolamina es una funcidn de la temperatura; la influencia de €sta sobre la solubi-
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lidad estd definida por le ley de Vant'Hoff del equilibrio mévil, segdn la cual

"al elevarse la temperatura de un sistema en equilibrio, se verifica el proceso que
va acompafado de una absorcidn de calor''. Como al disolverse un gas en un liquido,
suele haber un desprendimiento de calor, la solubilidad del gas Qisminuiré al ele-

varse la temperatura.

La presion de operacion para la torre absorbedora serd de 5.1 Kg/cm2 aproximadamen-

te.

Materiales de construccion. Como material de construccion generalmente se emplea

acero con un bajo contenido de carbén, tratado de tal forma que no existan tensio-
nes o esfuerzos que puedan causar corrosidn en partes del equipo. En algunas plan--
tas se han empleado con éxito aceros inoxidables del tipo 304, 316 y 410 para las

areas mas sensitivas donde son mas comunes los problemas de corrosidén como son: tu-

berfas y partes del equipo en contacto con la solucidn de DEA rica.

Agotadores. Debido al problema de la escasez y poca confiabilidad para los datos

de equilibrio 17quido-vapor para el sistema DEA-H2S, el nimero de platos para la to
rre regeneradora de la solucién de DEA, se asigna como en el caso de la torre absor
bedora en base a la experiencia. Recomendindose de 18 a 24 platos reales para este
tipo de sistema de regeneracién. El ndmero de platos seleccionado por el departamen
to de proceso es para la torre regeneradora DA-103 de 23, mas un condensador parcial

y un rehervidor.

E1 cdlculo del didmetro de la torre puede hacerse por medio del segundo método que

se menciona en el caso del absorbedor.

El disdmetro empleado en esta torre serd de 2.143 m, y la altura de 20.547 m.
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SECVENCIA DE CALCULO PARA EL DISENO DE CAMBIADORES
DE CALOR
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Re = 0:0%9/%301923.5° _ 25094
O¥5"
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EA-106

Condensador de Vapor,eomn HeS Como Tncondensasle
= i.®OF

Wy = ¥690 lbsy,
wi= 20000 !b/y,
T = /20,2 °F

Mezcla vopor + H2S
w= aA¥e9c bl
T= a33.6 °F
Yo = 0. ¥¥6
P= 0.54 Ky Jem?

Aguo. de Enframenso
w= &1 706 /b/y,
T = §9-0 °F

Cargo. Termia, = 21.95%4 x 10° BTV /4
Wy = ¥690 /b ° Fo90 ¥ 1 _ " 16 me/
v £ a5 = 226.0% e/ Jhr

Wy = aaaaolﬂf et lbmel /py

o 20000 ¥ A =
P ‘g
S = 133% 280 lomol Jp»

Ymo = -t /133%.25 = O.%¥%6

Secvancia. de Calcvlo

= 9y /b/,;,,c

Pr= 0.8 K9 /g0 * 14223

Puac= O.7%7%6 ¥ W94 = 9.26 /b uy*
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A 194 Ibfugt wn
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lbmo/ de Vapor en /o enZrada. = MHilo il

lbm:e/ de Vapor en o salida. = 226.:1% % 1e692F _ 34,3g
10 4~

Vapor condensado = lillillh — 3¥%.38 = 10¥3.%3 lbmol [k r

Calcob de /lo Caracx Termica

Se va. o ealeviar por imcremen/os  de Temperaldroe (wicuando econ o
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T = 233,/85.5,180, /60, 140 7 120°F

ATi= 233 —> 1896 °F 5 Q = meg"(.Ta'Tl)

Cpuio = 046 ,%_u ¥ 0.¥¥%6 = 0-3492,
E£=Cp,=0.4052 BTU/jp
Crys = 0.25 Bl%/ ¥ (1-0.¥%6) = 0-056
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Gorja de Condensacion = #F26-7& lbwmo/ y 1yt x 990.2, BIY + 0. 45052 BTV
#r lbmo) i6 W
%0§9.5° - 180)°F ¥ ¥2o6.¥8 loml % 19 b
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r
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%
Mokss Rempmoi7es de Lopor = 226.1% % 2.8892 /.05 = ¥2.2
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3600¥¥62.3 3
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de VemperaVora.

- T= 1% 5
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Tw = /Ye¥ °F

o = 2.6& /6 /e Por = 9.26 /b/em 2
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/20383 .8 F SYI2F Y
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Po = Go#173 ”9 = P - 6o FIF3 = 5,223 b
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€= 0.as5¥ % & = 0-00%F%
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O.035/L

o //3 ( '1/3
= 10 LA = 40 e = Jel23
= (<) ° ) ¢

ho = 100 % 0:00¥Z y .06 = 10.3
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2756 M2
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Calvlo de lo Caida de Fresith

Por los Teobos
A=

b AJUQ
e Fy L S=/le0
PHd
D= 0.62/, 0.05/% vU' Gz = 13984+.3 1b_
Rop= _Q:05/%% (38844
/ot

l/rﬂl
3 = w25y £ =0000%
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Do/

2
291 31(3—/ R SRR 70'3 2. A
APr = XY ¥ 0.23 = 3. % pel
APr = 3. %4 5.5
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Por coraze g Mazclo
Os= o.er25 p* Gs = Y5208 .2
T = 23304 /20.2 — ;330
& = Re= 0-0¥72 % y5208.2
M= 0.0329 L6 ©-0329
//v,,cf—
Re=1088a9.1 f = 0.0013
D = Qeds = p.0792 {4 ,
M+) = LAXIZ = 7.5 PDs= 42 - 3.5
S. 4 /2
PM =23.4
p= 0.5 /bjgt3
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2 _
APy — Ly 0.00/3% 452080 ¥3.5 K1FeiS
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I-_Z/a/’arador Tipo KETTLE . Maneja vna soluciory de DEA 20%
en peso  para /woduc/r ‘vapor d agcvau

Vapor pmduofdo

2 EP9 Ib U

T=a250°F
Yapor de agua
P= 64.55 Ibjun? !
T =298YF l/‘ > //ywdo sa7yrado
A= 9hs Biv/p

//;wdo pro ducid o

Solecicn Alim. . 328996 16y,
Y126 95+ by, T= 2600°F
Carda. Tarmuo = V&4 ¥ 106 BTU/Hy

l/o,aor Necesaro pera e/ caleniamian’ o — 45 4%00% _ y9900 /6y,
1 5

LMy = AT2-48T7,

2303 /mj ATz
an

- 53-4¥
2.303 /as_zi
4y

= &50°F

. ~ © —u
Seloccionamos Tosos de 34" 0.D. , Pr=l.osnm arrea/o Tyrangotay ; y
vne /onjwﬁd de /6 A

P, . E 3 Sv/onaa U= 23@
Up(LMT D)
A _Hosyxw® = 3g3s M*
50% 436
OJ = 001963 #2/# ooc\ #nbOS = 3835— = /‘/0“/

O«963 % /o
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Ds = 42 _cas

,‘M.ra. n=4 fd.so:.
Ayea de :F/L;)o = Q' = 026y en? (Vapor por e/ Jado de Tobos)

Or = M 0t _ W04 XO:26F . .65 P
194 x n 144 ¥ 4
ot 0.65 Hr p*
M = 0014 ¥ 2.y2 = 3.3885 %10 1o
P
D= _&/;Li:i"_ = O.0OY¥66
Re — Gz D F2000 ¥ 004866 — 100000
/44

3,398 % 10 ©

hio = 1500 _BTY_ ( para wvapor gve condensa.)
v 412 °F

dado de /o coraza i Sokcidn de DEA

Tw = Te + __hio (Te _z‘c) ¥ Scyoncmao ho = /000 (Chzca,r)
hic+ho

LT = J50 ¥ 4000

295 -
1500 4000 ( P~ 6-0)
Tew = 298.§OF

@Bru) = 9¥8.8-250 = 98.8°F

de la f/gurcg_ /51 de Kernm hp >i1000 0% 0Osemos 1000

Ue = _hic x ho  _ /500 #4000

= 600
hio+ heo 73700 + /000

Rd = Yc— Vo 600-236

= O.002%
Ue % Uo 00 % 230

©

Caida. de /o/eam’n e lado Tobos

Pave. Re = 100000 £ =0.000136
6 T =29¥°F V=065 #3//6 0°

e = 6'_.5_ = 0.5 16 43
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53 = &_’:ﬁ(—— = 0-0CA¥ ¥
2.3

- 2 ¥
APy - Lo35 %0 X 3.2 ¥I0°X 16 X 4
2K G AL XIOC # 4. 266315 2% 2.4%% 10 3

APT - 3:‘15 /0/4'11
Es aa peco alTé  paro se ac¢f75.,‘70.. gee no afrzc7a 7ranl¢man7£.

CALLOLAO PEL DIAMETRO DE &
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DIAMETRADO DE LA SECCION DE GHASOLINVAS
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CALCULOD OF LA POTENCIA PARA MOVER LAS BOHBAS
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ESTIMAPO DE COsTOS
es7imado /los

are- ¢sve

B.d¢ M. manciorades un e/ Cap7vio de cosTes ., pavo. i9%S
Pare. lo escalacicn se censidiree on 10% ancal

CONCE PTO
7&7'7“ FA-10/
Tangve FA-102
FilTro FA-103
7&n7ue FA-104
Acuomeiadoy FA-108
Rocip. FA-106 A 4B
Tangue FG-101
Cambador EA-101
Rahervidor EA-102
Condansador EA-/03
Cambrader EA-j0¢
Cambiador EA-l08
Conidensador EA-106
Reharvidar EA-l0%

TJovre DA-/01
Absorbedor DA-102
Ago‘/"ador 04-103
BOMBA GA-10/
BomMBA GA-102
BoHMBA GA-103
@orie A GA-10Y
BOHBA GA-I0S
BOMBA GA-106
BoMBA GA-I0¥

VARIABLES
§02 6PM 325 1b/an?
“ " "
59 ©AL ., 325 lbjen?
F5 QAL , WIS Ibjum
1080 Gal | /0 /b Jan ?
19%4 GAL, *6 «
25000 Gal , 15 Ibfn?
83 M2 0T
29.6 H?
43.0 H?
14586 H*
385 H?
2¥56 Y2
3g3s M?
20 PhTos

23 Phvos
23 PlaTos

D:.T.
0.7

| HP
IHP
Yer 4 P
| Y4 HP
+3 HP
S HP
3 WP

CoSTO [F¥S5
$ 200000 :00
U]

12950.00
15135400
2435%.00

132 45 2.00

95" 500-00

/1002 3#6 .00
588 43,00
19%910.00
309030.00

156000:00
I##000:00
23¢600-00

cosvos de

eguipo del

CoSTO /19#6
220000.00
220000 .00
13849 .00
1664% 00
24625 +00
/%6 000 «00
105°050.00
4000 « 00
21000 00
2500000
1702 ©/4.00
GY¥ ¥27.00

62 ¥01.00

339933.00

1¥/600-00
19491000

258000.00

D4 ¥82.00
24 782.00
2247%.00
2©500.00
¥9 45000
33 50000
30 200:.00

ToTal 7& 3 95 % 500.00

0% Cosio del eguipe %3 95¥8500.00
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a) Aplicando el me7ddo de los /)¢1c7'c'>r¢5 de LANG como primera
aproximacion , seTienc &

¢

Fare planTas goe  procesan liguidos el fac7or de lan& es Ay

CosTO O 1A PLANTA ¢

Y. 3y ¥ 3 95#500.00 = g ¥58 300,00
b) Aplicando  Jos facﬁres esVablecidos an ¢/ hbro de PeTars and
Timerhovse " PLANT DesiGl AnD ccowomicS”,
COSTOS pIRECTOS (¢/0) Porcienvo cos7o ($)
Eguipo 328 3952800.00
Instalaciorr de e;ag’o 12,5 1522100:00
TInsVrvmaenvos y cor J0/e s 4, 3 523600 +00
Toéberiow * 19.3 2350 100:00
I nsTalecion e /lecTrica s ¥ Yog 251.00
Caso. de conTrol lvos 12% §50+.00
Tervrano Is 19265100
Vies de acceso 3.2 3¥9650.00
Serviceos Quxileres 1073 2228 39400

To7al  $/2008046-00

COSTOS NOIRECTOS

Indcﬂzt//b. y super visiow 3.0 ] 58297%7.00
GesTes de ConsTrucciov 14l 5~ ! ¥65 628.00
dicencias 3.0 365 300,00
ImpuesTos /2.3 ! 49F ¥40:00

Tolal £ 520 645.00

= COSTOS DIRECTOS + COSTOS INPIRECTOS
€T = I1*22196%3 .00

&l error  probable en /os meVodes anVerwores poede vavar enlre
25 j 30 %0 »
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1.4, DIAGRAMAS Y PLANOS

Los diagramas son la herramienta grafica que permite al ingeniero

de proyecto desarrollar el disefio de una planta.

Dentro de las fases del disefio de una planta, la informacidon obtenida por cada uno
de los departamentos que intervienen en el proyecto es plasmada en un diagrama. Es
tos diagramas como son: el plano de localizacidon general del equipo, el diagrama

de flujo de proceso, el diagrama de tuberia e instrumentacidn, los diagramas de ser
vicios, el diagrama eléctrico, etc., sirven para que los constructores de equipo
puedan fabricarlo correctamente y para que los responsables de construir la planta

lo hagan convenientemente.

Diagrama de flujo. El diagrama de flujo es la base para el desarrollo de la planta,

Este deben contener los balances de materia y energia requeridos por el proceso pa-
ra obtener los productos deseados, ademas debe sefialar todos los equipos involucra-

dos en dicho sistema.

Existen tres tipos de diagramas:
a) Diagrama de blogues.
b) Diagrama grafico de flujo.

c) Diagrama de flujo de proceso.

a) Diagrama de bloques. Este diagrama se representa por medio de paralelogra-

mos y flechas que indican la secuencia del proceso. Cada paralelogramo representa

una seccion de la planta o una operacidon unitaria y cada flecha una corriente.

b) Diagrama grafico de flujo. Es el diagrama cominmente usado para fines pu-

blicitarios o informativos de tipo general.

c) Diagrama de flujo de proceso. Toda la informacién necesaria de las condi-

ciones de operacidon de los equipos y en la cual el ingeniero de proyecto basa el

disefio de la planta esta contenida en este diagrama.
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Dada la importancia del mismo, debe satisfacer los siguientes requisitos:

1) Debe ser lo mas claro posible.

2) Debe sefialar el balance de materiales de cada una de las corrientes con sus
respectivas identificaciones; ademas las condiciones de operacion y las propieda--
des mas importantes de los fluidos.

. 3) Debe identificar a cada equipo por medio de una clave establecida.

4) Se sefialaran las valvulas de control y variables a controlar (P, T, nivel).

5) Una bandera indicar3d la presién y la temperatura de las corrientes y equi-
pos mas importantes.

6) La identificacidn de cada corriente deberad hacerse con un nimero encerrado
en un cuadro pequefio. '

7) Las corrientes que llevan flujo a dos fases se deberan sefialar con un hexa-
gono, dentro del cual se indique el porciento que est3d en fase vapor.

8) Todas las notas que complementen el diagrama y que dependen de la necesidad

de cada proceso deben ser incluidas.

Plano de localizacidn general de equipo (plot-plan). EIl plano de localizacién gene-

ral es un diagrama que tiene representado al involucrado en el proceso agrupado en

el lugar que ha de ocupar en el terreno de la planta.

Algunos de los objetivos de este plano son: 1la economia en potencia de bombas y
compresores y en distancia de tuberias, ya que si se usa una gran cantidad de ésta,
la inversion total aumenta. Se estima que el costo de lineas representa entre un

40 y un 60 % de la inversion total.

El arreglo del equipo dentro de la planta depende de factores como son: vientos domi
nantes, capacidad de la planta, area disponible, topografia del terreno, tipo de pro
ceso, vias de comunicacién a la planta (carreteras, vias férreas, puertos), lineas
de proceso y servicios en limites de baterfa. Asi como la seguridad y facilidad de
mantenimiento y construccién. En la elaboracidn de estos planos es importante cono-
cer la lista y dimensiones de los equipos, las distancias minimas entre ellos y so-

portes de tuberia.

Este plano debe contener:

a) El equipo localizado y representado a escala.
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La localizacidon se hace mediante un sistema de coordenadas como se muestra en la

siguiente figura:

b)
c)
d)
e)
f)
9)
h)

s T
L/

€35m

NSO ™.

€40m

Cimentaciones de bombas y compresores.

Edificios (cuartos de control eléctrico y de instrumentos, oficinas, etc.)
Cuartos de compresores. '

Estructuras.

Soportes de tuberia (rack).

Accesos .

Almacenamiento (diques de contencién).

También aparecen sefialados los puntos cardinales, la direccidn de los vientos domi-

nantes y las vias de comunicacion a la planta

Los vientos dom inantes son los que determinan la localizacién de hornos y quemado-
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res en relacion al equipo que maneja vapores inflamables. Esto evita en caso de fu
gas, que las substancias inflamables sean llevadas a dichos equipos produciéndose

situaciones de peligro.

El soporte de tuberia, puede tener una gran variedad de formas dependiendo del tipo

de proceso. Los arreglos mas empleados son aquellos con forma de '"I'', "L", '"T" etc.

Para este trabajo se ha elegido el tipo "I'.

En el cual las lineas de materia prima y servicios entran por un extremo y por el

opuesto salen los productos.

En general el equipo puede distribuirse en alguna de las siguientes formas:

a) Distribucién por agrupamiento. En este tipo de arreglo se agrupa al equipo

similar como son bombas, cambiadores, torres, etc., en areas separadas con objeto de
facilitar la operacién y el mantenimiento. Esta forma de distribucidn resulta mas
econdémica para plantas grandes con un gran nimero de bombas, cambiadores y demas

equipo.

b) Distribucién por linea de flujo. En este arreglo el equipo es distribufdo

en la planta siguiendo la secuencia establecida en el diagrama de flujo de proceso.
Esta distribucion resulta particularmente aplicable a plantas pequefias o a unidades

grandes donde se tienen relativamente pocas bombas o cambiadores.
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Por experiencia en plantas anteriores se ha encontrado que el ancho del soporte

(rack) varfa de 5 a 10 metros.

Instrumentacidn. Un instrumento proporciona al operador el registro de las condi-
ciones de operacidon de los equipos con el fin de controlar el proceso o para llevar

un registro continuo de ciertas variables.
La ventaja de usar instrumentos reditda en que se elimina al maximo los errores cau
sados por la intervencion del hombre y hace poco riesgosos los procesos delicados

para una operacién manual.

Asi pues, al mantener las variables como P, T, fiujo y nivel dentro de los limites

previamente establecidos se logran abatir los costos de operacidn.

Arreglo de cambiadores de calor. B&asicamente en un cambiador de calor, la variable

a controlar es la temperatura, ya que el propGsito de este equipo es lograr la maxi

ma recuperacion de calor.

El arreglo general consiste en poner vilvulas de bloqueo para aislarlo y darle el
mantenimiento necesario, por lo cual se incluyen valvulas de paso para evitar un pa
ro innecesario de la planta. A la salida del cambiador se colocan medidores de tem
peratura.

Los venteos se colocan en la tuberia superior y los drenes en la inferior.

Instrumentacion de torres fraccionadoras. El sistema se compone de dos secciones

principales que son:

1) E1 domo de la torre, el condensador parcial y el acumulador de reflujo.

2) El fondo de la torre y el rehervidor.

Para la seccidon 1, el destilado se obtiene en forma de vapor y por lo tanto se nece-
sita una valvula que controle tanto la presion en el domo como la cantidad de produc

to.



_93_

El control de nivel del acumulador se hace con una valvulas que controla la canti--

dad de reflujo al domo de la torre.

Para la seccidn 2, el residuo como producto se controla por el nivel del rehervidor,

y la evaporacién con la admisién de vapor (FC).

B3sicamente un instrumento controla el proceso, registra e indica,alarma para en ca

so de peligro.

Diagramas de tuberfa e instrumentacién (DT!1). Este tipo de diagramas son la base

para el disefio de tuberias, plantas y elevaciones, control del nimero de instrumen-
tos y operacidn de la planta, ya que aparecen en ellos todos los equipos, accesorios
y tuberfas que los unen. El cédigo de los equipos debe ser el mismo que aparece en
el diagrama de flujo de proceso, en la lista de equipo y en las hojas de especifica-

cion de los equipos.

Para la construccién de plantas quimicas, por lo general (nicamente se especifican
tres o cuatro didmetros diferentes de tuberia, con objeto de que las piezas de re-
puesto ya sean estas accesorios o secciones de tuberia, puedan ser empleadas indis-
tintamente en varias areas de la planta sin tener necesidad de almacenar grandes
cantidades de materiales de diversos diametros. Consiguiéndose con esto una mayor
facilidad en el mantenimiento y una disminucidn en el tamafio del almacén de piezas

de repuesto.

A las secciones de la planta que aparecen en cada uno de los dibujos se les asigna
un ndmero para su identificacién. Asimismo se numeran las lineas de la siguiente

forma:

20 S 105 181

que significa lo siguiente:

20 - Didametro de la tuberia (generalmente en pulgadas).
S = Servicio que se realiza en la planta.
105 - Nimero de identificacidon asignado.

151 - Especificacién del tipo de tuberfa.
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FACULTAD DBE QUIMICA TESIS PROFESIONAL DIAGRAMA DE FLUJO.
CONCEPTO - n FLUiO |Fluio PESO Mm® sta/d | PRESION D&NS IDAD
CORRIENTE Ha AGUA HaS  [NETANG | ETANG [ PROPANO | X BUTANO |n BUTANO|A PENTAND [ nPENTANO| Hexamo () SOSA Kamol /uv| %2 /M, |MOLECULaR] 56 3 15%C| BPDA 15°C) jpoc ippdafem mom)| T (SC) | /et NOTAS
i Yo mol | 0-047 0- 412 0- 18% 1- 480 5.-759 |s.119 4.289 | 5- 614 40-949 | 40-194 21-30 1622 ¥4.79 | 0-¢33 387 22-80 49 0-601 - .
2 - |o.c4e 0.0%0 |a.18% | 43¢ | 3.734 | 3.131 | 4.308 | 5.634 | 4i. 108 | 40-549 21.60 | 1¢19 | 34.95 [o0.e33 | 386 21-t0 | 4a 5-eof 1. TEMPERKTURA ENC PRESION EN ¥ fca
3 . 92.¢4 J.3¢ 155.0 | 3046 19.63 1.140 407 22.80 49 1-130 2.. LA SOLUCION BE SOSA SE REPONE
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Este Gltimo punto, especificacidon de tuberia, indica los rangos de presidn y tempe-

ratura, asi como el material y rangos permisibles de corrosién.

I & 1

1 - Rango de presidon de las bridas.

S - Servicio.

1 - Material de la tuberfa.
COSTOS

Evaluacidn econdémica. Una evaluacidn econdmica es una guia indispensable para cual-

quier decisidn que deba ser tomada por el departamento de proceso o por el ingeniero
de proyecto. En este tipo de decisiones se incluyen aquellas en las cuales se fija
el rumbo de una investigacién, el disefio del proceso, la obtencién de capital (finan

ciamiento), y las condiciones Gptimas de operacidén de la planta.

Una evaluacion econdmica completa de un nuevo proyecto requiere la estimacion del ca
pital fijo requerido, asi como del capital de trabajo. Considerando la produccidn
anual y el precio de venta del producto, se pueden calcular las ventas anuales; con
el valor obtenido de estas ventas y deduciendo los costos de manufacturaj costos de
ventas, costos de administracidn y los impuestos, se obtiene la utilidad después de
los impuestos (utilidad neta) que puede esperarse del proyecto; esta utilidad puede
ser expresada como un porcentaje del capital invertido, empledndose este indice para

estudios posteriores por el departamento econdémico de la empresa.

Muchos estudios necesarios en el desarrollo de un proyecto no requieren una evalua--
cién econémica detallada, por ejemplo, en la seleccidn de alternativas de disefio o
de arreglos de equipo, (nicamente es necesario en algunos casos una comparacidn de

los costos de equipo.

El capital invertido se divide en dos partes:
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1) Capital fijo.
2) Capital de trabajo.

En el presente trabajo la planta que se considera es una seccién de una refinerfia,
en la cual las materias primas son productos de otras secciones y los productos de
las unidades son a su vez materia prima para procesos posteriores. Por tanto la

evaluacion econdmica debe ser considerada como parte de un estudio que comprenda a

la refineria completa.

%
Estimacion de costos. Existe una gran variedad de métodos para estimar el costo de

construccidén de una planta quimica; algunos requieren una minima informacién, mien-
tras que otros se basan en una lista completa de todos los equipos. Todos los méto-

dos suponen:

a) Una programacidn normal de proyecto. Entendiéndose por esto que los ingenie
ros, los departamentos involucrados en el proyecto asi como la parte contratante tra
bajaran de la manera mas eficiente posible, ya que cualquier iniciativa que se reali
ce para terminar la planta en un tiempo mas corto, redundar3 en un aumento de los

costos de inversion.

b) Condiciones normales. Entendiéndose por condiciones normales el que dnicamen
te se involucren sobretiempos pequefios dentro de la programacidn del proyecto, que
sea posible el encontrar un nimero adecuado de obreros calificados, Vv que se cumpla

con los tiempos de entrega de equipos y material en general.

En este punto no se hace prevision de las suspensiones no programadas de las activi-

dades.

Indices de costos. Es importante considerar que las fechas de los precios de equipo

son un factor muy importante ya que los costos basicos cambian constantemente debido

a factores como son:

-- Aumento del costo de mano de obra.
-- Aumento del costo de materias primas.

-- Aumento de la demanda, etc.
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Para efectuar una estimacion del costo real de algiln equipo o actualizarlo es posi-
ble emplear los indices de costos, siempre y cuando el tiempo que los separa no sea

muy grande, ya que se pueden inducir serios errores.

Los indices se emplean para determinar el costo en un afio A, si se conocen los de un

afio B. Esto se hace empleando la siguiente formula:

(INDICE EN EL ARO A)
COSTO EN ARO A = =-======mmmmmmmmmmemme (COSTO EN EL ANO A)
(INDICE EN EL ARNO B)

Entre los principales indices con que cuenta el ingeniero de costos se tienen los

siguientes, siendo los mas importantes los dos primeros.

a) The Chemical Engineering Plant Cost Index (Chemical Engineering).
b) Nelson Refinery Construction Index (0il and Gas Journal).

c) The Engineering News Record Construction Cost Index (Engineering news re-
cord) .
d) The Marshall and Swift Equipment Cost Index (Chemical Engineering).

e)

Cada indice est3 basado en un afio o en el promedio de varios afos, para los cuales
al costo de los equipos en la lista se les asigna un valor de 100. Para los afos
siguientes el precio se compara con el que se dio en el afio que se toma como base;

la relacidn entre ambos precios es el indice para ese afo.

El afo que se escoge como base debe ser uno que se acerque lo mas posible a lo nor-

mal; esto es, sin guerras, periodos de inflacién o depresidn.

Variacion de los costos con la capacidad. Cuando se incrementa el tamafio de una plan

ta quimica su costo también se incrementa; sin embargo, no existe una relacion lineal

entre capacidad y costo.

Métodos para estimar costos. Entre los métodos empleados para la estimacién de cos-

tos que m3s se emplean se tienen los siguientes:
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1. Método de factores.
Método de los médulos.

Est imado por operaciones unitarias.

= ow N

Estimado detallado de costos.

1. Método de factores. Para este método se hace una lista de todas las piezas del

equipo, obteniéndose el costo de entrega de cada una. Esto puede hacerse por medio
de sol icitudes de cotizacidén a proveedores, de informacidn registrada en los archi-

vos de la compafifa o por la literatura publicada.

Los costos de entrega de cada equipo se suman y se multiplican por un factor adecua

do. De acuerdo con Lang, este factor debe ser:

- Para plantas que procesan sélidos 3.10
- Para plantas que procesan sGlidos y un |Tquido 3.63
- Para plantas que procesan |7quidos L.74

A estos factores se les conoce como factores de Lang.

Este estimado se emplea en las fases preliminares del proyecto, siendo su aplica-
cion limitada, debido a que no es muy exacto. La ventaja de este método es que en
la literatura se encuentra disponible bastante informacion acerca de costos de equi

po.

2. Método de mSdulos. Este método segin Guthrie considera a la planta dividida en

médulos, cada uno de los cuales estd constituido por grupos de equipos similares,
por ejemplo, cambiadores de calor, recipientes a presidon horizontales, generadores

de vapor, unidades mecanicas de refrigeracién, cafeterfias y/o laboratorios.

Se obtiene precio con base en 1968 para cada equipo de los médulos (precios LAB plan
ta del proveedor). Se calcula un factor de Lang modificado para cada médulo; este
factor incluye el flete de los equipos asi como los impuestos mercantiles. EIl costo
total se obtiene multiplicando el factor obtenido por el costo de cada médulo y su-
mando estos valores posteriormente. Ademas se suma un valor adicional en el cual se

incluyen los imprevistos (del 13 al 25%).
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Este método es también de aplicacion limitada aunque es un poco mas exacto que el

anterior.

3. Estimado por operaciones unitarias. Esta aproximacidn estad basada en la premi-

sa de que unidades similares tienen equipo accesorio similar y por tanto deben de

tener costos similares.

El costo de una determinada operacidn ser3a una funcidn de:
-- Tamafio del equipo.
-- Materiales de construccion.
-- Presion de operacion.
-- Temperatura de operacidn.
La exactitud de este método se desconoce, pero es mayor que la obtenida con el méto-

do de los factores de Lang.

4. Estimado detallado de costos. Este método requiere mayor cantidad de datos que

los anteriores. Para este estimado, cada equipo se calcula en forma separada. Por
ejemplo el costo de tuberfas se estima determinando la longitud exacta que se emplea
rd para cada tamafio de tuberia, considerdndose adem3s el nimero exacto de accesorios.
El costo del material anterior se obtiene de una forma bastante ficil y exacta. EI
tiempo para el tendido e instalacidon de tuberias se determina por medio de tablas.

El tiempo total obtenido se multiplica por el costo de las horas de mano de obra y

se divide por un factor de eficiencia, para obtener el costo total de la instalacién.

- ¥ . * "
Este método tiene una exactitud de - 5%, pero su costo es alto. La exactitud de cual
quier estimacion depender3 en gran parte de la experiencia de la gente que se encar-
gue de hacerla. Por esto en muchas compafiias se tienen ingenieros que se especiali-

zan en costos.
El costo y la capacidad de dos equipos puede relacionarse de la siguiente forma:

COSTO DE EQUIPO A CAPACIDAD DE EQUIPO A x

COSTO DE EQUIPO B CAPACIDAD DE EQUIPO B
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La ecuacion anterior toma distintos nombres seglin sea el valor de x que se emplee.

AsT pues se tiene:

0.6 Ecuacidn de Williams.

x
n

x = 0s:7 Ecuacion de Dixon y Wowar.

Si se considera C como el costo del equipo y Q como su capacidad, se tiene lo si-
guiente:

log C =xlog Q

log C =x%log

Donde = es una variable dimensional correlacionada con el tamafio y tipo de equipo.
Por ejemplo: Espesor, nimero de platos, etc. Encontrandose que en la mayorfa de

los casos el logaritmo del costo de un equipo es una funcién lineal de €§

logc

{03 Z

Existen casos como es el de torres empacadas y torres de platos en que la correla-

cion para el costo se obtiene en funcidn wunitaria por pie de altura de la torre.

La ecuacidn anterior es valida para determinados rangos o intervalos de la variable

dimensional, ya que se presentan cambios en la pendiente de la grafica de costos.

Construccidn de graficas de costo de equipo. Las graficas de costo de equipo se

construyen de la siguiente forma:

i) Se obtiene el mayor nimero posible de datos de cotizaciones de diversos
proveedores.

ii) Se selecciona la variable dimensional que mas identifique al equipo.



iii) Se desarrolla un modelo regresivo lineal logaritmico con los datos ante-

riores.
§= e, BV g X
’3 = lo‘j cos‘\o
Xi = loq 5
loa q

>
1
183
*-

>
2

los wKi
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A
Sobre el modelo obtenido se calcula el coeficiente de correlacién F , el cual
indica qué tan relacionado esta el costo del equipo con la variable dimensional se-
leccionada.

Eg <°¢f‘.cun‘t¢ de  corralacidn

8 | ZOG-X)
T(%-9Y

T Xl = (XYY n
% = (T £n

"

3

Ki n=Tamsho de muested

>
]

|
™ >

<
M
>

]

Con un valor del coeficiente de correlacién mayor de 0.80 se considera que la corre

lacidon entre las dos variables es buena.

Cuando se han probado varias variables dimensionales, se escoge la que tenga un va-

lor del coeficiente de correlacidn mayor.

Una vez construido el modelo, debe ser sometido a una serie de pruebas para ver si

es adecuado, entre las principales estan:

a) Bandas de confianza. Esta prueba indica la probabilidad de que en el rango

considerado se cumpla la relacion del costo con la variable dimensional.

b) Demostrar que los errores son independientes. Aqui lo que se trata de pro-
bar es que el error de la variable dimensional es independiente del costo. Para lo-
grarlo puede emplearse la ecuacién de Markov para andlisis de mercados, o la estadis
tica de errores de Durbin y Watson. Para México, la actualizacion de precios se pue
de llevar a cabo por medio de los indices de precios del BANCO NACIONAL DE MEXICO,

en lo relativo a articulos metalicos.



Los siguientes datos son un promedio anual.
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ARO

1951
1952
1953
1954
1955
1956
1957
1958
1959
1960
1961
1962
1963
1964
1965
1966
1967
1968
1969
1970
1971
1972
1973
1974

1975 enero-abril

Costos de diversos equipos.

1)

Recipiente de acero al carbdn.
15-35 1b/in2

N D

86.

92.

92.
100.
107.
119.
128.
133.
133.
131.
133.
133.
133.
135.
138.
138.
139.
143.
145.
156.
159.
159.
162.
189.
207.

W 0N O O N V1 = W = O - ON = 1 OOy VT W O o © &=
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CAPAC|DAD COSTO
1000 gal. $ 20,000
10,000 gal. $ 60,000

Los precios anteriores se entienden LAB en la planta del proveedor y pueden ser re-

lacionados con los costos en los Estados Unidos de la siguiente forma:
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.9

2) Recipiente de acero al carbén.
36-120 1b/in?

CAPACIDAD COSTO
100 gal. $ 8,000
6000 gal. .$ 70,000
100,000 gal. (esferas) $ 700,000 cambio de pendiente en la grafica
de costos.
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.76
3)Recipiente de acero al carbén.
120-160 1b/in’
CAPACIDAD COSTO
20 gal. $ 3,500
1000 gal. $ 45,000
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.9
4) Recipiente de acero al carbén.
300-750 1b/in?
CAPAC I DAD COSTO
100 gal. $ 20,000
650 gal. $ 60,000
6000 gal. $ 500,000 Cambio de pendiente, reactores

de 4 ft de diametro.



- 104 -

Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.85

5) Recipiente de acero inoxidable 304.

20-40 1b/in?
CAPACIDAD C€osTO
1000 gal. $ 52,000
10,000 gal. § 200,000
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.95

6) Recipiente de acero inoxidable 316.

30-260 1b/in’

CAPACIDAD COSTO

20 gal. $ 15,000

700 gal. $ 60,000

1000 gal. $ 500,000 Cambio de pendiente.
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.90

7) Tanques de almacenamiento de acero al carbdn cilindricos verticales.

CAPACIDAD COSTO

1000 gal. $ 8,000

500,000 gal. $ 350,000
Costo en E.U.A. = Costo en México x 1

8) Tanques de almacenamiento de acero inoxidable 304 cilfndricos verticales.

CAPAC | DAD COSTO
200 gal. $ 12,00
100,000 gal. $ 500,000

Costo en E.U.A. = Costo en México x 1
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9) Tanques de almacenamiento de acero inoxidable 316 cilfndricos.verticales.

CAPACIDAD COSTO

10,000 gal. $ 48,000

100,000 gal. $ 170,000

Costo en E.U.A. = Costo en México x 1.15

10) Cambiadores de calor.
20 ft. de longitud.
Tubos,cabezales y cuerpo de acero al carbén.
2

SUPERFICIE EN ft COSTO

20 $ 13,000

350 $ 45,000

10,000 $ 700,000 cambio de pendiente.
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.84

11) Cambiadores de calor.
5-12 ft. de longitud.

Tubos, cabezales y cuerpo de acero al carbdn.

SUPERFICIE EN ft2 COSTO

20 $ 10,00

8,000 $ 300,000

Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.93

12) Cambiadores de calor.
20 ft. de longitud.

Tubos, espejo y cabezales de acero inoxidable 316. Cuerpo de acero al car-

bén.
SUPERFICIE EN ft2 cosTo

20 $ 20,000

180 $ 500,000

1000 $ 220,000 Cambio de pendiente.

Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.82
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13) Cambiadores de calor.
5:12 ft. de longitud.

Tubos, espejo y cabezales de acero inoxidable 316. Cuerpo de acero al car-

bén.

SUPERFICIE EN ftz COSTO

40 $ 30,000

250 $ 65,000

4,000 $ 410,000 Cambio de pendiente.
Costo en E.U.A. = Costo en México x 0.80

14) Torres de destilacion de acero al carbén.

Platos perforados con bajantes.

DIAMETRO EN PULGADAS COSTO/PLATO

30 $ 5,000

Lo $ 6,000

60 $ 7,800

80 $ 10,000

100 $ 12,500

150 $ 25,000
Costo en E.U.A. = Costo en México x 1.15

15) Torres de destilacion de acero inoxidable 316.
10-50 platos perforados con bajantes.

Separacion promedio de 18 in.

DIAMETRO EN PULGADAS COSTO/PLATO
30 $ 11,000
4o $ 13,000
50 $ 16,000
60 $ 20,000
80 $ 30,000

Costo en E.U.A. = Costo en México x 1
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16) Torres de acero inoxidable 316.
30-61 platos perforados con bajantes.

Separacion de 18 in.

DIAMETRO EN PULGADAS COSTO/PLATO
20 $ 6,000

30 $ 7,500

40 $ 9,200

50 $ 12,500

70 $ 18,000

80 $ 23,000
Costo de E.U.A. = Costo en México x 1

17) Torres empacadas de acero inoxidable 316, incluyendo el costo de plato so-

porte y platos distribuidores. No se incluye el costo del empaque.

DIAMETRO EN PULGADAS COSTO/PLATO
10 $ 16,000

15 $ 22,000

20 $ 30,000

30 $ 50,000

40 $ 90,000
Costo en E.U.A. = Costo en México x 1

18) Bombas de acero al carbén con AP 125 Ib/inz, incluyendo motor, base y

acoplamiento.

HP_ COSTO

1-10 $ 10,000-12,000
20 $ 25,000

50 $ 40,000

100 $ 60,000

200 $ 100,000

Costo en E.U.A. = Costo en México x 1.25
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19) Bombas de acero inoxidable 316 con AP ( 125 Ib/inz, incluyendo motor,

base y acoplamiento.

s cosTo
1 $ 25,000

2 $ 30,000

Y $ 35,000

6 $ 40,000

10 $ 50,000

20 $ 70,000

35 $ 100,000

Costo en E.U.A. = Costo en Méxieo x 1.25

En este caso, la correlacidn entre la potencia de la bomba y su costo no es

lineal.

Departamento de compras (suministros). Una de las fases mas importantes que se si-

guen en el desarrollo de un proyecto es la adquisicion del equipo y materiales nece
sarios; dicha adquisicion debe hacerse a un costo razonable y a un tiempo de entre-
ga adecuado. De realizar lo anterior se encarga el departamento de compras de una
compafifa de ingenierfa; en dicho departamento debe contarse con ingenieros de gran

experiencia tanto en el proceso mismo como en los diferentes equipos que han de ser

adquiridos.

El departamento de compras es el encargado de proporcionar al ingeniero de proyecto
la informacidn necesaria acerca de los equipos que existen en el mercado, de sus

precios, asi como servir de enlace con los proveedores.

Debido a las operaciones de que se encarga este departamento durante el desarrollo
de un proyecto, es necesario una buena organizacion del mismo, asi como un personal
con un amplio criterio y experiencia. Este departamento generalmente estd consti-
tuido por un gerente de compras, asistentes, agentes de compras, secretarias y em-

pleados, aunque su organizacidn dependerd de cada compaiiia.

Los suministros en un proyecto de una planta de proceso pueden hacerse por dos méto-

dos de compras:
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--Método de compras por contrato.

--Método de compras por equipos o materiales.
Por una combinacidn de ambos métodos.

En el método de compras por contrato uno o mis compradores se asignan a un proyecto
especifico (contrato). Este método requiere de compradores con un amplio conocimien

to de todo tipo de equipo.

Las compras por contrato son aconsejables para organizaciones pequefias. En el método
de compras por equipo o materiales, cada comprador maneja un cierto tipo de materia-
les o equipos sin importar el proyecto para el cual se requieren. Este método se em
plea con mayor frecuencia en organizaciones de gran tamafio que manejan un gran nime-
ro de proyectos. Cuando se emplean este tipo de compras se debe de nombrar uno o
mas coordinadores de proyecto que se encarguen de que las operaciones de suministro

se sigan de acuerdo a la programacidn establecida.

El método de compras por equipos o materiales es mas eficiente cuando la politica
de la compafifa permite que se hagan compras en grandes cantidades (sobre compras) de
algunos materiales consiguiéndose de esta manera algunos descuentos. Para operar de
esta forma, la compafiia debe estar capacitada para almacenar el material sobrante,

mientras este no sea requerido.

Especificaciones y diagramas. En la adquisicion de equipos, pocos son los que pue-

den comprarse sin la preparacion de especificaciones y diagramas, ya que estos ayu-
dan proporcionando los datos de disefio en una forma clara y concisa. Este tipo de
trabajo debe ser desarrollado por los grupos de ingenieria de la compafiia, siendo
aconsejable solicitar el consejo técnico del departamento de ventas de los proveedo-
res, ya que uno de los errores mas comunes y caros en un proyecto es la tendencia a
disefar cada equipo sin tener en cuenta la disponibilidad de materiales, mano de

obra o los costos.

Secuencia de actividades en un departamento de compras. La adquisici6n de materia-

les para una planta industrial puede dividirse en varias fases:



1. Solicitud de cotizacidén. Este punto incluye el envio a los diversos pro-

veedores de una solicitud de cotizacion del precio de algin equipo.

2. Cotizacion. Es la respuesta formal de los proveedores a la solicitud de

cotizacién.

3. Comparacidn de precios. Esto comunmente se efectla por medio de una tabla
comparativa en la cual se incluye la informacién enviada por cada proveedor en su

cotizacidn.

4. Pedido (orden compra).
5. Inspeccidén. En este punto se incluye la revision de los equipos y materia
les durante su fabricacidn para asegurar una buena calidad y un tiempo de entrega

dentro del programa general del proyecto.

6. Expeditacion. Entendiéndose por tal la aceleracién de los progresos en la

manufactura de los equipos hecha por el comprador.

1. Solicitud de cotizacién. Para el envio de una solicitud de cotizacién se proce-

de de la siguiente manera:
a) Acumulacién de datos de disefio en forma de especificaciones o diagramas.
b) Seleccién de proveedores a quienes se les enviara la solicitud de cotizacidn.

c) Envio de la solicitud.

En muchas compafiias cuentan con formas estandard para solicitudes de cotizacidén. Es-
tas formas invariablemente aclaran que no se trata de un pedido para evitar confusio
nes. Las especificaciones y diagramas que contengan la informacidn sobre el equipo
o materiales que se cotizaran asi como las instrucciones para cotizar deben ser ane-
xadas a la solicitud, fijandose una fecha 1Tmite a los proveedores para que entreguen
sus cotizaciones. El nimero de solicitudes de cotizacién enviadas depende de cada
compafiia, pero se consideran generalmente tres solicitudes como minimo, ya que esto
permite una seleccidn del proveedor en base a precio, tiempo de entrega y calidad

del producto.

2. Cotizacidén. El proveedor deber3 enviar su cotizacidn en una forma especial para
tal objeto y en la cual se debe incluir una serie de condiciones y definiciones.
La informacidn especifica acerca del equipo que se cotiza debe estar incluida en la

cotizacion de acuerdo a lo siguiente:
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a) Cantidad y descripcidn del material cotizado.

b) Precio, debe dar tanto el precio unitario como el precio total del pedido.

c) Peso estimado, este dato es necesario para el embarque.

d) Tipo de cotizacién. Aqui incluye: validez de la oferta, tiempo durante el
cual es valida la cotizacién (generalmente treinta dfas); clausula de esca-
lacion, permite el ajuste del precio en funcién de las variaciones de mano
de obra, materiales y transportacién entre la fecha de pedido y la fecha de
embarque.

e) Descuentos.

f) Condiciones de pago, incluyendo la especificacién LAB (libre a bordo), enten
diéndose en este caso que la mercancia serd entregada a bordo de un transpor
te en el sitio indicado.

g) Tiempo de entrega. Este dato debe aparecer en cualquier cotizacién. General-

mente se expresa en dl'as, semanas O meses.

3. Comparacidn de precios. Después que se reciben las cotizaciones de los diversos

proveedores con los datos que se incluyen en éstas, se construye una tabla compara-
tiva, la cual constituye un método claro y eficaz de comparar la informacién propor-

cionada por los proveedores.

En la construccidn de una tabla comparativa se deben tener en cuenta los siguientes

factores;

a) Especificaciones.

b) Precio y escalacidn.

c) Fecha de entrega.

d) Condiciones de pago.

e) Politica del proveedor.
f) Garantfas.

g) Fletes.

h) Clausula de mano de obra.

i) Tipo de embarque.

Una vez elaborada la tabla comparativa, es necesario un analisis detallado de la in-

formacién contenida en ella; en base a dicho andlisis, se hace la seleccién del pro-
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veedor que ha de encargarse del pedido. Como en el caso de las solicitudes de coti-
zacidn, también existen formas estandard para tablas comparativas elaboradas por ca-
da compafifa. Todas aquellas decisiones en base a la tabla comparativa deben ser
aprobadas por el ingeniero de proyecto. El departamento de compras debe indicar en
forma clara todos los términos y condiciones de embarque haciendo resaltar las dife-
rencias entre cada proveedor. En los estudios de ingenieria hechos por la compaffa,
deben incluirse copias de las tablas comparativas de los diversos equipos. El inge-
niero de proyecto del contratista, generalmente debe enviar una copia de dichas ta-

blas al ingeniero de proyecto del cliente para su aprobacidn.

4. Pedido (orden de compra). El pedido debe ser referido a una cotizacién escrita

del proveedor, la cual debe estar perfectameﬁte identificada por fecha y referencia,

debe estar hecha en una forma especial para tal objeto.

Generalmente un pedido consta de las siguientes partes:

a) Descripcidn y precios. Aqui debe hacerse referencia a las especificaciones
que sirven de base en la solicitud de cotizacidn, haciendo una descripcidon exacta de
lo que fue cotizado por el proveedor; debe indicarse de cuantas piezas esta compues
ta cada partida, los precios unitarios y totales de los equipos y materiales asfi
como el precio total del pedido, los impuestos sobre ingresos mercantiles, descuen-

tos y el precio total neto del pedido.

b) Condiciones de pago. En este punto se incluye la forma en que ha de pagarse

al proveedor generalmente se tienen dos formas de pago:

1) Contado.

2) Por financiamiento. Si se cuenta con crédito en la compafifa proveedora,
el pago puede hacerse en forma diferida contra el cumplimiento de alguna
condicion fijada de comin acuerdo entre el proveedor y el contratista.
Si el pedido es grande y el proveedor pide alglin anticipo, generalmente
se pide una fianza en favor del contratista que garantice el buen uso de

ese dinero.

c) Tiempo de entrega. Se toma el tiempo de entrega fijado por el proveedor en
su cotizacidn y en base a la fecha del pedido se fija una fecha limite de entrega,

pasada la cual, el proveedor est3 sujeto a una multa (generalmente 2 al millar) por

dia de retraso.



Esta cl3usula de multa debe estar especificada en el pedido y debe ser aceptada por

el proveedor; en caso de no hacerlo debe expresarlo por escrito.

d) Garantias. En este punto se indican las garantias que han de tener los mate-
riales y equipos. Si el pedido es de equipo, se pide una fianza con un valor de
aproximadamente el 10% del pedido otorgada en favor del contratista para garantizar

el buen funcionamiento, asi como la buena calidad de los materiales y mano de obra.

e) Notas. Aqui se incluyen todas las aclaraciones necesarias concernientes al
pedido como son: lugar a donde ha de ser enviada la correspondencia que origina el
pedido, como y dénde han de ser presentadas las facturas para su cobro, lugar a don-

de ha de embarcarse el equipo o material, etc.

f) Anexos. En este punto deben aparecer los documentos que forman parte inte-

gral del pedido.

5. !nsEeccién. Una parte importante en las operaciones de adquisicidn en el desa-
rrollo de un proyecto es la inspeccion del equipo durante su manufactura y poste-
riormente al estar listo para ser entregado. Durante este periodo , la compafiia

de ingenierfa debe enviar periddicamente a un ingeniero inspector que se encargara
de checar si la construccion del equipo se realiza de acuerdo a las especificacio-
nes y dentro del tiempo programado. El ingeniero inspector debe presentar un infor-

me periddico al departamento de compras.
Por el alto costo de la inspeccion, Unicamente pueden checarse los equipos mayores
antes de ser embarcados. Los materiales como valvulas e instrumentos se verifican

hasta que son entregados en el sitio de construccidn.

6. Expeditacién. La funcién principal de esta operacion es asegurar que las fechas

de entrega del equipo o material han de ser seguidas de acuerdo a la programacion

del proyecto, aunque cumple también con los siguientes puntos:

-- Revisidn de los datos que puedan afectar las fechas de entrega del equipo.

-- Anticipar cualquier demora o cuello de botella y arreglarlo directamente con
el proveedor.

-- Asistir al proveedor en la obtencidn de prioridades.
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-- Cambiar la programacion de fechas de entrega cuando sea necesario.

-- Estar pendiente de los cambios en la programacidn del proyecto hechos por
los departamentos de ingenieria y notificarlos al proveedor o fabricante
cuando sea necesario.

- - o . - .
-- Expeditar a su propia organizacion con objeto‘de que los diagramas y especifi-
caciones se terminen en el tiempo programado.

Es conveniente hacer notar que las entregas antes de tiempo son tan inconvenientes
como las entregas fuera de tiempo, ya que pueden implicar problemas serios en el
almacenaje de equipo en el sitio de construccién. Un ingeniero que trabaja en la
operacion de expeditacion debe tener conocimiento de los procedimientos de fabrica-
cion, métodos de adquisiciones de los proveedores existentes y de las practicas co

munes de embarque.

RESIUMEN ¥ CONCLAUS I ONES

Resumen. Los tratamientos para purificar gases y gasolinas, con el objeto de elimi-
nar los contaminantes de azufre, son muy variados y de gran importancia en la indus
tria quimica y petroquimica. Los gases tienen usos muy variados por ejemplo como

combustibles y en la fabricacidn de plasticos, tal es el caso del etileno y del pro

pileno, de ahi la importancia de mantenerlos libres de impurezas.

Las gasolinas por su parte deben estar libres de estos compuestos para evitar dafos

en los motores de combustién interna.

Asi pues, como se apuntd anteriormente, estas técnicas se basan en alguno de los si

guientes principios: absorcion con un liquido, reaccidon quimica o adsorcion.

Los métodos para eliminar los contaminantes de estas corrientes son muy variados y
dependen en gran medida del tipo de compuestos, de su concentracion y de la relacidn

entre ellos.

Actualmente las alcanolaminas han probado ser de gran utilidad, en especial la mono-

etanolamina y la dietanolamina. En el caso de eliminar sulfuro de hidrégeno con tra

zas de dioxido de carbono y C0S, la dltima ha demostrado tener mayores ventajas.
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Conclusiones. Las plantas localizadas en Canadd y en la Lacq, Francia, utilizando so
luciones de dietanolamina, han demostrado la utilidad de este compuesto en los proce

sos de purificacion de gases.

La experiencia obtenida en estas plantas ha servido para demostrar lo atracctivo del
proceso y actualmente se construyen m3s de ellas en varios paises, por ejemplo, Méxi

Co.

Ya que los procesos con soluciones de dietanolamina son de desarrollo reciente, los
datos necesarios para el disefio de los equipos de separacidn, reportados en la lite-
ratura, no son siempre confiables, por tanto el disefio de estos equipos se realiza

en base a la experiencia de otras plantas.

Dadas las propiedades de la dietanolamina como son baja presion de vapor, porciento
minimo de degradacién y baja corrosividad es atractiva econémicamente y supera en

muchos casos las soluciones de monoetanolamina.

Los principales problemas que presenta la operacidn de estas plantas son el espuma-
do, causado por la presencia de particulas finamente divididas, pérdidas de solven-

te y corrosidn; inconvenientes que pueden evitarse mediante un disefio adecuado.

En el disefio de la seccidn de tratamiento de gasolinas los problemas encontrados fue

ron minimos dada la simplicidad del equipo.

El desarrollo de este trabajo, al aplicar parte de la ingenieria de detalle, nos ha
servido para conocer mas sobre cdmo enfrentar problemas de disefio, principalmente en

el caso de cambiadores de calor.

La evaluacidon de costos de la planta se hace tomando en cuenta los costos de equipo
establecidos en 1975. La situacidén econédmica actual del pais hace inexacta la ob-

tencidn del costo real y por tanto, éste no refleja la realidad.
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