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CAPITULO I 

1.0 INTRODUCCION 

El gas amargo generalmente contiene compuestos indeseables, 

siendo los contaminantes más típicos el vapor de agua, el 

bioxido de carbono y los compuestos de azufre; principalmente 

el HaS, los cuales deben extraerse antes de transportar, 

procesar o vender el gas. 

En México, país en vías de desarrollo y adaptación 

industrial, se acentua aún más la necesidad de disponer de 

gas purificado, para utilizarse tanto como gas combustible, 

obtención de gas LP y gasolinas naturales asi como fuente de 

obtención de materias primas para el desarrollo de la 

industria petroquímica. 

Para la utilización de gas amargo como combustible, se 

necesario disminuir el contenido de HaS y de COa a un valor 

relativamente bajo y económicamente factible, con el fin de 

evitar ptoblamas de corrosión que pudieran precintarse 

durante su transportación, ael como en los equipos donde se 

utiliza. 

Además de éstos factores, debe tomarse en cuenta que durante 

su transporte y su distribución, el gas deberá estar dentro 

de condiciones que permitan un manejo seguro del mismo. 

Para el procesamiento del gas natural con el rin de obtener 

gas residual, etano, gas LP y gasolinas naturales se hace 

Indispensable eliminar el acido sulthidtizo, CO2 y agua, ya 

que el proceso al que se someteran posteriormente (plantas 

criogonicasi requiere un 04 libre de los contaminantes 



anteriores. Los líquidos recuperados del proceso criogenico 

(Etano, LP y gasolinas) se terminan de procesar en plantas 

traccionadoras da licuables en las cuales tampoco deben 

existir los contaminantes mencionados. 

Debido a lo anterior el proyecto a desarrollar va encaminado 

a mostrar lo necesario que es tener el máximo aprovechamiento 

del equipo disponible para el endulzamiento de gas amargo, Y 

obtener así la Optima utilización de éste gas como 

combustible. 

2 



El objetivo de este estudio es la olatimlzecien de lomillo 

existente para el proceso de endulzamiento de gas amargo. 

El Equipo fue disehado y utilizado en una Plataforma marina 

en la Sonda de Campeche (Abkatunit se pretende aprovechar 

dicho equipo para endulzamiento de gas en una planta en San 

pablo y Rincón Pacheco, municipio de Papaloapan, Veracruz; 

con cambio en capacidad y condiciones de operación tales como 

composición de gas amargo, temperatura y presión de 

alimentación, etc. 

Se tomarán en cuenta balances de materia y energia a las 

condiciones originales y a la ■ que se pretende trabajar para 

ver el desperdicio de energia y la forma en que se podría 

ahorrar dicha energia. 

La manera de optimizar el equipo sera haciendo algunas 

modificaciones al equipo existente de manera que convenga 

tanto técnica como scontaicamente, 

El estudio tecnico-economico nos dará como resultado si es 

posible utilizar dicho equipo con o sln modiricaciones para 

las nuevas condiciones de operación, u opte( por el uso de 

equipo nuevo utilizando el mismo proceso ó si es posible 

utilizar un proceso nuevo mas eficiente y mas conveniente que 

el reacondicionamlefc del equipo existente. 



CAPITULO II. 

2.0 GENERALIDADES DE ENDULZAMIENTO DE GAS. 

Los procesos para eliminar gases ácidos de una corriente de 

gas amargo son muy numerosos, pero casi todos operan en la 

misma forma: Mediante una absorción fisice y/o química de 

dichos gases por medio de productos químicos. El resto basa 

su operación en la Adoarnión física de los gases ácidos en 

Asi podemos clasificarlos tanto por la forma en que 

efectuan la eliminación como por el medio que utiliza como 

absorbente o adsorbente. 

Entre los factores que se deben considerar para la adecuada 

selección de un proceso de endulzamiento de gas se encuentran 

los siguientes: 

Anipo de impurezas en la corriente de gas y liquido. 

S:concentración de las Impurezas y nivel al cual deben 

removerse. 

C)selectividad requerida de gas ácido. 

D;volumen de gas/liquido que va a procesarse y condiciones de 

temo. y presión a las que se encuentra el gas/liquido. 

E:posibilidad de recuperación del azufro. 

Los gases de refinería además del HzS y COz pueden contener 

mercaptanos, CSz o sulfuro de carbonilo. Si alguno de éstos 

contaminantes esta presente, la efectividad del agente de 

endulzamiento disminuye significativamente. 
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El grado de concentración del gas ácido constituye un factor 

importante en la selección del proceso. Algunos procesos 

resultan económicos solamente si se remueven cantidades 

grandes de gas ácido. Con frecuencia en estos procesos no se 

cbrienon las especificaciones del gas dulce. 

Alpinos procesos elimin4p los gases ácidos hasta una 

con...ancracion de 100-4 ppm pero no son econodicamente 

lentaLles cuando la zoncentracion del gas ácido es muy alta. 

La selectividad da un agente de endulzamiento os una medida 

del grado en la que un contaminante se elimina en relación a 

otros. Cuando se considera que hay recuperación de azufre, la 

selectividad hacia el HaS es muy importante. 

Dentro de los procesos de endulzamiento, en una clasificación 

general existen 2 clases de procesos da endulzamiento, 

depandiundo del tipo de agente que se emplee para endulzar el 

gas ami jo: 

agenlull 

Gún 

pi :. 	ccn uldntos itquiduki involucran la recirculaclón 

da una ri4Igc[Cia a contracorriente con la corriente .gaseosa. 

La solución que se enriquece en gas ácido, se regenera por 

medio de calor y/o reduccion de presión. 
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Loe procesos con agentes sólidos de endulzamiento emplean un 

lecho atravós del cual el gas amargo fluye para extraerle los 

componentes del gas ácido. La regeneración del lecho sólido 

generáluente se realiza reduciendo la Pregión Y """15"1" 

calor. 

Loe procesos de absorción liquida son lo u más empleados para 

el endulzamiento del gas amargo. 

En otra clasificación, tenemos el primer gran grupo, que 

emplea como absorbente un solvente orgánico: dentro de este 

grupo merecen una especial atención, y forman en si un grupo 

aparte debido a su importancia, los de albanolaminas (MEA, 

DEA, TEA, DGA). Otro grupo también Importante lo integran los 

procesos que operan con carbonatos de sodio y potasio 

calientes o sales inorgánicas. 

El último grupo de procesos lo forman aquellos quu eliminan 

los gases mediante una adsorción física. 

En la tabla 1 se muestran loa proc¿,saJ 	 w,r1; el 

endul7affilento del las amal2o. 

be Lodos los procesos mencionados ant,i 	 loa 

con albanolaminas han sido los 'liba emplaados para el 

endulzamiento de corrientes de gases amargos, debido a su 

reactividad y disponiblidad a un costo bajo. 
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PROCESOS DE AMINA. 

Los procesos de amina se aplican cuando las presiones 

parciales del gas ácido van de la atmósferica a 84.4 kg/cma 

man. y/o se desean concentraciones pequerias de gas ácido en 

al gas dulce (300 ppm de CO: y 50 ppm HaS) también se emplean 

para el tratamiento de líquidos amargos. 

El principio de los procesos de amina 	se basa en una 

reacción reversible de una base débil con un ácido débil para 

formar una sal soluble en agua. La naturaleza reversible de 

astas reacciones permite la regeneración de la solución de 

aminas. 

Las reacciones principales que se 	llevan acabo en el 

endulzamiento de gas con soluciones acuosas de 

monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) y trietanmolamina 

(TEA) son: 

MONOETANOLAHINA: 

20H112 	 H2S ------. (PHH3)25 

H4.5" 	 2RtffisHS 

::1111H,Cb2 	H20 -------> (Rh)Ia)2CO2 

(UNH11)2C)la / CO2 + H20 	2RNHIHCO2 

2~2 	 CO2 	 RNHCOQNHaR 



DISTANOLAMINA: 

2RaNH 	 H2S 	 ►  (RaNH2)2S 

(RaNila)aS 	+ 	HaS 	  2RaNH2HS 

(RaNH2)2C0a + Ha0 • CO2 	 2RaNHaHCOa 

ó 2RaNH 	+ 	CO2 	  RaNCOONHaR2 
4- 

TRiETANOLAHINA: 

2RaN 
	

• 	H2S 

(423 	S 	• 	HaS 

2124 • COa + H20 	 

(11041)2C0a + H20 + CO2 	 2RaNHHCOs 

DONDE: Ra Cali*OH. 

A Temperaturas bajas las reacciones anteriores 	se desplazan 

hacia la derecha, y a temperaturas altas se desplazan hacia 

la izquierda. Por lo que si la amina se pone en contacto con 

el gas amargo a una temperatura que va de 27°C a 38°C, 	los 

gases ácidos se absorberan para formar las sales de amina. Si 

a ésta solución se le suministra calor y la temperatura 

aumenta do 115°C a 121°C, la reacción se hace revarsible, los 

gasas ácidos son uesplazados y la :mina sa regenera, 

empleandose nuevamente en el proceso, 

(RaNIDaS 

2RaNHHS 

(RaNH)aCOs 
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PROPIEDADES DE LAS AMINAS. 

MONOETANOLAMINA (MEA): 

Liquido coloreado de olor amoniacal. Higroscópico NlizCH2CH10H 

Peso Molecular: 61.06 	p. eb, 176°C 	p. cong. 10.5°C 

Flash point 	93.3°C 	d=1.016 20 / 4 P. de vapor 6 mm a 60°C 

Dosis letal en ratas: LDao=981 mg/kg (oral). 

peligro: Su explosión puedo causar daMos a la salud, o la 

muerte ya sea por vía oral, intraperitoneal o subcutánea. 

Peligro de incendia: Cuando se expone al calor o a la flama, 

puede reaccionar violentamente con Acido acético, anhídrido 

acético, 	acido 	acrílico, 	 acrilonitrilo, 	Acido 

Clorosulfónico, HCI, HF, HN0e, oleum y 142504. 

Para coffibatir el Luego se utilizan: espumas, espumas de 

alcohol y otros productos quimicos. 

De las diferentes aminas, la MEA es la base mis fuerte que 

reacciona más rápidamente con los gases ácidos. Otras 

ventajas que tiene la MEA incluyen su mayor estabilidad , 

mínima degradación térmica, facilidad para recuperarse de 

soluciones contaminadas, mayor capacidad de absorción de 

gases ácidos por unidad de peso o de volumen, es químicamente 

estable con lo que se minimiza la degradación de la solución. 

Sus principales 	desventajas consisten en que reacciona 

irroversiblemente can el sulfuro de carbonilo y disulfuro de 

carbono con los que forma compuestos no regenerativos que 

ocasionan pérdidas de solución y formación de sólidos que 
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aumentan más su presión de vapor. La presión de vapor de la 

MEA es mayor que la de las otras aminas, por lo que se tienen 

mayores pérdidas por vaporización sin embargo, éstas su 

pueden minimizar por medio de un lavado con agua de la 

corriente de gas dulce. 

Aunque el proceso con MEA se considera no selectivo y la 

velocidad do absorción del COz en MEA es menor 	que la del 

HaS, el COz se absorberá casi totalmente cuando la remoción 

del Has se lleva a cabo. 

El proceso de MEA fácilmente reduce el HaS a menos de 0.006 

ppm y si se desea, puede reducirse a menos de 0.001 ppm. 

El proceso con MEA se aplica en forma más general para el 

endulzamiento del gas natural de manantial. 

DIETANOLAM1NA IDEA). 

liquido coloreado viscoso, PM. 105.14 	p. tosían 28°C 

p. eb, 269°C icon descomposición>, 	flash polnt 152°C 

d. 1.0919 a 30 /20 presion de vapor 5 mm a 138°C. 

Dosis letal en ratasi LDeo■ 710 mg/kg por vio oral. 	Peligro 

de fuego: ligero, cuando se expone al calor o flama, puede 

reaccionar con algunos materiales oxidándolos. Para combatir 

el fuego: Espuma de alcohol, agua y COz. 

El ::D:eso de DEA se aplica comúnmente en el endulzamiento de 

gas de refinería y líquidos amargos. Estas corrientes 

cc..r.tienen ademas la Hai, y CO,, 	cantidades apreciables 	de 
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iulturo de carbonilo y sulfuro de carbono, contaminantes con 

los que la DEA no reacciona. Actualmente este proceso se esta 

empleando también para el endulzamiento de gas natural. Otra 

ventaja que tiene sobre la MEA consiste en que su presión de 

vapor es menor. con lo que se tienen menores pe:dictas por 

vaporización de la solución. 

EL proceso de DEA no es selectivo y remueve tanto el HaS como 

el COz. Para el tratamiento de gas natural y operando a 

presiones arriba de 15.5 Kg/cmgman. se obtiene un gas dulce 

con 4 ppm de HaS. 

TRIETANOLAMINA tTEAr. 

Liquido viscoso de color amarillo pálido. P.M.:149.19, P. 

fusión' 21.2 C, P.Ebullición. 360 C. Flash point.179 C, 

4.1,1256 a 20 /20 . Presión de Vapor. 10 mm Hg.' 205 C. Dosis 

letal en ratas, LDao.6560 mg/Kg por vía oral. Toxicidad' poca 

por vía oral. Se ha comprobado que causa danos al 'ligado y a 

los ribones en animales expuestos crónicamente. Peligro de 

fuego: Ligero cuando se expone al calor o a la flama. Es muy 

peligroso cuando se calienta, pues se descompone emitiendo 

vaporee tOxicos de NOK. puede reaccionar vigorozamente con 

algunos , materiales oxidandolos. 	Para combatir el 	tuego: 

Espumas de alcohol o COz. 

La solución acuosa de trietanolamina LTEA) rue la primera que 

se utilizó en los PCO:e505 le endulzamiento, pero hoy en día 
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ha sido desplazada por la MEA ó la DEA. Haciendo una 

comparacion da la TEA con respecto a la MEA ó la DEA, se 

tiene que la TEA reacciona menos con los gases ácidos, su 

capacidad para absorber gases ácidos por galón de solución es 

menor, es menos estable y no reduce el contenido de HaS a las 

especificaciones requeridas. Su ventaja principal es el hecho 

de que es selectiva hacia el HaS. 

METILDIETANOLAMINA 

Liquido clara. PM. 119.16, p. eb, 240°C , flash point 127°C 

d.1.043. presión de vapor: 0.01 mm a 20°C. 

Toxicidad: Se desconoce. Datos no suficientes y sin 

experiencias registradas disponibles que permitan una 

afirmación. 

Peligro de fuego: Ligero, cuando se expone a calor o a flamal 

puede reaccionar causando oxidaciones. Para combatir el 

fuego: Espumas de alcohol ó COz. 

La solución de MDEA es selectiva hacia el HaS, tiene baja 

presión da vapor, as más estable y reactiva que la TEA. 

Su principal desventaja es que su costo va de 2 a 4 veces el 

costo de las otras &minas. Hoy en d's tanto la TEA como la 

MDEA tienen muy poca aplicación como agentes de 

endulzamiento. 
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DIGLiCOLAMINA. 

La solución de glicolamina, en muchos aspectos, es similar a 

la monoetilamina, con la excepción de que su baja presión de 

vapor permite que se emplee en concentraciones altas (40 a 60 

U lo que favorece a una menor circulación de la solución y a 

un consumo menor de vapor comparado con la solución de MEA. 

Entre sus desventajas estans su alto costo, pérdidas por 

formación de productos no regenerables debidos a reacciones 

con COS y CSa, mayores en comparación con el uso de MEA y 

corrosión exesiva en el acero al carbón. 

514PA-DEA 

£us propiedades fisloas y quimicas asicomo toxicológicas son 

basicamente las de la DEA anteriormente descritas. 

Este proceso el similar al proceso convencional de DEA, 

emplea una s,altiolón du 	 Luncentiaclones que van del :5 

3011 un pellu, para trata.' corriente: du :5 "5 natural a altas 

p:esiones (arriba 	35.2 Kg.cm2 man.) y con una 

ennuentruciOn en gas acido (11xS y COz) mayores del 10%. La 

relación HaSICOa que se encuentra en las plantes que utilizan 

este proceso varia desde 34 a 0.65. 

La selección de la concentración da la amina que se va a  

emplear es completamente arbritaria y generalmente se escoge 

11001e Je base de c:rs:iion y eq3eriencla en zperbcie.n. 	mas 



bien QUO sobre el minimu costo inicial. En las plantas con 

NEA las concentraciones varian entre 15 y 20% en peso, sin 

embargo en ocasiones llegan a ser tan bajas como al 10% o tan 

altas como al 30% 	Se recomienda que la concentración do la 

solución de MEA sea al 15% en peso. 

Las solucionas de DEA empleadas para el tratamiento de gases 

de refineria tienen concentaciones que varían del 10 al 25% 

en peso, mientras quo para la purificación de gas natural, 

las concentraciones van del 25% al 35% en peso. 



TAELA 1 

PROCESOS PARA  ENDULZAMIENTO  DE GAS 

EXTRAE 

PROCESO 	 HaS 	COs 

Absorción química 	con un 	liquido: 

MEDIO 

ABSORBENTE ESTADO 

Monostanolamlna SI SI MEA Activo 

Distanolamina SI SI DEA Activo 

Trietanolamina SI SI TEA 
No 

Ccmerc. 
imoorta 

MotIldietanolamina SI NO MDEA 
No 

Cometo. 
importa 

Econamina SI NO DGA Activo 

SNPA/DEA SI SI DEA Activo 

Sultinol SI  SI Sultinolana Activo 
Isopropanolamina 

Soluciones de sales alcalinas: 

Catacarb SI SI kaC0s caliente Activo 

Carbonato de potasio 
Caliente 	 . SI SI kans caliente Activo 

Giammarco Ventrocolle 
COs NO El laCOa/AeaOs 	Activo 

KICOs al vacio SI NO KaCOs 	 Cometo. 
no 	importa 

Tritosfato de 
potasio SI NO KePO4 	 Activo 

Benileld SI SI K2C0) bEnileld 	Activo 

Zeatzrd Z1 NalCO, 	 ::metz. 
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EXTRAE 	 MEDIO 

PROCESO 	 HzS 	COz 	 ABSORBENTE 	ESTADO 

Absorcion quin:lea vio tisica: 

Purisol 	 SI 	SI 	 n-metil-Cpyro- Activo 
Ildona 

Estasolvan 	 SI 	 NO 	trI-n-butiltostato Activo 

Solvente Flúor 	SI 	SI 	Carbonato de 	Activo 
Prooileno 

Selexcl 	 SI 	 SI 	Dimatil noIl- Activo 
Etilenglicol 

Absorción-Oxidación con 11auido: 

Giammarco Vetrocoke 
(HaS) 	 SI 	 NO 	KaC0s/arsonitos Activo 

Ferrox 	 SI 	 NO 	Na2C0a/FazO, Activo 

Manchaste:- 	 SI 	 NO 	Na2C0a/Fez0a Activo 

Thylou 	 SI 	 NO 	T1oarsenato de Activo 
Amonio o sodio 

Strettford 	 SI 	 NO 	Sol. de quinona Activo 

Takahax 
	

SI 	 NO 	NazCOa/1.4 naL Activo 
taquinona/2-suj 
Conato de sodio 

Towsend 	 SI 	 NO 	Trietilenglicol 

Lacy-KelIer 	 SI 	NO 

Sultonyl 	 SI 	NO 

Lachos sólidos: 

Oxido de fierro 	SI 	 NO 	 Activo 

Malias M.Dleculaila E: 	 SI 	 Aztiva 

16 



2.1 PROCESOS EXISTENTES. 

Loa ptcroasoa lietados en la tabla i se pueden agrupar para su 

descripción en 4 grandes grupos de acuerdo con el tipo de 

solvente utilizado como medio absorbente. 

Grupo 1: ABSORCION QUIMICA CON UN LIQUIDO. 

abarca Adip, Econamina, Girbotol, SNPA-DEA 	y Sulfinol. 

El proceso se basa en la absorción regenerativa de 

solventes orgánicos en reacción de equilibrio con gases 

ácidos. El gas amargo alimentado se pone en contacto a 

contracorriente con el solvente regenerado en una columna de 

absorción, y sale como gas dulce producto del domo de la 

misma. El solvente regenerado se introduce por el domo de la 

columna ■ una temperatura igual o ligeramente más alta que la 

de entrada de gas y sale por el fondo de la columna ya como 

solvente rico en gases ácidos. Este solvente intercambia 

calor con el solvente 	regenerado. En algunos cabos es 

conveniente reducir bruscamente le presión del solvente rico 

pare deparar los hidrocarburos que pudiera haber arrastrado. 

Duiwijus de intercamhi....r calor, el solvente rimo se alimenta 

al segenbraur ; los gases ácidos se desorben en la columna 

regeneradora , la cual esta equipada con un rehervidor de 

vapor, saliendo de la misma gas concentrado y saturado con 

vapor de agua. Esta mezcla se pasa por un condensador en 

donde el vapor de agua se condensa y se recircula a la 

columna regeneradora, mientras que el zas acido producto 

queda disponible pa:a ;:ozesemiento posterior. 
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El solvente regenerado, es.zencialmente libre de gasas ácidos, 

pasa al fondo del regenerador a traves del intercambiados de 

calor, una bomba de recirculación y un enfriador de solvente, 

antes de enviarse nuevamente al absorbedor. 

GRUPO 	AGSORCION QUIMICA Y/0 FISICA. 

abarca: Estasolvan, Flúor, Purisol, y Selesol. 

El proceso se basa preferentemente en una absorción, física de 

los gases ácidos mediante un solvento orgánico. El gas amargo 

se pone en contacto a contracorriente con el solvente pobre o 

regenerado en una columna de absorción, y sale gas dulce 

producto por el domo de la misma. El solvente rico se pasa 

a una seboión de regeneración por reducción de presión que 

generalmente consta de varias etapas (das o más) de reducción 

a diferentes presiones, con el objeto de desurbor los gases 

absorbidos. El solvente regenerado en .nata etapa puede 

enviarse directamente al dono do la columna du absorción, 

aunque en ocasionas es !..,.efeiAbla L..,1,Iniur y devorboc el 

solvente semipobre para ,..d¿Uvilt ,pi.' .1 ji•J Lrata1u 

las especificaciones de la linea. Taishi.un ~den ilJár::1 une 

combinación de ambas sistemas de regeneración alimentado 

parte del solvente semipobre, producto de la sección de 

regeneración por reducción de presión, a un punto intermedio 

del absorbedor, y el resto enviaras al domo desorbador, en 

donde el solvente se regenera mediante deserción física mejor 



qu„ por dascofflposicion química. 

Dei desorbedor, el solvente pobre pasa al domo del absorbedor 

y al gas acido producto queda listo para enviarse a un 

quemador o un recuperador de azufre en su caso. 

El gaa ,)b(enido en la primera etapa do reducción de presión 

so recircula con el gas de alimentación del absorbedor 

mhsntrus que los gaseo obtenidos en la segunda etapa de 

reducción de presión pueden usarse como combustible) los 

gases obtenido■ en la siguiente etapa ce envigan a 

procesamiento posterior (quemador o recuperador de azufre). 

Las turbinas bidraulicas para el solvente rico y las turbinas 

de expansión sobre las corrientes de gases separadas por 

reducción de presión, son aparatos comunes en este tipo de 

proceso para máxima recuperación de energía y efecto de 

enfriamiento. 

La ie,:lteillación dol solvente regenerado se efectúa mediante 

t,wr acciona d.1.1 por las lqrbinas existentes 

GGUNI 	Un..(1C11,11éS DE SALES ALCALINAS, 

Abarca( Benfiel•i. Carbonato de potasio caliente, 

Catacarb, Giammarco Vetracoke (CO2) y NH3 cáustico. 

El proceso so basa en una absorción química regenerativa 

de sales orgánicas alcalinas en reacción de equilibrio con 

gases aci1os. E: ¿la amargo alimentado se pone en contacto a 



cont,..corriante con la solución pobre regenerada, en una 

columna de absorción, y sale como gas dulce producto por el 

domo de la misma. La solución regenerada se introduce por el 

domo de la columna a una temperatura igual o ligeramente más 

alta que la de entrada da gas, aproximadamente 110°C y sale 

por el rondo de la columna como una solución rica en gases 

ácidos. Esta solución rica se envía e la columna de 

regeneración; los gases ácidos se desorbun un ésta columna, 

la cual esta equipada con un rehervidor de vapor, y salen de 

la misma como gas saturado y concentrado con vapor di agua. 

Esta mezcla se pasa por un condensador •n donde el vapor de 

agua se condensa y se recircula a la columna regeneradora, 

mientras que el gas ácido producto queda disponible para el 

procesamiento posterior (quemador de gases ácidas o 

recuperador de azufre/. 

La solución regenerada escencialmento libre de gases ácidos, 

se onv1L mediante una bomba de recirculación, al enfriador de 

sol nlo pobre (equipo opcional qua depende da la 

teinperatuta de alimentación del gas ardargoi, de donde 

finalmente pasa a la columna de absorción. 

En este proceso es conveniente utilizar algunas veces 

aditivos especiales que activen la solución absorbente, con 

lo que aumenta la velocidad de absorción y por lo tanto la 

ecciumia del procesa. 



GRUPO IV: ABSORCION-OXIDACION CON LigUIDOS. 

Abarca: Giammaroo Vetrocoke thiaS) y Strettford. 

El proceso se basa en la absorción química regernerativa de 

HaS mediante una solución de sales Inorgánicas o una mezcla 

de éstas con un solvente orgánico. El gas amargo alimentado 

se pone en contacto, a contracorriente, con una solución 

pobre o regenerada en una columna de absorción, y sale como 

gas dulce producto por el domo de la misma. La solución rica 

que deja el absorbedor pasa por un calentador de vapor con el 

fin de proporcionar el calor necesario para la deiorclón y la 

oxidación del producto de reacción del HaS con la solución 

absorbente. 

Esta oxidación se lleva a cabo en un oxidador abierto a la 

atmósfera en su parte superior. Aqui se burbujea con aire la 

solución rica, regenerándose la solución pobre y obteniéndose 

azufre elemental. El azufre elemental se elimina en forma de 

espuma flotante, filtrado al vaulo y lavado, El solvente ast 

celunarado ae envía a un tanque de mezclado con el fin de 

bume,:eneizar la solucion pobre que se envía mediante una 

bumba de ruGirculación, al domo del absorbedor final. 
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1.2 De:JARRULLO UE UUEVIIS 121ZOCESCIS DE ENDULZAMIENTa PE (1AS 

analiGú. 

La introducción de membranas como medio de separación de 

gases es aún joven, y su tecnologia esta siendo desarrollada 

como una ,operación unitaria de las más importantes durante 

las 2 ultimas décadas. 

La ouparación de gases por medio de membranas compite con 

procesos criogenicos y una variedad de procesos de adsorción 

y absorción (ej. DEA., tIDEA, etc.). 

Las membranas han lograda competir con los, procesos 

mencionados por sus ventajas inherentes como son baja 

inversión, facilidad de operación, bajo consumo de energía, 

utilización de bajos volumene' de gas, buen peso y ahorro de 

espacio. 

Las membranas son barreras delgadas que dejan pasar ciertas 

sustancias preferentemente. Estan fabricadas principalmente 

de materiales polimericos, pero también existen de ceramica, 

vidrio y metálicas. Loa polímeros comunmenta usados para la 

separa;:ion de gases por membrana incluyen derivados da la 

celulosa, polisulturos 	puliamidas. La forma de las 

membranas son coma Dejas planas • como fibras huecas. Las 

membranas de hojas planas son tipicamente empacadas dentro de 

carretes para incrementar su eficiencia. 

La siguiente figura muestra un ejemplo simple de un proceso 

por membrana, si .:ual se usa para separar dos gases, 

Hidrogeno y litrogeno. La sepa:ación de gases esta manejada 

7.Jr ;a e:esicr dt la alimentacion en el ptc:'elc. 



AL1MENTACION 
NITROGENO 
HinuoGallo 
alta presión 

   

MEMBRANA 

    

RESIDUO 
NTROGENO 

alta presión 

          

           

           

         

PERMEABLE 

           

           

baja presión 
	HIDROGENO 

Teniendo una 	corriente de alimentación de llz,Nz a una 

presión dada, el componente más permeable %en este caso Hz) 

pasará através de la membrana del lado de baja presión y 

saldracomo el filtrado o penetrado. 

El Nitrogeno remanente del lado de alta presión sale como 

residuo o impenetrable. El grado de separación asta definido 

pdr la selectividad de la membrana y por las condiciones de 

separación (P,T, permeabilidad, etc.). 

Hay basicamente dos tipos de membranas que deben usarse para 

el proceso de separación de gases. El primer tipo esta basado 

en el uso do una membrana porosa en la cual los gases son 

separados basandose en su tamaha molecular por medio de 

pequeNus poros .en la membrana. Esto a.,:o.nismo esta muy 

ritíingidd por procesos comerciales du ii.ipariacicn de gas 

dobid el bajo factor da separacizn que puede ser alcanzado. 

El uso de las membranas no porosas tiene un mayor y más 

eficiente uso para estos casos. Asi la separación se basa en 

la solubilidad y difusividad a través del material de que 

esta hecha la memorana. Dos leyes gobiernan el transporta de 
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pak 	4stas wembranas y san: Le ley de Fluk y la ley da 

Estás das leyes predican el comportamiento del flujo 

de un gal a traves de una membrana nc porosa do espesor do 

capa 2 basado en la difusividad (D) y la solubilidad tS) del 

gas en una membrana particular. 

1,..1 da Fick predice la rapidez de flujo iJ) mientras que 

la ley A,: Hanry gobierna la concentración (e) del gas en la 

La permuunza (Cji. permeabilidad (Lg), factor de separación 

1.,), y lepldez de flujo da gas (J) da la membrana editen 

definidas en la siguiente figura donde: 

A es el area da la membrana y PF 	PP son las presiones de 

alimentación y de la corriente permeable respectivamente. 

La permealua esta reportada en unidades de orilleis cjieseiscal  

da mercurio y la permeabilidad como: cmsciSzsealcli  do 
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LEY DE FICK: Ji. -01*(det/dZi 

LEY DE HENRY: CL. SLNPi 

PERMEANZA: Lgi. SioDi 	PERMEABILIDAD: Lgi. T57,1 

FACTOR DE SEPARACION:ott/J= —1-L 	FLUJO:J. LgsAREAt(pr-pp: Lg: 

Algunas generalizaciones para el funcionamiento do una 

membrana en una etapa-simple son: 

1.- La pureza de la corriente residuo se incrementa con el 

incremento de diferencia de presiones y con esto se reduce el 

área requerida, para obtener una pureza especifica. 

2.- La diferencia de presiones por si sola no define el 

funcionamiento de la membrana. La presión absoluta de la 

corriente permeable es también importante. 

3.- El flujo afecta la pureza del residuo pero no de 

la corriente permeable. Altos flujos reducen la pureza del 

residuo pero incrementan la recuperación. 

4.- El área de la membrana crece con un residuo puro. 

El área de membrana decrece con una corriente permeable pura. 

El último punto nos lleva a una observación general: las 

membranas son muy eficientes concentradores. Ami so encuentra 

una buena aplicación como concentradores prioritarios a un 

segundo proceso de purificación, tal como AMINA, PSA, o 

tratamiento criogénico. 
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Para optimizar un procesa basado en la separación por medio 

de ,dsubranas comunmente se utilizan multietapas, es decir hay 

cocrien1es que se reciclan en las membranas para mayor 

eficiencia del proceso. Para gas natural la corriente 

purmeaLle de la primera etapa se comprime y pasa a través de 

una segunda membrana. El producto du la 2a. etapa us 

ieciclodo a la alimentación para completar la recirculación. 

Para la misma cantidad de membrana altos flujos do 

alimentación dan altos flujos de producto pero baja pureza. 

Las membranas pueden operar en un rango que oscila entre 60 

a 2000 psi, dependiendo de la utilización que se lea de; por 

ejemplo, para un sistema de separación de gases inertes se 

requiru do una diferencia de presión de 60 psi, para el 

tratamiento de una corriente de gas natural es necesaria una 

diferencia de presión de 200 a 1200 psi. 

Las membranas sun capaces de endulzar una corriente de gas 

amargo de: 

2W du COz, 	(4ppm de HaS y 	7 lb/MMSCF (< 3.2 Kg/30000 m4) 

Cuando las concentraciones de COz son muy altas las membranas 

ofrecen una mayor eficiencia que los procesos de amina y 

MDEA. Son menos competitivas para aplicaciones donde le 

presión de alimentación y de producto son bajas (abajo de 350 

psigi. Un beneficio de los sistemas de membrana es quo pueden 

ser facilmente modificados para variaciones en condiciones de 

operación, tales c.ro incremento en el flujo de alimentación 

o cambio en composición. 
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También se ha estudiado la opción de usar procesos híbridos 

de Amina/membrana para endulzamiento de gas. Para la 

optieizsolón de procesos por membranas la utillaacion de 

simuladores de proceso es adecuado ya que es bastante 

complejo lograr la separación requerida. 

En fachas recientes se hizo un estudio de comparación entre: 

proceso de DEA, membrana etapa-simple, membrana optimizada. 

Le alimentación tomada fue: 

C011 	5 a 90% en mol 	 temp. 100°C 

CH• 	95 a 10% en mol 	presión 725 ¡asir; 

HaS 	bajo (<0.5% en mol) 	flujo 37.2 HMSCFD 

Callo,Ces,Na presentes en pequefias cantidades. 

Para obtener un producto con la siguiente composición: 

COR 	<2% en mol 

HaS 	<4 ppm 

Ha° 	<7 ib/UMSCF 

(111V 	>900 BTU/SCF (3.54 r 101°  Jim.) 

Las curvas resultantes de casto du procese: V. 1. da COa en la 

slimenLación son una prueba clara nu lu .14'1r:tanate de las 

membri:ona pata endulzamiento du das. S.. GG.U.IVil que el costo 

de pr...(leun por lawbranas tiene un máximo un 30% en mol do COs 

en la alimentación, con lo cual tambiOn el máximo 

requerimiento do área ocurre en el mismo punto. 

Si se requiere un alto retorno de la inversión las membranas 

son la opción adecuada. 
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CAPITULO III 

3.0 PLANTEAMIENTO GENERAL. 

Le renuiere endulzar una corriente de LO MMCFD de gas amargo 

e las siguientes condicionest 

0.25 granos de MiS / 100 CF v 0.06% en peso de COz. 

La composición química del gas amargo es la siguiente; 

COMPONENTE 	 % MOL 

Agua 	 0.0740 

iboxido de Carbono 	 0.0600 

Acido Sulfhídrico 	 0.1000 

Metano 	 98.807 

Etano 	 0.7790 

Propano 	 0.1000 

1-Batano 	 0.0300 

N-Butano 	 0.0300 

N-Hesano 	 0.0200 

Se cuenta con equipo de proceso que fue utilizado en una 

planta da endulzamiento de gas que utilizaba una sol. de 

dietanolamlna de 168 GPN al 30% en peso como medio endulzante 

Este equipo endulzaba una corriente de gas de 14.4 MMCFD cuya 

composición química es la siguiente: 
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COMPONENTE % EN MOL 

Agua 0.170 

Bioxido de Carbono 3.409 

Acido Sulfhldrlco 1.492 

Nitrogeno 0.412 

Metano 58.362 

Etano 17.363 

Propano 10,620 

1-Butano 1.3650 

N-Butano 3.5280 

1-Pentano 0.7600 

N-Pontano 0.6830 

N- Henhho 0.2970 

11-Hapthnn 0.2500 

N-Uutabo 0.0330 

N-donano 0.0040 

Por 	medio 	del 	siguiente estudio se tendrá que decidir si *I 

equipo existente es utilizable para la nueva corriente de gas 

umhrgol  modificable o que equipos se tendrán que cambiar 

Utillzandu balances de materia v energia. asá como 

dimensionamiento de quipe. 
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Con 	al 	Analisis 	económico 	concluiremos 	sl 	el 

reacondleionamianto es economicaments viable 6 si tendremos 

quo optar por nuevos procesos de endulzamiento tal como los 

que utilizan membranas como medio de separación. 

3.1 DESCRIPCIOIi DEL PROCESO A LAS CONDICIONES DE OPERACION 

ORIGINALES. 

El principal objetivo del sistema de endulzamiento de gas y 

regeneración de amina es eliminar el HaS y al CO2 de la 

corriente de gas natural quo proviene de la salida de un 

paquete de compresión y do la linea quo va a la entrada da un 

deshidratador. 

Debido a que la temperatura de la solución se incrementa en 

la torre de absorción, es escancia' que el gas sea enfriado 

antes de entrar a la torre endulzadora. 

El gas y el condensado del enfriador de gas son separados en 

un depurador y el condensado retornado al drenador de 

separador de condensados. 

El gas que provino del enfriador entra a la torre de minina 

por el fondo, abajo de la sección empacada y fluye en forma 

ascendente a traves del empaque a contracorriente con la 

solución du amlnai esta solución remueve escencialmente el 

HaS y el COa del gas. el gas ya endulzado sale por la parte 

superior de la torre. 
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El gas tratado se envía de la torre da amina hacia el 

depurador de amina en donde la amina que fue arrastrada se 

elimina y ss regresa a la sección del fondo de la torre 

enduizadora. 

La amina da alta presión (conteniendo HzS, COz y saturada con 

hidrocarburos) proveniente de la torre endulza•.ora, se envio 

al tanque da evaporación de amina en donde los vaporas de 

hidrocarburo son eliminados (a 100 psig) y regresados al 

distad* de compresión del gas. 

La amina rica del tanque de evaporación es enviada al 

intercambiador amina-amina en donde se calienta antas de 

entrar a la columna de destilación para separar y eliminar el 

HIS y el COa. 

El HaS y el COa calen por la parte superior do la columna 

llevando un poco da agus. El agua se condensa un el 

condenusdor da reflujo de amiba y es auparada del COa y el 

HaS en al acumulador de reflujo( el agua ea bombeada de 

regrese a la columna de destilación de amina, para condensar 

los vaporea de amina que llegan a la parte superior do la 

columna. 

Los gases lieS y CO: van hacia la linea que conecta con el 

quemador da gas amargo. Debido al alto contenido do CUa, se 

requiere introducir una cierta cantidad de gas combustible en 

la linea que va hacia el quemador de gas amargo para asegurar 

la combliwtidn. 



La amina tluve en forma descendente y es calentada par loa 

vaporea de amina que provienen del fondo de la columna por el 

sistema de circulacion de amina caliente. Las bombas do 

circulaclon de amina succionan de la parte inferior de la 

columna Y la bombean hacia el calentador de fuego directo; 

saliendo de éste, regresa a la parte inferior de la columna. 

En la corriente de circulacion el fluio es controlada para 

asegurar velocidades optimas a través de los serpentinas del 

calentador. La temperatura de salida del calentador esta 

controlada para proporcionar calor constante en la base de la 

columna da destilacic.n. 

Se mantiene un nivel Sto en el fondo de la columna enviando 

el exceso a traves del intercambiador de amina-amina el 

enfriador do MUDA, el filtro do &minas el filtra de oarbto 

de amina y el tanque da balance de amina. 

Se suministra gas dulce del sistema de gas combustible al 

tanque de balance para prevenir el contacto de la amina con 

aire lo cual podría causar la dl,padación de la solución. 

Las bombas principales de amina pobre succionan del tanque da 

balance de amina v bombean la amina directamente a la torre 

enduicadora. 

El flujo de amina a la torre endulcadora esta controlado a la 

descarga de le bomba, de tal manera que una parte de la guaina 

puede ser regresada al tanque de balance. 



La anima entra u la turre endulzadora a trave del sistema de 

distribución Interno de la torres la amina tluye en torma 

descendente a troves del empaque. 
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3.9. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA. 

PrImaro so estableceran los criterios generales de diserto 

para la realización del balance de materia y energla.  

A/Cluimica basica del proceso. 

Sa pueda considerar que tanto en la MEA como en la DEA el 

grupo hidroxilo sirve para reducir la presión de vapor e 

incrementar la solubilidad del agua mientras que el grupo 

amino proporciona la alcalinidad necesaria en soluciones 

acuosas para la absorción de gases ácidos. Tanto la MEA 

como la DEA se pueden considerar quimtcamente estables porque 

se puedan calentar a su punto normal de ebullición sin 

descomponerse. Los valores de presión de vapor que se 

muestran a continuación indican que las pérdidas de MEA imán 

mayoral/ qua para la DEA: 

121A 

peco molecular 	 61 	 105 

presión du vapor (0100°F 	0.03 	 0.0001 

La efectividad de cualquier amina para absorber gases ácidos 

se deba u su alcalinidad. La magnitud de este factor se 

ilustra eu ta figura que muestra los valores de pH en curvas 

da análisis volumétricos para soluciones de diferentes aminas 

de aproximadamente 2N cuando son neutralizados con COz. 

Tal y como se menciono anteriormente, es posible desorber el 

gas ácido de la solución de amina cuando a ésta se le eleva 

la temperatura en el rango de 240 °F a 260 °F mediante la 

aplicación do calor. 
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a) aupacifloaciones de la alimentación y de loe productos. 

Lira careotaristicas operacionales del proceso. permiten 

tratar gas amargo con una concentración pequeña o n'aduna de 

gasee acido', aproximadamente un maximo de 25% COa Y 25% en 

mol de IlS.Las especificaciones da 1ns productos más 

estrictas da 0.25 granos H2S/100 pies cubico, eatandar y 

0.03a en peso de C0z se obtiene con la dietanolemina cuando 

se opera por encima de 50a psig. 

C) Concentración rowidual da gas ácido en la albina pobre y 

relación de vapor da agotamiento. 

Un paramatro que camunmenta se utiliza en la itabstria de 

tratamiento de gza amargo para expresar el calor dado al 

raganaradur aa la relación da vapor de agotamienta expresada 

en lb da vapor/gal de solución dd amina circulada. 

Lita oorralacioned de la filura 1 pueden emplearse para 

soluciones da DEa. 

Se recomienda que la solución da amina sea regenerada como 

máximo hastu 0.15 moles de gas Iaido/mol de amina con el fin 

ue minimizar los problemas de corrosión en la planta. 

falacian da vapor daba ca.' tal que cumpla con el 

iaquarimiento de Ir, amina .'esenarrdri. Normalmente ee emplea 

no t.1 a 1.2 lb vapor / gal de aoluaica. 

Para haaaurar qua la desorción . 	los gases ácidos ea efectúe 

en el regenerador de DEN y no en al ralvarvidor, la relación 

a a 



da reflujo debe estar en el rango da 3 a 1 lb mol de agua/lb 

mol de gas acido. 

Moncantración máxima y absorción neta de gases ácidos. 

Con el fin de determinar la concentración máxima de gag ácido 

en soluciones acuosas de •mina, es necesario disponer de 

datos de equilibrio. Una amina que he reaccionado 

parcialmente con uno de los componentes del gas ácido 

ejercerá una presión de vapor igual a la del otro gas ácido. 

Por ejemplo, si parte de la amina reacciona con COa existirá 

una presión parcial aparente de HaS sobre la solución . Lo 

inverso también es verdadero. Los datos de equilibrio se 

encuentran traficados mediante datos que se han obtenido 

experimentalmente. Se tienen datos para soluciones de DEA de 

presión parcial de equilibrio del Uy y 114 va. 	COapwal 

DEA y mol HaS/ mol DEA cuando ambos selutoa optan presentes 

en la solución.(fig. 2 a fig. 9del anexo). 

Para otras temperaturas se puede interpolar en la gráficas 

por interpolación loga.ritmica. La concentración de gag ácido 

en la solución rica a la salida del absorbedor se toma como 

70% de la concentración en el equilibrio o bien, puede 

fijarse una carga máxima. 
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Se recomienda una carga máxima en la solución rica de 0.43 

moles de gas ácido/ mol de MEA para cuando se emplean 

soluciones alrededor de 20% en peso de MEA y da 0.4 para 

soluciones de DEA al 25% en peso o menos. También se 

recomienda que la cantidad neta de gas ácido absorbido 

(pick-up) sea de 0.3 a 0.4 moles de gas ácido/ mol de amina 

cuando se opera con soluciones de MEA o DEA hasta 25% en 

peso. 

El pick-up es la diferencia entre la máxima concentración de 

gas ácido en la solución rica (fondo del absorbedor) y la 

concentración residual en la solución pobre (Fondo de la 

torre regeneradora). 

El proceso SNPA-DEA que emplea solución de DEA en el rango de 

25 pl 30% en peso, puede absorber gases ácidos hasta una 

relación de 1 a '1.3 moles de DEA/ mol de gas acido, :damero y 

cuando la presión del gas ácido alimentado a la planta sea 

alta. 

E) Concentración de la solución de amina. 

La selección de la concentración de amina es completamente 

arbritaria y generalmente se escoge sobre la base de 

corrosión y experiencia en operación. Las soluciones de DEA 

empleadas para el tratamiento de gases de refinarla tienen 

concentraciones que varían del 10 al 25% en peso, mientras 

que para la purificación de gas natural, las concentraciones 

van del 25 al 35% en peso. 
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Es de notarse que el incremento en la concentración do *mina 

reduce la cantidad de solución requerida para absorber los 

gases ácidos y de ahl el costo de la planta. Sin embargo, el 

efecto no es tan grande como se espera, debido a que la 

prealón de vapor del gas ácido es mayor en soluciones más 

concentradas para relaciones moles de gas ácido/mol da amina. 

equivalentes. Es decir, cuando se pretende absorber la misma 

cantidad do gas ácido con menor cantidad de solución, el 

incremento en la temperatura será mayor debido al calor de 

reacción, ocasionando que la presión de vapor del gas ácido 

en la solución aumente, 

F) Temperatura 

F.1 Absorbedor. 

La temperatura de alimentación de la solución de amina pobre 

al absorbedor debe ser 10°F mayor que la del goa amarse 11110 

entra por el fondo de la torre para evitar condensación de 

hidrocarburos y la subsecuente formación de espuma que se 

producirá especialmente si la corriente gaseosa está húmeda. 

Normalmente la solución pobre se alimenta en un rango de 

100-13UuF. 

Cuando el contenido de gas ácido en el gas amargo es 

alrededor de 1% . la cantidad de solución para efectuar la 

purificación es pequeña y la mayor parte del calor de 

reacción se va con el gas dulce. 
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Fara corrientes da gas quo contienen grandes proporciones de 

gau ácido (arriba de 5%), normalmente ue requiera una gran 

cantidad de solución por lo que ésta al llevarse 

escencialmente todo el calor de reacción enfría el gas que se 

auto puriticando. En este caso la temperatura de salida del 

gas dulce se supone igual a la de la solución pobre. 

F.2. Regenerador do DEA. 

La solución de apana rica Jebe alimentarse al regenerador a 

170-200°F. Este rango requiere menor cantidad de calor del 

que es posible transferir de la solución de a•ine pobre 

caliente que sale del tanda del regenerador. 

Generalmente la solución pobre deja el regenerador a una 

temperatura entre 240 y 250°F, siendo la máxima temperatura 

dm salida 260°F que corresponde a una presión máxima en el 

fondo cho la torre regeneradora de 21 psig. a temperaturas 

mayores, la MEA y la DEA tienden a degradare*. 

F.3. Rehervidor. 

Generalmente se emplea vapor saturado de baja presión de 

aproximadamente 45 a 55 pala (274-287°F). Debe evitarse que 

la temperatura del vapor de agotamiento sea superior a 298 °F 

para prevenir que las paredes de los tubos esten expuestas a 

altas temperaturas. Se aconseja rastrear las temperaturas del 

vapor para asegurar que no exista sobrecalentemiento. El 

sobrecalentamiento puede eliminarse inyectando vapor 

condensado en la linea de vapor de baja presión que va al 

rehervidor. 

40 



G. presión. 

G.1. Absorbedor. 

El absorbedor puede operar en un rango amplio A , 	 qua 

va desde la presión atmosférica hasta 1200 palé, dupehdlendo 

del destino dhl gas dulce. Si el gas va a emplearse como gas 

combustible, la torre puede operar a 60 o 30 pstg minino. Si 

se requiere C,I:4 el gas cumpla con la especificación da 0.25 

granos/100 l'1::'0.andar, so recomienda operar por arriba de 

200 psig paso el caso en que se trabaje con MEA y 500 pulg 

cuando la someión.smpleada sea DEA. 

G.2. Regenerador. 

La presión du operación do ésta torro asta en función de la 

presión de autrega requerida del gas ácidu en liLites de 

batería. Normllmente el rango de operación es de a a 	psia 

(domo). Aunque la mejor regeneración de la solución se 

obtiene a mayor presión debido a que so incrementa la 

temperatura del fondo do la torre y con asto se logra una 

mejor desoroión, especialmente del 001, aumenta la corrosión 

y degradación de 'la amina. Por lo tanto la presión en el 

fondo del regenerador no debe exeder du 21 psig que 

corresponde a una temperatura de 260°F. 

se considera una calda de presión en la torro de 4 mil. 



CALCULOS PARA EL ILLANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN LA PLANTA 

ENDULZADORA DE GAS EN LA PLATAFORMA. DE ABKATUN (SONDA DE 

CAMPECHE). 

-Corriente de entrada al 	absorbedur 	(1). 

Componente p. molecular /4 en mol Ibmol/hr 

Agua 18 0.170 2.25 

Coa 44 3.409 45.08 

HaS 34 1.492 19.73 

Metano 16 59.382 785.0 

Etano 30 17,363 229,61 

Propano 44 10.620 140.44 

i-Butano 58 1.365 18.05 

n-Butano 56 3.528 47.33 

1-Pantano 72 0.756 9.92 

n-Pentano 72 0.803 11.87 

n-Hexano 88 0.297 3.93 

n-Meptano 100 0.250 3.31 

n-Octano 114 0.053 0.70 

n-Nunano 128 0.004 0.05 

p. molecular promedio: 26.45. e.gr. 0.6763 

Densidad del aire 0.067 lb/tts. 

„e 
Flujo total; 13.217410d  -1 	e 0.8763 r 0.087 

7.764101  Ib/dta. ■ 32,333 lb/hra 1322.41 lbaol/hr, 

Temperaturas 100°F 	Precian i 1014.7 pela, 

lb 

tt
e 



1)CALCULO DE LAS CONZENTRAC10NE3 RESIDUALES EN LA SOLUCION 

PODRE DE AHINA. 

-cálculo de la relación de alimentación: 

lbmol/hr de HaS R. 	 R=19.73 / 45.08 - 0.44 
lbmol/hr de CO: 

lbmol HaS  

lbmol COa 

Con el valor de R v nara una relación de 1.1 lb de vapor / gal 

de solución de la fig. 1 del anexo obtenemos: 

Concentracion residual: 

727.27 granos de CO:/ gel de eolución 

36.36 granos de HaS/ gal de solución'  

Las concentraciones residuales exoresadas en relación mol 

son: 

lbmol HaS  
111-71.36 

lb mol DEA gal de sol 
ij.451 

ft
a  

granos HaS 	 val 

 

[..1 ft.  

(0.971(62.4)lb 

   

[
1 lb HaS 	lIbmol Hs5 	llb sol. 	105.14 lb DEA  

7000 granos 	34.06 lb HaS 	0.3 lb DEA 	lbeol ZEA 

Ibmol HaS/Ibmol DEA • 0.0066 

De Igual forma obtenemos: 

thmol .:32!ILmJI L,EA ,  0.102 
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Ca total+,  Ca HaS + Ca COa = 0.0066+0.102. 0.1066 lb mol gas 

icido/mol DEA. 

2) Checar las especificaciones dadas para al gas dulce y la 

solución pobre que no excedan las condiciones de equilibrio en 

el domo del absorbedor. 

TillOdF (temp. da entrada de DEA y salida de gas dulce) 

pu 1005 pela (se considera una calda de presión de 10 psi) 

El contenido de HaS en al gas dulce debe ser de 0.25 

granos/100 ftd  st 

0.25 granos  e 	Ilb 	e  IbmolHaS 	ft
s 

 

100 ft* 	7000 granos 	34 lb 
	

(0.856)(0.087)lb 

28.45 lb  
4.8 e 10-e  lbmol HaS 

 

lbsol gas dulce 

 

 

lbaol gas dulce 

Pparctal de IRIS en al gas • 10050 4.8*-811 0.0048 

La presión parcial de HaS que estarle en equilibrio con 

solución de DEA que contenga 0.0066 Ibmol HaS/Ibmol DEA y 

0.102 ibmoi C0a/lb mol DEA a T•110 °F se obtiene por 

extrapolación en las gráficas de equilibrio. El valor 

obtenido aproximado es: 0.0006 psi por lo que se cumple con 

las especificaciones de gas dulce. 

3) CALCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUCION DE DEA EN EL 

FONDO D1 LA TORRE s: FLUJO DE DEA. 

-Se hara un Balance de materia por lo que se necesitan los 

siguientes dales;' 

-áfis=713 DTU/lb ce :02 	-2144.717 BTUilb de 1125 
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por lo que el calor de reacción total será: 

0.03409  Ibmol COa 	713 BTU 	44 lb COa 

"1  5—mor-gas amargo TE—CO--  ibmorTS, 

EI
0.01492 lbmol HaS 	717 BTU 	34 lb Ha5 

bmol gas amargo - CIE HaS - lb mol 

AHam 1434.19 BTU/Ibmol_las amarlo 

la capacidad calorifica de la solución de amina as: 

Cpa 0.9 BTU/lb sol °F para una sol. de DEA al 30% en peso: 

Cp. 0.8 BTU 	N 	lb sol 	N  105.14 lb DEA  = 315.42 

lb sol °F 	0.3 lb DEA 	lb mol DEA  

Cp= 315.42 EITU/Ibmol DEA  °F 

-Cp medio del gas da 100 - 110°F 

Cp ■ Eepta ttL donde 	Cp da cada componente en el gas 

sl• fraccion poso do cada componente 

Con loa datos de Cp del apendlce obtenemos: 

Cp=0.48 BTU/lb °F  

Tomando en cuenta el calor que toma el gas al ser calentado 

de 100 a 110°F tenemos: 

0. Cplit11. 0.49I:10'25.45a 127 BTU/lb mol de gas 
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Definiendo una variable R (.caro metes de DEA circulada por mol 

de gas amargo. Usando la variabie R (la minima circulación do 

DEA requerida para remover al gas acido del gas amargo) un 

balance de calor alrededor del absorbedor es: 

R1315.420At1♦ 127 = 1434.29 

de donde: 	Re 4.14/tt. 

El siguiente paso es suponer temperaturas de manera que las 

presiones parciales de los gases ácidos en el gas aman 

iguales a las calculadas: 

Pparcial 1laS■ 0.014920 1015= 15 pul 

Pparcial C0a= 0.034090 1015= 34.6 pai 

Prueba 1. Te ■ 155°F (temperatura de salida do la solución 

rica). 

R= 4.14/(155-110)• 0.092 moles de DEA/sol de gas amargo. 

Los constituyentes individuales do concentración molar un la 

DEA serán: 

COz: 0.102+0.03409/0.092x 0.4725 moles COz/mol da DEA 

H:5: 0.006640.01492/0.092= 0.1687 moles Hz9/mol de DEA 

lbmol gas actdo/Ibmol DEA= 0.6412 

Bajo estas condiciones les prusianas parciales son: 

A 122°F- 50°C- 562°R 	 A 212°F 100°C 562°R 

COz: 15.64 pila 	 147.91 pela 

HaS: 	7.94 pala 	 31.62 pala 

155 Fu 615.°R 	11) F = 570°R 



Para determinar las presiones da vapor a 155°F interpolar da 

acuerdo con: 

Ln Pparcial COa.ln 15.84 

1 	1 
61t, 

1 1-nr 
In 147.91/15.04 

   

In Pparcial COan 3.8397 por lo que Fparctal C0a= 46.51 pela. 

de igual forma para HaS 

In Pparcial HAS= In 7.94 • 0.4822(1n 31.62/7.94) 

In Pparclal HaS. 2.74 	Pparcial HaS. 15.48 pala. 

Como a la temperatura supuesta do 155 °F las presiones 

parciales para HaS y COa son mayores quo las del gas de 

entrada, se supone una temperatura menor. 

Prueba 2. tan 163°F. 

11 4  0.0962 moles DEA/mol gas amargo. 

C011: 0.102 4 0.03409/0.0962e 0.468 

HaS: 0.00664 0.01492/0.0962m 0.1615 

De las tlg.25, 28, 27,28 : 

i12°F 
	

212°F 

P COa pela 	7.9 	 89.12 

P HaS pala 	5 	 25.11 

por interpolación obtenemos a 153°F: 

Pparcial COa. 24.21 

Pparcial HaSe 10.54 
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Int.Jiwolando entre 155 y 153°1,  obtenemos: 

(In (15/15.461)/(In10.54/15.46))42= 153.2 

Tu= 1C5r (ln (34.5/45.511)/(1n24.21/46.51)1m2= 154 

Como puede observarse el COa es el que controla y por lo 

tanto la tomperatura da salida de la DEA rica será de 154°F 

por lo que tallemos: 

R4 0.004 moles DEA/ mol gas amargo. y los constituyentes 

Individuales garán: 

COs: 0.465 mol C0a/ mol DEA 

HaS: 0.1653mo1 HaS/. mol DEA 

0.63 mol gua acido/mol DEA 

Esta releción . reprosenta la relación do calma ,que requerirla 

una torre infinita para cumplir con las aopecificocionos de 

reparación, debido a ésto 	se tomará una aproximación del 

IOVI, (112 la concentración de equilibrio por lo que se tiene: 

0.5340:74g. 0.4412 ibmol las ácido/mol DEA 

0.102+0.03409/R« 

0.00015+0.01492/11=Y 

X+Y.: 0.4412 

Resolviendo las tres ecuaciones anteriores obtenemos: 

FI= 0.1473 mol DEA/mol gas amargo. 

X= 0.3333 mol COI/mol DEA 

0.1070 mol HaE/mol DEA 

Total: :1.4411 mol gas acido/mol DEA (carga máxima' 



Por lo que el pick-up es: 

0.4411- 0.1086=0.3325 mol gas ácido/ mol DEA 

lb gas acido/hr= (19.73 mal HaS/hrs34.08)+(45.08044.01i 0  

2656.37 lb gas ácido/hr 

Ibmol DEA/hr0(64.81 ibmol gas acido/hr)/(0.3325 Lbmol gas 

acido/mol DEM= Ilk 

lb DEA/hr0 1950105.140 20493.6 

Y como se emplea DEA al 30% en peso: 

lb sol/hr ■ 20493.8/0.30 68,312 convirtiendo a GPM: 

68,312/8.5 (lb sol/ga1)060= 134 GPM 411.25 ■ 168 GPH 

Corrigiendo la temperatura du 

obtenemos: 

Ts• 1434.19,127/0.1473(315.42)41100 139°F 

4ICOMPOSICION DE s DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE. 

Composición de la solución de DEA pobre: 

ibmoIDEA/hr=19511.25* 245 

IbmolHaS/hre 0.0066019501.2501.6 

ibmolC0s/hr. 0.102119511.25024.86 

IboolHaO/hr ■ (68,312-20,496.6)11.25/18= 3320.5 

A sate valor hay que agregar la cantidad de agua que es 

arrastrada en el gas dulce. Considerando una calda de presión 

de 10 psi en el absorbedor, resulta una presión en el domo 

salida de la DEA con la nueva R 



18) 

Composición do la solución de DEA pobre: 

lbool/hr 	51 	mal 

1125 1.6 0.0400 

CO* 24.06 0.6900 

DEA 245 6.800 . 

'Hu0 3322.1 92.44 

total 3593.56 100 

del c.bsarbodor de 990 psig a la cual deberá calcularse el 

agua da saturación de los hidrocarburos: 

T.110 F P.e. 1005 pela 

lboolHAilbool 11.C..Pvap Ha0/(Pr-Pvap V120) 

Pvap a 110 F . 1.274 psla 

por lo que su obtiene: 

1.274/(1005-1.274). 0.00127 mal 1120/mol H.C.*(1322.4-67.06) 

lbmol 11.C./hr. 1.594 lbmol 11:0/hr 

lbool 1120/br en la sol.pobre• 3320.5+1.594. 3322.1 

Peso molecular promedio: 23.79 

Flujo total: 23.7903593.56* 85,490.6 lb/hr 
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- Composición del 	dulcú: 

HIS: 	lb mol H2S  
= 0.000005 

lbmol HaS 	(1257.6 + 1.5941 

Por lo que: lbmol li:S= 0.0063 

COac 1bmol C0a= 0.0006(Ibmol CO2(1259.2/ 

Ibmol CO2= 0.756 	lbmol Ha0= 2.25+1.554=3.644 

c. 



Companunte p. molecular % en mol lbmol/hr 

Agua 18 0.306 3.844 

Cuk 44 0.060 0.756 

hiJi 34 0.00005 0.0063 

Mét4no 16 62.666 785.0 

Etuno 30 16.301 229.61 

Propano 44 11.193 140.44 

1-Butano SO 1.438 18.05 

n-Butanu 56 3.772 47.33 

1-Pentanu 72 0.790 9.92 

n-Pentann 72 0.930 11.67 

n-Hemano 86 0.313 3.93 

n-Hupteno 100 0.263 3.31 

n-Octmno 114 0.055 0.70 

n•Nonunu 126 0.004 0.65 __ 

1001 1,254.6 	Ibmol/hr 

peso molecular promedio: 25.36 

Flujo 	1.1.1' 1,264.61125.36e 31,826.44 lb/hr 

COMPOSIC100 DE GAS DE SALIDA DEL ABSOHBEDOR (GAS DULCE) (2) 
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COMPOSICION DE LA SOLUC1ON RICA DEA (3) 

lb aol/hr 	 S mol 

HAS 21.323 0.56 

COs 69.184 1.89 

HAO 3320.5 90.62 

DEA 245.00 6.7 

total 3,656.00 100% 

peso molecular promedio: 24.42 

Flujo total• 3,658 A 24.42 • 09,282.4 lb/hr 

Composicidn da la solución cica ou bEA: 

Por balance de materia en el abewbed,r se tiene: 

Ibmol 	HAS/hr= 19.73 + 	1.6 	- 0.0063 	u 21.323 

Ibmol COA/hr. 45.08 + 24.86 - 0,756 s  69.184 

51CARGAS TERNICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA,ENFRIADOR DE 

APUNA, REIIERVIDOR i CONDENSADOR. 

-Temperatura de la solución pobre a la salida del 

intercambiador DEA rica- DEA pobre: 

14: 

ANIl LUCIA 

14,232.4 llar 	
ÁtIZIPIMOR 

Ti: 179 éf 	
Ti: len.f 

53 	$5,491a Ihéhr 

V,: 257/ F 



r,: 2164i 
T,: !lel 

l
ocun DE £1,010111010 

!••• 

Par un balance da energia an la solución rica su tiene: 

(1,1-a= McCp(fa-T:) 	41: Cp dl39°F= U,ú BTU/lb°F 

Cp 1180°F=0.92 BTU/lb°F 

Q= 80,282.4 lb/hr a 1i0.9+0.02l1/2 BTU/Ill°F a (180-139)°F 

Q4-4. 3.331426.3 DTU/hr 

Balance de Energía un la solución pobre, 

0=114piTa-Ti) 	 al Cp 0257-200= 0.95 

3,331,128.3/85.400.8=0.125(257-T4) por lo quiii 

To=216°F  

-Carga del enfriador de DEA pobre: 

Elorr4 65.490.80(0.63)(216-110) 	flenf. 6,427.303 BTU/hr  

-Carga taraba del Rehervidor del Regenerador. 

T= 257°F 	hvep 030 pslg= 928.2 BTU/Ib 	s.gr.= 0.985 

1.1 lb va• 	89.282.4 lb 	 itta 	 
. so 	 Ir 	(0.9857162.4) lb 

p.

.48 val  

tt
a  

 

BTU  Ilb 
11.093.614,06  

  

  

5. 

grohr 
la 



-Calor quo entra al regenerador con la solución rica: 

CIA=t09,282.4 lb/hr):Cpi(160-Tu) 

la Ti puedo escogerse igual a la do la entrada del gas ácido 

en limites do botarla: 

Cp= 0.9311TU/lb°F 

(IA.(89,262.4)(0.93)(160-100)= 6,642,610.6 BTU/hr 

-Calor que sale del regenerador con la solución pobre: 

Lir= (65,490.6)(0.93)(257-Ta)= 12,482,511,7 BTU/hr 

El calor necesario para desorber el gas ácido de la solución 

rica es igual al calor de reacción de los gases ácidos con la 

amina: 

Afla= 1434.19 BTU/lbmol gas amargo u 1322.41 Ibmol/hr = 

1,606,587.28n/11r 

-Carga termica del condensador. 

Se obtiene haciendo un balance global un al regenerador da 

DEA: 

(1)- b Q du s=j(i  

Qc 

4----- tire 11 



QA 1  Orb = OF t 	t Gc 	despejando 

Ueu 	 - 	- 	 sustituyendo: 

, 11,093,814.0 - 12,482,511.7 	1,896,507.2 

ac. 3,357,325.9 LITUihr 

G/C011POSICIONE5 EN: DONO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUJO. 

-Tempuretura en el domo del regenerador: 

ba un balando de matarla se obtiene el gas Acido absorbido: 

	(4) 	

H S 
lb  9m

.7
ol/br 

13 

(1, 	44.321 

14:01/L: 

816 21.321 

coI  61.104 

010 215 

11,0 3320.5 

3256 

4-- 010 REFLUJO 

4------- Ht0 REFOSICIN 

!badil< 

11,5 1.6 

CO, 14.56 

DEA 2C 

010 3122.1 

35977:i 



El calculo de asta temperatura involucra la suposición da una 

temperatura en el domo para encontrar la composición de ésta 

corriente y asl calcular la carga termica del condensador 

para compararla con C.c (carga del condensador), ya calculado 

anteriormente; si estos valores son iguales la temperatura 

supuesta es la correcta. 

si T. 238°F 	13°H20. 23.32 psia 	PT. 29.7 psia. 

Xwso• 23.32/29.7 . 0.765 

Ibmol Ha0 

Ibmul Ha0 + Ihmol HaS + Ibmol COs 

Ibmol HaS * ibmol COs 	19.723 + 44.324 . 64.05 

ibmol 1110■ 233.846 

De aqui obtenemos la siguiente tabla: 

ComposiciOn en el 	domo del 

Ibmol/hr 	lb/hr 

regenerador: 

t. 	peso Cp Cp mezcla 

HaS 19.723 670.58 0.098 0.240 0.024 

COa 44.324 1950.7 0.265 0.220 0.083 

fia0 233.84 4209.3 0.616 0.458 0.261 

Total 20.68 6830.6 0.366 

-Cálculo de la composicidm a la salida del condensador: 

a t.* 100°F (Temperatura de entrega dul gas ácido): 

P°1420. 0.95 	Xmao. 0.95/29.7A 0.032 

Ibmol/hr Han. 0.032(64.05)/(1-0.032)a 2.117 

de lo cual obtenemos la siguiente tabla: 

1  0.765 



C.:Imposición a la salida del candensador:(10) 

lbool/hr 	lb/hr 	t. puso 	Cp 	Cp mezcla 

HAS 	19.723 670.58 0.2521 J.246 0.0625 

COa 	44.324 1950.7 0.7335 0.220 0.1613 

HILO 	2.1173 	38.1 	0.0L43 	0.456 	0.00625 

Total 	66.18 	2659.4 	 0.2304 

X cond 0 100°F= 1037 8111/1h 

Conaidurando que no hay arrastre da gas amargo un al agua de 

racirculuoióni 

Oce06830.6w(0.368.0.2304)/2 A (236-1001+ 1037 14209.3-36.1) 

Ocia 4.32 it 10d  id Co(calculado) 

si T= 232uF 
	

P°11100  21.5 pula 	 Pw= 29.7 pala. 

X,20. 21.5/29.7 = 0.7239 

ltnnol  1120 	
* 0.72.10 

Ibmol 1110 * !banal HAS + Ibeol COA 

lbmol HaS + Ibwul COA a  19.723 + 44.324 = 64.05 

lbmol Ha00 102.7 

sa 



b: 	..,:itaildidas la al holente tabla: 

Ild..olihr 	111.'1-0 

19,723 	670 .:;1 

4:04 
	 'i.32 	Lh.J. 7 	0.3514 	0.Y 7.1 	0.t1U 

11.cl 	iw,1 	',g2.13.4 	0. 	.$ 	).,:.!.,1 	0.24 

Tutal 	223.747 	694U.00 	 0.347 

Gu..0 U 1.00F4 10a7 111111/ lb 

4'..,w.,idarando qua au hay arratra do gas am'rito au ai agua da 

Qui=554G.9w10.34740.23041/2 4 (232-100* 1037 (2)20.4-3(.1) 

(lb.' :4.2 	10''i  2 tic(calculado)s 3.3 	losj  

lu qua li. 	Sratura un el doma Jol 	 s.:; 

11',•1111.5. 

zws.posiciones obtenidas podemos eocootrar la relación 

4Jst las j qua daba da estar dentro chal rango de 3 a 1 Ibnol 

nan/Ihmol gas ácido para una buena operación del regenerador. 

Ibmoi 	 gaw acido= (162.7-P.1173)/a4.05= 2.5 

R=2.5 

El a¿ua total da repoulción al regenerador os: 

2.1173« 1.594 = 3.71 lbmol/hr. 
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Ciiti;“i011“-II 	 bli,u11.1 CA 	(11 	 ,LL 	: I 

1) ,(0.1r. rii0. 

OIAMT4 	TOR¿E: 

lb/hr 	 80,232 Ibilty 

au4d::Adiaud 	la a.,J1 	 :1.025 	 lUért" 

lb/hr WMJ 54dik:0 	a2.353 

ba.danulded aal amargo. 0.058 lb/t19  

(82.333/0.0561/38011= 

CIPH.t811,'202.íü3.03::: (7.84/80)  

	

Ililo441/04 -lCiI1I 	LB 831" 

JO 
1/Joad,,  ft /11i/d  

014 1,13 (4.6/Ra  - 174 Ln 

0111111Z 

 

ly 	114 	tjit 	ii r 	 t 	an111 

rauzliln,I.  da 1 1. pul 	la 01111eilen 1, iau fluwaa 

11 o 15 int: slolantes valores: 

U:). j7 

1124 0.236 

fi 	0.1173 

por lo qua 111.4: 0.:3 ft. 



CA.I.C.01,ü DE LA CAIDA DE PRESION Eh LA TORNE ABSONNEDORA 

AP 	 kvol. 	Ru Exp [11 	(es/Csr)] 

Obtuniando los valores de los parametrus del ~aguo. 

lanew,isu: 

Ru= 0.29 ; ro. 0.01 	Re= 0.0035 ; Re= 7 

Cs= Vs 1,5e/fóL-6u)11'2  donde Ve= tta/seg / Area 

Araa,,  fil012/4  

Fs= Va (3o)''2 	; 	G1'11/Area 

est= lis:fira L  

Suatitmvondo valores obtenemos: 

es= 0.1494 • 

Fsu 1.10 

L= 5.5d 

Caí. 0.:r. 

Sustituvundu estos valores en la ecuación da AA obtenemos; 

O= 1.07 in Ha0 / ft de empaque. 

Ahora su chocará el grado de mojado del empaque por medio de 

de un valor n obtenido de la figura 10 al nil nos indica que 

su aprovechara bien el empaque, si es menor se necesitará 

calcular un nuevo flujo de solución, du manera que sea 

eficiente el aprovechamiento de empaque. 
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% de ► NUNDACION . 100 * CsICsf . 74.7 

Lv. (lb sul rica/hr) / (lblft3) . 1396.55 ftg/hr sol. rica 

Con Dt diametro du empaque y Lv obtenemos al valor dd n da la 

figura dando: n)1 lo que indica que su aprovechará bien el 

empaque 



CAP1.11.11.0 IV. 

DESCRIPCION DE LOS CAMBIOS hEOULUIDOS PARA LA NUEVA 

CAPACIDAD Y CUNDICIONES DE OPERACION, 

Al Asevar la composición de la corriente da alimentación al 

sistema du endulzamiento de gay 	nnu damos cuenta que la 

cantidad de gases acidas es claramente manar a le cantidad do 

gasee ácidos contenidos en la planta de Abkatun. 

Dadas estas condiciones usaremos una aclución 20% en paso da 

DEA, v una relación de 1 lb vap/gal do solución; esto as debe 

e la poca cantidad de DEA oua se necesita para endulzar el 

gas a las condicione ■ mea estrictas. 

Los equipos da Intercambio y flujo du calor van a estar 

claramente sobrados por lo que se procederá a realizar el 

balance da materia 	sinergia con el Pin de cuantificar las 

cargas termicas y determinar que tan sobrados catan los 

equipus. 

Se tomaran criterios tanto técnicos como económicos para 

decidir si se cambian o se datan loe equipos mencionados. 

En cado de ser necesario el cambio de equipas. se crecedera a 

su diseno, tomando en cuenta los criterios de dieefIc 

excerimentalew dados en la literatura. 



4.2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA A LAS NUEVAS CONDICIONES DE 

OPERACION.(SAN PABLO Y RINCON PACHECO, PAPALOAPAN, VERACRUZ). 

-Corriente de entrada al absorbedor (1). 

Componente p. molecular 	% 	en mal 	lbmol/hr 

Agua 18 0.0.74 	 0.809 

Coa 44 0.06 	 0.858 

HaS 34 0.1 	 1.097 

Metano 18 98.807 	 1084.85 

Etano 30 0.779 	 8.558 

Propano 44 0.1 	 1.097 

1-Butano 58 0.03 	 0.329 

n-Butano 56 0.03 	 0.329 

n-Hesano 72 0.02 	 0.219 

Temperatura 82°F , 28°C 
	

presión: 883 pela 

Flujo total s 17,847 Ib/hr 	p. mol. promedio: 18.25 

- Condiciones del productos 

1/4 grano HaS por ft' standar de gas 

menos de 600 ppm de COa (0.03 % peso de C0a). 



1:CALCULO DE LAS CONCENTRACIONES RESIDUALES EN LA SOLUCION 

PC:Ei.E LE ANINA. 

-c),Iculo de la relación de alimentación: 

Ibmol/hr de HaS 	R=1.097/0.658 = 1.667 Ibmol HaS 
Ibmol/hr de CO2 
	

Ibmol CO2 

Con el valor de R y para una relación de 1.0 lb do vapor / gal 

de solución de las fig. 13 y 14 obtenemos: 

Camagniasjon residual: 

727 granos de C0a/ gal de solución 

75 granos de HzS/ gal de solución 

Las concentraciones residuales expresadas en relación mol 

son: 

IbmolHaS. 75.00  granos HaS 

[ 

7.401 el 
lb mol DEA 	gal de sol 	 ft

s  

 

[11 f t 5  

(0.87)(62.4)lb 

 

[ 1 

	lb HaS 	lIbmol lisS 	llb sol. 	105.14 lb DEA 

[ 	

- 

7000 granos 	34.08 lb HaS 	0.2 lb DEA 	Ibmol DEA 

- - 

Ibmol HaS/Ibmol DEA = 0.0200 

De igual forma obtenemos: 

Ibmol C0a/Ibmol DEA= 0.13 
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Ce total. Cs H25 • CR COz = C,0200.0.1. C- 0.1600 Ib luz' ¿as 

ácido/mol DEA. 

2) Checar las especificaciones dadas para el gas dulce y la 

solución pobre que no asedan las condiciones de equilibrio en 

el domo del absorbedor. 

T=92 °F (temp. de entrada de DEA y salida de gas dulce) 

p. 879 pela (se considera una calda de presión de 4 psi) 

El contenido de H2S en el gas dulce debe ser de 0.25 

granos/100 ft°  st 

0.25 granos m 	1Ib 	4  P7111011125  4 	(1..2  

100 ttl 	. 	7000 granos 	34 lb 	:0.630)(0.0(17)lb 

16.25  lb 
= 	4.03. 10

-d 
ibuel H2S 

Ibmol gas dulce 	
Ibmol gas dulce 

Pparcial de 112S en el gas = 879 N 4.03 x 10 d  . 0.0035 psia 

La presión parcial de H25 que estaria en equilibrio con 

solución de DEA que contenga 0.02 Ibmol 1-125/Ibmol DEA y 

0.140 Ibmol CO2/Ib mol DEA a T.92 °F se obtiene por 

extrapolación en las gráficas de equilibrio. El valor 

obtenido aproximado est 0.0007 psi pur lo que ea cumple con 

las especificaciones de gas dulce. 



3) CA1.1:1j1..-J bE LA TEMPERATURA DE LA SOLUCION DE DEA EN EL 

FUNDO CE LA TORRE 7 FLUJO DE DEA. 

-Cálculo dul picl-up. 

Fijando la carga máxima de gas ácido en 0.4 Ibmol gas 

acido/Ibmol DEA: 

0.400- 0.1600.0.2400 mol gas ácido/ mol DEA 

lb gas ácidolhr. (1.097 mol NºS/hru34.081+(0.658x44.01)= 

66.35 lb gas ácido/11r 

lbmol DEA/hr.(1.755 Ibmol gas ácido/hr)/(0.24 Lbmol gas 

ácido/mol DEA). 7,31 

lb DEA/hr. 7.31l1105.14. 769 

y como se emplea DEA al 20% en peso: 

lb sol/hr. 769/0.2= 3,645 convirtiendo a GPM: 

3,645 / 6,5 (lb sol/gal)il60. 7.53 GPM *1.25 1 9.4 GPM 

4:COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE. 

Composición de la solución de DEA pobre: 

ibmolDEA/hi ,•7.31*1.25. 9.1 

IbmolhaS/h.'. 0.02117.31*1.25. 0.18275 

IbmolC0a/hr. 0.1307.31*1.25. 1.16 

Ibmollia0/hr* (3,846-769)*1.25/18. 170.0 

A esto valor hay que agregar la cantidad de agua que es 

arrastrada en el gas dulce. Considerando una calda de presión 

de 4 psi en el abscrbedor, resulta una presion en el 	domo 

C.7 



del ab51.1[Lednr de $711 pSid a la 	,lobas calcularas el 

agua de satucaci.:,:i de 105 hidrocarburos: 

T.92°F PT. 679 psia 

Ibmo1H4/1bmol H.C..Pvap Ilz0/1PT-Pvap 1120: 

Pvap a 92°F . 0.729 psia 

por lo que se obtiene: 

0.7429/(679-0,7429/. 0.000845 mol 1120/mol 11,C,dt1097.4-2.069) 

lbmol H20./hr= 0.925 lbmol HzO/hr 

lbmol H20/hr en la sol.pobre. 170.800.925. 171,725 

(9) 

Composición de la solución du DEA pobre: 

lbmol/hr 	 mol 

HaS 	 0.1875 	 0.1029 

CO:: 	 1.18 	 0.6476 

DEA 	 9.1 	 4.9945 

171.725 	94.250 

total 	 182,2 	 100.00 

Peso molecular promedio: 22.53 

Flujo total: 22.530182.2. 4.106.08 lb/hr 



-Corriente do Salida del abeorbedor (27.lgae dule—raI 

Componente 	p. molecular % ed mol Ibmolar 

Agua 18 0.1580 1.734 

Coa 44 0.011 0.121 

ILS 34 0.005 0.0548 

Hetano 18 90.868 1004.85 

Etano 30 ' 0.779 8.558 

Propano 44 0.1 1.097 

1-Butano 58 0,03 0.329 

n-Butano 58 0.03 0.329 

n-Hemano 72 0.02 0.219 

4,11 gas dulce: 

11.¡1 	Ib mol HaS 	4  0.000005 
IhM01 H4S • (1097.115) 

Vol. 10 quei 1614(31 HaS. 0.0548  

COal 	Ib CO. • 0.0003 
lb de COaf (17,750) 

Coa Ihrdol Cria• 5.32/44,4.121 

lbmol COa* 0.121 	Ib.ol Ha0 0.809.0.92531.734  

total 	 1,097.29 

Peso mol. promedios 16.22 	 lb/hr 
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COIIPOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA (3) 

lb 	mol/hr % mol 

HAS 1.2297 0.6725 

COA 1,7170 0.939 

NAO 170.80 93.41 

DEA 9.1000 4.977 

total 182.8400 100% 

Composición da la solución rica de DEA: 

Por balance du materia en el absorbedor se tiene: 

Ibmol HAS/br. 1.097 • 0.1075 - 0.0548 . 1.2297 

Ibmol COA/br. 0.658 f 1.18 - 0121 . 1.717 

-Temperatura de la solución de DEA rica: 

I3 17,104 Ildltr 

4106.1 lbar 

1 

17.487 lb/hr 

4 

f 4.148.1 WIr 



litCp.(is-ro) 	1.12Cpz(Tz-Tri) 	git 	MsCpatTs-Te) 

si 	donde Tm: Temperatura babo 

y T11¿,T. debido a que el gas praoticamente se lleva todo el 

calo: d,. reacción, el balancu se reduce ár: 

(In= H.CpU donde CIR. Calor da: reacción. 

Bs. QuILS 4  CiaC0z 

CaH451.  Chliae(Ansaze)3s - Itleze(ófisuarült 

ClaCOam llicoz(blicoze)le - (tIcaz(Ablecoz))* 

Para solución de DEA al 20% 	ee tienen las siguientes 

correlacionas: 

Misma. 663.71429 - 516.79673a 	1428.12506as- 2206.93169as  

956.50064a4  

alb
COZ
. 607.612 * 11.896a - 1210 .5208as  + 	1119.8227as  - 

308.442u'l  

Donde: 	aw (lb mol de 144 o C0z)/(lb mol DEA) 

De aquí obtenemos para lis0: 

ea= 0.02 	alisa= 653.87 BTU/lb HaS 

as. 0.135 	Mes= 813.64 BTU/lb Ht5 

Queen. (41.8 4  613.64) - (6.375 e 653.67) 

Qaeze. 21,461.73 bib/hr 

Para 0021 

ouu 0.129 	Muta 675.77 

,za. 0.165 	Chis,: 663.1 
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Oacozu (75.5 t 663.1) - al.9: g 1375.77/ 

llama= i4.976 isT11/11r 

Qa= QRUU2 + Oausam36,480 Bu/ü, 

Sustituvando en la ecuación de balaAca de energlas 

36.460u (17604)(0.53)lTa-021 	por lo que* 

Tia 66°F 	tTeeperatura de salida del gas) 

la temperatura de la solución de DEA aura la misma a la 

entrada que a la salidas 

Texas 920F 

6ICARGAS TERMICAS DE, INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA.ENFRIADOR DE 

AMINA. REIIERVIDOR Y CONDENSADOR. 

-Temperatura de la solución nobre a la :salida del 

intercembiedor DEA rica- DEA pobres 

? 

(--)211110EUL lb/1r 

1,z 1744/ 

AANCIUSE 

;.1136.1 

Ti: 2574  F 

Por un balance de enersla en la solución rica se tienes 

09-co Mtrp(Ta-Ta ) 	si: Cp 0 92°F= 0.9 BTUilb*P 

Co 0110°Fa0.94 BTUilb*F 

pu 4.146.5 lo hr • Ci0.9.0.94 ,1/2  BTUilb‹"F • 1174-92/ 1F 

Cia-al 315.766.5 87U/nr 
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T...175°F 
	

Co 	175 F. 0.93 

-Carga del enfriador de DEA pobre: 

IAGUA DE 

A115011111G(111 

T:: 90F 

Balance de Energta en la solución pobre: 

0.11sCp(Ta - T.0 	 si Cp 0257. 0.95 

319788.5/4106.1.15::57-T4) por !o que: 

Den'. 4108.1 o (0.93.0.9/21(175-92) 	gent= 310.985.3 BTU/hr 

-Carca taro:Iba del Rehervidor del Regenerador. 

Te 257°F 	'kv%) 0E0 psig . 911.7 8TU.'lb 	s.cr.. 0.985 

walft
a  

0 lb vapJ  4.148.50 lb 
l. sol. 	 'Ft. [757ff113.1M741-11H 

- 	 - 

[1111...fal • —I [911.7 6T1 $ 460.Z81.5 5TU.hr 
ft

a 	 lb 

Qa•h• 
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-Calor que entra al regenerador con la solución rica: 

Qa.(4.148.5 ib/hr)iCpiti7e-Ts: 

la Te puede escogerse igual a la de la entrega del gas acido 

an limitas de batería: 

013. 0.93 BTU/111°F 

Cli,.(4.185.5)(0.93)(174-100). 288.046.1 BTU/hr 

-Calor que sale del regenerador con la solución pobre: 

Qr. (4,106.11(0.93+0.92/2)(257-100)■ 602.755 BTU/hr 

El calor necesario para desorber el gas Acido de la solución 

rica es igual al calor de reacción de los gases ácidos oon la 

AHer. 36,460 BTU/hr 

-Carga tarado& del condensador. 

Se obtiene haciendo un balance global en el regenerador de 

DEA: 

	 )---►  Qdes=i91, 

Q0 

QA 
---1 

Qr• h 

Tqf 

(4 



OM 	 ib,  f 	f QC 	Llpujando Ocl 

11,1= 	ilruh • 11E - 	 sustlLuvendn: 

Qc‘2dd,Witi.1 f 460,281.8 - e02.751 	36.4C0 

Ou. 1.2 u 5 BTU/hr 

6)COMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR. SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUJO. 

-TImf/tralGra en al domo del regenerador: 

De un balance de materia se obtiene el gas ácido absorbido: 

sohr 
) m 

_/ 
 

Ce, 0.537 

1:11P 

thowir 
iks 1107 
tSt  1.717 

DIA f.1 

11,0 170.11 

11/.01 

4-- NO SUGUJO 

4-- 1110 RENS' 01011 

11:41/kir 

1 r,11 0.1g15 

OlA 9.1 
wO  in.us 



(.,aperat441., involue.... la supa,,ici...a da uns 

tumi,efatoiia 	4k.ffla para ¿J.,4.entrar la soupcsiclUu (1,.. asta 

eurriautra , aal calcular la carga larmica del ed6densador 

• Gen he iearg., iaL eondeusadúr4, ya cáleulede 

antarie,Me; sl eatos valc,res san iguales la temi.,aratura 

supuesta 	la cerrecta. 

si T. 237e 
	

P1120. 23.65 pala 	 Pr. 29.7 pule, 

Xeso. 23.65/29,7 . 0.796 

 

 

1Lmol LIMO 
0.796 

 

ihmul 112.0 4 Ibmol 1125 + lbaul CO2 

Ibmul H2S t 11~1 CO2 . 1.0422 + 0.537 . 1.579 

lbmul la)- 6.16 

be aquí calta2,,,,ma la siguiente tabla: 

Compes1e:1,5.4 a 	chamo del vegeneraderi4101 

Ibmal/nr 	lb/hr 	f. peso 	Cp 	Cp mezcla 

He3 	 35.430 0.208 0.250 0.052 

CO2 	0.5370 23.620 0.140 0.222 0.031 

11,.3 	15.16Oo 	110.83 	0.650 	0.450 	0.2925 .." 

1..4 I 	7.73920 	169.943 	 0.Y/r,5 

se la cumpuslc(ón a la salida dei condenusseri 

t. 100r <Temperatura de entrega del das leido): 

',jai). 0.95 	Uzo. 0.95/29.7* 0.03:: 

HA. 0.03241.5791 / 4 1-0.052). 
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Compoeralón a la salida dITWSWUensadori(13) 

Ibmolar Iliar t. 	paso Co Cp mezcla 

HaS 1.0422 35.430 0.5900 (",244 0.1400 

COa 0,5370 23.620 0.3900 0.212 0.0820 

Ha0 0.0520 .836 0.0150' 0.440 0.00566 

Total 1.8312 60.000 0.2330 

de lo cual obtenemos ia eigulenta tablas 

X cond @ 100°F. 1037 UTU/lb 

Considerando que no hay arrastre de gas amargo en ul agua de 

recirculaclónt 

Qc.i.1511.94s(0.375+0.2330)/2 r  (237-100)* 1037 (100.044) 

QCV,  1.21 1 10
o 

U Qc(calculadol. 1.2 	104  

Por lo qua la temperature en el domo de al regenerador es 237. 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relación 

de reflulo que debe de estar dentro del rango de 3 a 1 ibmol 

Hac/lbmol gas ácido para una buena operación del regenerador. 

lbmol 1120/ibmol gas acido. (6.10800,/(1.5792). 3.86 

11.3.661 

El aaua total de repaldzicn Al re4enela.h.,1 2tit 

6.ZtLe , 0.05,2 . 0.5177 



COMPROBACION DE LA HIDRAULICA DE LA TORRE ASI COMO CALCULO 

DEL DIAMETRO. 

DIAMETRO DE LA TORRE: 

lb/hr da sol. rica= 4146.72 Lb/hr 

dmdensidad de la sal rica • (1.015 w 62.371). 63.00 lb/ft°  

lb/hr gas amargo = 17.847 

ánedansidad gas amargo= 0.0428 lb/(t°  

1.15/seg= (17.647/0.0426)/3600= 115.62 

GPH= (4146.72/63.00i= (7.48/60) = 8.2 

U= 1.13 fl/load/Rc 	(01111)* Ln Ruli'°  

Vload= ft
a
/sed [ 

	
ba  

Vloae= 3 

U* 1.13 (3/Ro - 6.2 Ln Ilai 1/2  

Donde Rc y R3 son paramotr.Ds del empaque, par;: anillos 

rasching de 1 1/2 pulgadas se obtienen de las figuras 

11 a 15 los siguientes valoras: 

1/0=0.176 

rt2. 0.238 

Ro= 0.973 

por lo qua Dtu 4.7 ft. 
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CALCULO DE LA CAIDA GE PRESION EU LA TORRE ABEOREEDGRA 

AP 	fienEsh1.5 • R71d. + Ro Exp [Re (Cs/Csf)] 

Obteniendo los valores de los parametros del empaque. 

tanei4us: 

Ru. 0.28 ; R7= 0.01 ; Re. 0.0035 : Ro. 7 

Cs. Vu (cSo/(61.-6a)11/2  donde Ve= fta/seg / Aros 

Atea= nuDtai4 

Fs. Vs ióall'a 	L= GPM/Area 

Csf. RzfRs/ 

Sustituyendo valores obtenemos: 

Cu. 0.173 

Fa. 1.38 

L.= 0.47 

Cofa 0.47 

Sustituyendo estos valores en la ecuación de AP obtenemos: 

asP= 1.18 in 1.0 / ft de empaque. 

Ahora se checará el grado de mojado del empaque por medio de 

de un valor n ob1enldo.de la figura 10 del anexo si ni1 nos 

indica que se aprovechará bien el empaque, si es menor se 

necesitará calcular un nuevo flujo de solución, de manera que 

sea eficiente el aprovechamiento de empaque. 
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% de INUNDACION = 100 * Ca/(.3C . 72.6 

Lv. (lb sol ricaihri / (Ibifta) . 65.66 flgIhr sol. rica 

Con Dl diametro de empaque y Lv obtenemos el valor de n de la 

figura donde: n<1 lo que indica que no su aprovechará bien el 

empaque. 	Se deberá calcular el nuevo flujo de DEA con la 

mínima relación de L. la cual se calcula cuando n.1, con el 

diámetro del empaque y diámetro de la torre podemos obtener 

esta mínima relacion: 

Lv e ali gtitica). 600 ft3/hr 

lb/hr sol rica. 63 lb/fts  e 600 ftli/hr = 37,800 

gpm ■ 75 

Dt« 5 ft. 	GP= t.sa in HaO/ft do empaque 

% inundación. 100 (Cs/Csf)=6294 

Debido a que la hidraulica de la torre nos recomienda como 

minino flujo de sol. para obtener un buen molado 75 gpm, se 

procederá a hacer el balance con este nuevo flujo. 



.:ompoh.:nte 

entrada 	al 	absartiV:1731rIT. 

molecular 	an mol 

10 	 0.0.74 

44 	 0.06 

lbmot/hr 

0.809 

0.853 

1135 34 0.1 1.097 

netano 16 98.807 1004.65 

Et:.(no 30 0.779 8,558 

Propui,o 4:1 0.1 1.097 

1-11avann 58 0.03 0.329 

n-Butwou 58 0.03 0.329 

n-llexano 72 0.02 0.219 

TumpLrIAtiru 62'1,  , 213°C 
	

prosión: 863 peda 

Flujo total 	17,647 IU/hr 	p. mol. prom3d10: 16.25 

- Condiciones del producto: 

1/4 grLno 11,,S por ft a  standar de gas 

manos de 6u0 ppm da CO2 (0.03 % peso de CO2). 



1:CALCHLD DI l.A1 CDNCENTRAC10NES RES1DUALE3 EN LA 801.00101.1 

Púdfiii 

-cálculo da la L'elación da alluentación: 

ILWalrür do H25 	
R.1.097/0.858 . 1.687 

11~1 lizS 

lhmol/hr d 	al 
	

Ihmol COA 

Con al valor da R y para una relación de 1.0 lb de vapor / gal 

de solución de las tig. 13 y 14 obtenemos: 

Concentracion residual: 

727 granos da Cela/ gel de aolución 

75 grcnos da HaS/ gal da solución 

Las concentraciones residuales exproeedae en relación mol 

b011: 

Ibmal_HtS.. 6.00  canos HaS 	7.401 tal 	[1 lta  

lb mol DEA 	 gal de sol 	 fts 	(0.97)(62.4)Ib 

1 lb HAS 	[11~ lleS 	[711b sol.1_105.14 lb DEA  

1000 granos 	34.08 lb HaS 	0.2 lb DEA 	lbwol DEA 

Ibmol HaSflbmol DEA * 0.0200 

De igual forma obtenemos: 

! Itmol C0ailbmol DEA. 0.13 
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Cr total- Cu hz8 t CR CÚZ = 0.0200+1).130,  0.1600 It 	.1As 

ácido/mei DEA. 

2> Checar las especificaciones dadas para el gas dulce y la 

solución pobre que no exedan las condiciones de equilibrio en 

el domo del absorbedor. 

1'.92 °F (temo. de entrada de DEA y salida de gas dulce) 

pa 879 pata (se considera una calda de presión de 4 psi) 

El contenido de HaS 011 el gas dulce debe ser de 0.25 

granos/100 ft°  st : 

0.25 granos N 	ilb 	Ibmollia5 0 	ft  

100 ft3 	7000 granos 	34 lb 	(0.830)(0.087>lb 

16,25 lb 	 n 
-------- 	e  4.03. 10

-d 
 ibmol HaS 

— 
Ibmol gus dulce 	1 

Ibmol gas dulce  

?parcial de Ha5 en el gas 0  879 w 4.03 N 10-4  • 0.0035 pala 

La presión parcial de Ha5 que estarta en equilibrio con 

solución de DEA que contenga 0.02 Ibmol HaS/Ibmol LEA Y 

0.140 ibuol Cae/lb mol DEA a T.92 °F se obtiene por 

extrapolación en las graficas de equilibrio. El valor 

obtenido aproximado em: 0.0007 psi por lo que se cumple con 

'AA especificaciones de gas dulce. 
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(9) 

Composición do la solución do DEA pobre(' 

Ibmol/hr 	51 	mol 

1.46 	 0.081 

CO: 9.47 0.53 

DEA 72,84 4.00 

1110 1700.00 95.32 

tutal 1783.33 100.00 

;.:0(1PCISICI0d DEA PübRE, DEA RICA, GAS DULCE 

75 gal/hiin td.5 lb soligal)(80 min/hr) . 38,250 lb sol/hr 

30,250 lb s,'.I/hr * 0.2 lb DEA/ lb sol. . 7658 lb DEA/hr 

7658/105.14 . 72.64 mol DEA/hr. 

lb mol Ha51br. 1.46 

Ib mol COIL,Dr. 9.47 

Ib mal 11:10/hr4 1700 

Peso molecular promedio: 21.62 

Flujo total, 1763.33 (21.62). 38,582 lb sel/hr 

y 4 



-Campzisizil.:n del gas 

1125: 	 lb 11(2i H2S 

   

• 0.000005 

 

Ibrrlcl H:5 	(1(97.115) 

  

Por 	qua; Ibmol IliS: 0.0548 

   

COa: 	 lb COa  

141 ~Coa+ (17,750) 

   

: 0.0003 

   

COa: Ibmol CO2. 5.32/44:0.121 

• Ibmol CU= 0.121 	Ibmol V120= 0.809+0.925=1.734 

:Coraente de riTT5idoi abuoinedor (2).le3s dulco) 

Componente p. molecular 	51 en mol lbool/hr 

4gua 18 0.1580 1.734 

Coa 44 0.011 0.121 

H29  34 0.005 0.0548 

Metano 16 98.866 1084.05 

Etano 30 0.779 8.558 

Propano 44 0.1 1.097 

1-Butano sa 0.03 0.329 

n-Butano sa 0.03 0.329 

n-llexano 72 0.02 0.219 

total 1.097.:9 

Fesc 	 16.22 



COMPOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA U/ 

lb 	moiihr mal 

1115 2.5 0.1400 

Caz 10.029 0.5617 

Ile0 1700.0 95.218 

DEA 72.640 4,070 

total 1785.36 10011 

Campcaizi 	rija lz boli:alón rice de OLA. 

For balance da materia en el zbsorbedor ea tiara: 

Ibrnuí 1015.hr. 1.097 	• 1.46 - 	0.054,3 . 	2.5 

ibmol C.da,hr. 0.558 	• 9.47 - 	0121'. 10.029 

-Temperatura de la solución do DEA rica: 

3 17,804 inihr 

a 

38.512'1V/u,  

17,481 lb,hr 

\14  
31,165 Ibihr 



MiCpa(Tt-Tal 	r 	MiCpzi Tz-Ta I 	* 	Qk 	= 	MsCpana-Tu) 

11aCu:iT.1-Te). 

si 1.,1'e donde Te: Temperatura base 

Ellooatóilems/la - Ilicoz1:91souvlt 

solualdn de DEA al 2úll 	se tienen las siguientes 

coccaleoloues: 

663.71429 - 518.79673u 	14213.1908 °- 2266.93169a°  

956.60664a4  

coa 
	697.612 1 11.699a 	1210.5206a1  t 	11111.6227a°  - 

30(1.442u4  

Momio: 	u. llb mol de lie3 o CO2)/(lb mol DEA> 

De aquí obtenemos para 1125: 

at. 0.02 	AHsrm 653.87 BTU/lb H2S 

as. 0.034 	CHss. 647.63 OTU/lb 1125 

Batas= 22.637.3 BTU/hr 

Para COzI 

ut. 0.129 	MIsrw 675.77 

as= 0.137 	Alisal 672.2 

Qitcos. 14.221 ETUIlit 

Qa= Qacms r Qeuas• 36.858 Bruihr 

Sustituyendo en la ecuación de balance de energía: 

Te= 86°F 	(Temperatura de salida del gest 

la temperatura de la solución de DEA será le misma a la 

entrada que a la salida: 

TIMA. 92.1 F 
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5)CAP..1 	TEPM1CAS DE: INTERCAMBIADU AIIINA-AMINA,ENFRIADOR DE 

MIMA. liElliERVIDdll Y CONDENSADüll. 

-Temperatuta de la solución pobre a la salida del 

intercaubiador DEA rica- DEA pobre: 

? 

SOLUCIOU 
AllINA FILA 

lidhr 	// ALlid1114110 
Ah REGINIAAA0d 

T: '!. 1  

5MCIAM 
1 MUNA POIJAE 

1h/hr 

71: 2571  f 

Por un bal:i.nce de enervia un la solución rica so tiene: 

114.72-Tt: 	si: Cp @ 92'Fo 0.9 BTU/Ib''F 

Cp 0170°F.0.94 BTU/lb°F 

Q. 38.768 lb/hr * (10.9..0.94)1/2 BTUIlb°F w (170-02) °F 

Oci-o= 2.76 , 10°  EITU/hr 

Balance de Encuita en la solución pobre: 

0=t1sCp(To-T4) 	 Si Cp en57* 0.95 

2.78E5/36.562.0i5(.257-Ta) por lo que: 

T4.179°F 	Co 0 1-1- F. C.1.9.7. 

T,: 1.:04 



dei iriado do DEA pode: 

111111811.i 

IL/iu 	I 	" 
AL (.1:Ailb.Wil 

Clurd= 38.562 u (0.92*0.9/2)(179-92) 
	

Chint. 3.05 E6 LITU/hr 

-Carga termIca del Rehervldor dul Regenerador. 

T= 257°F 	A.vap a;50 pelg = 911./ E111/ 1 1) 	s.gr.= 0.905 

r.b. 

• 
1.2 lb vol 

Í 	

[38.760 lb] 
rná ---iiisiT— 

[ 	] 
p.48 gal I 	 .1 911.7 811_ 

ft2 	 lb - 

It 
Td79651-6-2-.'71711i"----  

5.16,i 10°  LITIiiKr . 	_ . _ _ _ _ . _ • _ 

-Calor gu:1 entra al regenerador con la soluciOn rica: 

QA.(36,768 ibnir)(Cp)(170-Tu) 

la Te pueda escogerse Igual a la do la entrega del gas ácido 

en limIteu de baterla; 

Cp= 0.93 BT0/1b°F 

CIA= 

 

2. 4 104  

P9 



-alar' yoe uale del regenerador con la solución )ubre: 

i(6.93+0.112/21(257-1120). 5.511 n 104  d1'u/hr  

El 	it41U.SjCi0 para desorber al gas :,cido de la jOillCiói) 

rioz uu igual al calor de reacción de los gasea acido; con la 

abano: 

dlo,  56.653 UTU/hr 

-Corp tocsilca del condensador. 

Se uhltwou haciendo un balance global en el vasonardor da 

UW:* 

QÑ 

1> Q 	wrz,111, 

I4-----  Q r u la 

I QF 

Q + ()rail e  Qr 	AH. • Qc 	despejando go: 

gc= QA 4  Ciréh 	OF 	 sustituyendo; 

Oo'2.6 • IJ°  • 1.2 • 10°  - 1.te • 	- 36.e51 

oc. 	4 led  ETU hr 



Ihnol !vi 

H1  

U la tr; 

DEA 7E34 1 

h.0 

1:1!.2E 

4- y REELUB 

6>COMPOSICIONES EN: DONO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y 

KIFLUJO. 

-Temperatura un el domo del regenerador: 

II no balance do materia so obtiene el gas Acido absorbido: 

El calculo de ésa temperatura involucra la suposición de una 

temperatura en el lomo cara encontrar la ccmóosición de ésta 

:!or:lante Y ast cal:?.J.ar la carga :e:mtca cel condensador 
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para compararla con Qc (carga del condensador), ya calculado 

anteriormente; s1 estos valores son iguales la temperatura 

supuesta Gd la correcta. 

si T= 249°F 	rHa0= 29.30 psia 	PI. 29.7 pata. 

bizco 29.35/29.7 u 0.9865 

lhmol 11:0 	
= 0.9665 

Ibmol Hz0 + Ibmol NzS + lbmol COz 

Ibmol HaS 	Ibmol COa a 1.0422 • 0.537 = 1.579 

Ibmol 11a0= 115.66 

De aquí obtenemoa la siguiente tabla: 

Composición en el 	domo del 

Ibmolihr 	lb/hr 

regenerador:(101 

t. 	puso 	Cp Cp mezcla 

11a5 1.0422 35.430 0.017 0.250 0,0043 

COz 0 5370 23.620 0.011 0.222 0.0024 

Ha0 .116.66 21351.9 0.9723 0.450 0.4375 

Total 117.24 2141 0.4442 

-Calculo da la composición a la salida del condensador: 

a t= 100°F (Temperatura de entrega del gas acido): 

Pl1a010 0.95 	/Nao• 0.95/29.7" 0.032 

lbaol/hr Hz0= 0.03241.5791/(1-0.032). 0.052 

de lo cual obtenemos la sIlulente talla: 



Composición a 	la 	salida del 

Ibmol/hr 	lo/hr 

condensador:tia: 

t. 	peso 	Cp Cp mezcla 

HaS 1.0422 35.430 0.5900 0...7.44 0.1400 

COa 0.5370 23.620 0.3900 0.212 0.067.0 

1120 0.0520 .936 0.0150 0.440 0.00666 

Total 1.6312 60.000 0.2330 

X cono V-100QP. 1037 BTU/lb 

Considerando que no hay arrastre de gas amargo en el agua de 

recirculación: 

Clote2141.0010.444+0.2330//2 • (249-1001+ 1037 12060 

gcl= 2.26 # 106  1 gorcalculado/. 2.2 le 10d  

Par lo que la temperatura en el domo do el regenerador es 249. 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relación 

de reflujo que debe de estar dentro del rango de 3 a 1 Ihmol 

Hzo/lbmol gas ácido para una buena operación del regenerador. 

lbmol HaO/Ibmol gas acide. :115.66 1/(1.57921. 73.2 

R*73.2 

Debido a que es inoperable trabajar con este reflujo se 

disminuirla la relacion de lb vapor/gal sol. tanto como sea 

posible: de manera oue no disminuya la temperatura en el domo 

del regenerador 	no id pudiesen desoroer los gases: esta 

temperatura no debe ser .rt.nor s los 23C F. 
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despuos de realizar los calculas iterativos se obtuvo lo 

siguiente: 

con 0.52 lb vap/gal sol.: 

Oreh=2.236 e 6 BTU/hr 

Oc=1.4 e 5 BTU/hr 

t. 239 F Freslon de vapor: 24.5 pata 

Composícion en al 	domo del 

Ibmolihr 	lb/pc 

regenerador: 	(10): 

f.peso 	cp cp mezcla 

1125 1.0422 35,430 0.185 0.250 0.0460 

COa 0.537 23.620 0.125 0.220 	, 0.0275 

7.2 129.00 0.685 0.45 0.3080 

total 8.7792 188.00 1.00 0.3816 

por lo quo: 

(U1*(168)(0.3815+0.23/2)(239-100) + (1037)(129) 

flor 141.762 = flC 

Y el valor de reflujo es de 7.2-0.052/1.579= 4.8 

El agua total de reposiclon al regenerador es de: 

0.925 + 0.052 = 0.977 lbmol/hr 

Ahora se procederá a realizar los balances de materia y 

energía, conservando el flujo de solución de DEA de 168 gpm; 

esto servir*, má■ adelante para comparar les ventajas y 

desventajas que se tendrían al conservar el mismo flujo. 
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4'ICOMPOSICION DE : DEA POBRE. DEA RICA Y GAS DULCE. 

-Composición de la solución pobre de DEA: 

Para 166 gpm tenemos: 

166 al = 8 5 
 lb sol 
	 80-111n-= 65,660 lb sol/hr m n 	 ea 

lb mol DEA/hr= 85,680 Ibsol/hr e 0.2/105.14 = 163 

lb uol agua/hr=65,680 d 0.6 / 18= 3,808 

Para obtener las lb mol/hr de gases ácidos: con las 

concentraciones residuales obtenidas con anterioridad 

tenemos: 

IhmollI1S/hr= 0.02=163= 3.26 

IbmolCO2/nr= 0.13=163= 21.19 

Agregando el agua de saturación da hidrocarburos obtenida: 

Ibmol liz0./hr= 0.925 Ibmol HzO/hr 

Ibmol Ha0ohr en la sol.pobre= 3.80810.925= 3,809 
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Peso molecular promedio: 21.7 

Flujo total: 21.7 03,996.45e 86,733,12 lb/hr 

-Composición del gas dulce: será la misma que para el primer 

balance, por lo que se obtiene: 

del dulce) -Corriente da Salida absorbedor (2).(gas 

Componente 	p. 	molecular 	% en mol 	lbmol/hr 

Agua 	 18 	 0.1580 	 1.734 

C.)a 	 44 	 0.011 	 0.121 

1125 	 34 	 0.005 	 0.0548 

11.tawo 	 16 	 98.666 	 1064.65 

Etano 	 30 	 0.779 	 8.558 

Propano 	 44 	 0.1 	 1.097 

1-Butano 	 58 	 0.03 	 0.329 

n-Butano 	 58 	 0.03 	 0.329 

n-Hexano 	 72 	 0.02 	 0.219 

(9) 

Composición de la solución de DEA pobres 

lbmol/hr 	1 mol 

HaS 	 3.260 	 0.0815 

COa 	 21.19 	 0.53 

DEA 	 163 	 4.078 

Ha0 	 3.809 	 95.3 

total 	 3,996.45 	100,00 

tOt 9 ! 
	

1.097.29 

Peso mol. pr:ri3::: 15.2Z 
	

17.304.2 lb/hr 
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CjfilL:.1.1i:Vi de la solucp.;r. :1.2is be 

Fur helunces de Materts en el aosorbeoo: se tiene: 

Ihmol H2Sihr . 1.097 t .5.26 - 0.0548 . 4.3 

Ihmui CO2/hr = 0.658 4  21.2 - 0.121 . 21.727 

COMPOSICIOH DL LA SOL. RICA DE DEA 13 

lb mol/hr 	 Ys mol 

H25 	 4.3 	 0.107 

CO2 	 21.727 	 0.5435 

I120 	 3.608 	 95.27 

DEA 	 163 	 4.078 

Total 	3,997 	 100% 

Poso mol Promedio: 21.71 	Fluio total: 66.761.78 112/hr 

-Temperatura de la solución de DEA rica: 

3 17,1184 lb/k,  1.:911 

‘\ a 
4------- 

#6,723.ta uno 

1 

17,147 IVA: 
1,:43°

7 14  

1,40i 

114/hr 

97 



Con si Balance de Energía: 

MaCru(Tz-Ti) $ Qft = MaCpalTa-T41 	M4Cp4(T4-T1). 

obteniendo los CF  correspondientes y sustituyendo valores se 

obtiene; 

CP2.0.031e1.4 	Mt= 86.733.12 16/hr 	To. 82°F 

Crs.0.53 	Ms.17.804 Ib/hr 	Ta= 92°F 

M4,80.781.78 lb/hr 	Ta. 92°F 

806.618 4  36.460 . 94.361
1
+ 80.707(1'4-82) 

T41 92°F 

S',CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA.ENFR1ADOR DE 

AMINA. REHERVIDOR Y CONDENSADOR. 

-Temperatura de la solución pobre a la salida del 

intercambiador DEA rica- DEA pobre: 

+ T4- ? 

¡ l  ir AC41 

116.781.7 !bar 	
111111111BIVOR 

y 1t4F 
t'- 17114E 

1 

86.713.1 111/hr 

T4: 257°  F 

Por un balance de energía en la solución rica se tiene: 

Qa-o• Mikel(Ta-TIJ 	 Cp 0 92°F• 0.9 BTU/16°F 

Co 0170°F=0.94 BTU/lbeF 

O= 66.781.73 tb/nr 	c(c.9.0,94)! 	BTU 1b 4F 4 (170-9.11°F 

0.-1. E.2 « :ed  Bru hr 

'd5 



Balance da Energía en la solución pobre: 

ClaMGC.á(Ts-T4) 	 si Cp 0257. 0.95 

6.2 K 10?/66,733.1,451:257-T4/ par lo que: 

Tla100''F 	Cp 	160°F. 0.03 

-Carga del enfriador de DEA pobre: 

ANCORE 
44.731 Ih/hr 

11: 

AGUA DE thERIANIDITO 

11.11111511911 

nr. 92°i 

 

    

00.1a 86.73.3 	(0.93:0.9/2):160992/ 	 BTU/br 

-Caiga teumlaa del Rehervidor del Regeneiadui. 

T4 25.,°F 

Cirehs 

›,,,up 050 

1.0 la; 
"Fir7  sol.   
[ 

psig 	a 	911.7 

66.781.6 
 l'Ir 

81 1/ 1 1.1 s.gr.a 0.985 

[Có.9
8l

fte 
5*é2.0 Ib 

p

.46 la! ] [911.7 .L3TU j 

(t e 	 lb 
9.62 * 10°  BTU/hr 
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.,¿luv que ¡moa al vegunerador con 13 auluóbbn rica: 

Ili..i013,731.70.03)(170-1001. S.:15 c 10 liTUIhr 

-t:_lur que líala dol regenerador ann la solución pobrat 

(rni,733:12)10.03$0.02/2)(257-100/. 12.59 11 10d  BTU/hr 

rt calor nauesario para deaorber el dan ácido de la solución 

:í, 	el igual el calor de reacción da luu gases ácidos con le 

36,460 OTU/hr 

-el:ía temías del condensador. 

obtiena baclundo un balance global on el regenerador de 

v [hui. 4  (IV 4  áffit • fle 	duspolundn C)ót 

a... 	ilr..t 	nv 	AH., 	sustikuveado: 

,(55 A 	t 9.62 11  10°  ^ 12.59 a 10d- 33,4130 

2,O 4 10' bT1.11hr . 	. . . 	_ . 	_ . .  

r 



6')COMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUJO• 

-Temperatura en el domo del regenerador: 

Du un balance de materia se obtiene el gas ácido absorbido: 

é 

ry, 

\"I 

/::isig 

ihnollhr 

H15 4.3 

tO, 21.127 

OEA 163 

H+0 3,809 

1997 

4-  HO :EP 

4--0ii IEPOW:ON 

lloi tr  
y 3.86 

tO t  ltal 

DIA 161 

Ha 0 38119 

3196.4 

El cálculo de ésta temperatura involucra la suposición de una 

temoeratur•a en el dcmc mara encontrar la :omposici.5n de ésta 

corriente v as! calcular la carga terral•:; del Jan1ensa,:z: 
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vara compararla con Qc (carga del condensador), ya oí:lel:lado 

anlerIch'ffieutl.: al estos valores son !duales la temperatura 

tupuuute es lu ourrecta. 

£1 T. 249°F. 	P°1120= 29.26 pula 
	

Pr. 29.7 pala. 

Xuan. 29 26/29.7 = 0.06 

Ibmol H2ü 	
= 0.96 

Ibmol 	lbmol H29 	lbmol CO: 

lbmol 11:5 * lbmol CO: . 1.0422 + 0.537 * 1.579 

I bmol HaO. 106.72 

De aquí obtenemos la siguiente tabla: 

Composición en el 	domo del 	regenerador:110i 

ILlaui/b/ 	ih/lub 	fW pu,a 	Cp Cp mezcla 

11:2 1.0422 35.430 0.017 0.200 0.004 

COa 0.5370 23.620 0.011 0.23 0.002 

Hall 106.72 1920.96 0.970 0.470 0.455 

Total 106.3 1979.94 0.4624 

-Calculo de la composición a la salida del condensador: 

a t. 100°F (Temperatura de entrega del gas acido): 

P°11a0. C.95 	Xezó. 0.95/29.7. 0.032 

ibmal/hr 1120= 0.032(1.579)/(1-0.0321= 0.052 



de lo cual obtenemos la siguiente tabla: 

Composición a 	la 	salida 	del 

lbmol/hr 	lb/hr 

condensa•or:( 

t. 	peso 	Cp Cp mezcla 

fia.2. 1.0422 35.430 0.5900 0.244 0.1400 

COa 0.5370 23.620 0.3900 0.212 0,0620 

Ha0 0.0520 .936 0.0150 0.440 0.00666 

Total 1.6312 80.000 0.2330 

cond 	100°F. 1037 BTU/lb 

Considerando que no hay arrastre de gas amargo en el agua de 

recirculación: 

Oct.1.979.94t(0.462.0.2330):2 0 (237-100). 1037 (1920) 

Oct. 2.4 k 10d  1 Qc(calculado) 

Por lo que la temperatura en el domo de el regenerador es 249. 

Con las composiciones obtenidas podamos encontrar la relación 

de reflujo: 

Ibmol HsO/lbmol gis ácidos (106,68)/11.6792:a 67.6 

El agua total de reposición al regenerador es: 

0.925 • 0.052 k 0.977 !tmci:hr. 
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CAPITULO V. REACONCIONAMENTO DE EQUIPO PARA LAS NUEVAS 

CONDICIONES DE OPERACIOII. 

D. los balances tanto de materia como de energía obtenidos en 

las capitulas anteriores, se procederá a dimensIonar el 

equipo con anuda de las siguientes ecuaciones simplificadas 

prusantadas por iones para plantas da endulzamiento de gas 

por medio de aminas: 

INTERCAMBIADORES DE CALOR: 

BTU/HR 	 AREA DE TRANSFERENCIA F7'2  

REHERVIDOR 	72,000*GPH 	 11.31:CNN  

INTERCAMBIADOR 

AMINA-AM1NA 	45.000*GPM 	 11.25*GP11 

ENFRIADORAMINA 15,000*GPM 	 10.24PN 

CONDENSADOR 	30.000*GPN 	 5.2*GPM 

BOMBAS: 

BIMBA DE RECIRCULACION HP. GPM 	PSIG * 0.00065 

BUBA DE REFLUJO 	HP= GPM * 0.36 

BOMBA PE BALANCE 	HP= GPM e 0.06 

TAMAÑO DE TANQUES: lEN PULGADAS) 

TQ-BALANCE ACUM-REFLUJO TQ-EVAPORACION FILTRO-CARBON 

GPM DIAM-LONG DIAM-LONG DIAM-LONG 	DIAM-LONG 

100 60 192 42 96 60 192 46 96 

:00 64 :56 50 i•6 E4 :65 60 1,6 
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MATERIALES DE CONSTRUCCION: 

Al selacclonar loo materiales de conatruccion pura una planta 

endulzadora, se deberán tomar en cuenta dos factores que 

podrán causar problemas. estos dos factores son: la corrosión 

Y la espumación de los que se hablará antes de entrar en 

concreto con los materiales de construcción. 

Corrosión: Este es eh problema de operación más grave que se 

encuentra en las plantas endulzadoras. El grado y el tipo de 

corrosión depende de 	los siguientes 	factores: 

1. del 	tipo de amina usada. 

2.  De la orescencia de contaminantes en la solución de amina, 

3.  De la temperatura y de la presión. 

4.  De la velocidad 	de 	fluir:. 

5.  Do la concentración del 	gas ácido. 

Este último es el principal problema corrosivo, ya que un 

incremento en su concentración ocaciona un incremento en la 

corrosión. 

En la absorción de gases ácidos, la corrosión es impasible de 

eliminar, aun cuando puede ser reducida o controlada por 

condiciones adecuadas do diseno y operaclan. 

La corrosión es más severa en equipos donde hay temperaturas 

elevadas y alta concentración de gas ácido como en el 

intarcambiadur amina-amina, la torre regeneradora v el 

rehervidor. 



El kUla causa puyara corrosión a elevadas temperaturas y en 

presencia de agua, el 114 ataca al acero como un acido. con 

la conLiguiantu formación de sulfuro ferroso insoluble, este 

coupuusto tatuo un revestimiento en la superficie del metal, 

el cual no su adhiere estrechamente con la que ce produce una 

Pellnede protección a una corrosión posterior. 

Loe productos de degradación de loe wolventes, resultado de 

la reacción irreversible entre el solvente y los 

constituyentes del gas de alimentación, son temblón causantes 

de corrosión. 

La solución de lamina se oxida lentamente cuando se expone al 

aire o al oxigeno, los productos de sietes reacciones de 

oxidación. so consideran como causantes de problemas de 

corrosión. La oxidación se puede redunir con el uso de un 

cololion de gas inerte. en los tanques de almacenamiento de 

aminas, y en las tanques do balance. 

se enlistan una serle do medidas que pueden 

ay,:da: a reducir la corrostoni 

1. La temperatura de la solución en el rehervidor y la 

temperatura del vapor sa deben do muntenor tan bajo como sea 

2. Mantener la presión lo más baja posible un la torre 

regeneradora. 

5. Se debe de exz.uir el Ce del sistema, manteniendo un 

:olchon da gas inerte en todos los puntos en que la solución 

pda exponerse 1 la at%dsfera. 
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4. La remacidn continua de los sólidos suspendidos (por 

filtración) y los productos de degradación de la amina (por 

filtración con carbón activado). 

S. En algunos casos la adición de cáusticos a la solución da 

amina. 

6. Mantener la velocidad en el cambiador amina-amina, no 

mayor a 3 ft/seg. 

7. Hacer pasar la solución rica por los tubos del cambiador. 

B. Hacer circular el agua por los tubos del enfriador de 

amina y condensador del regenerador. 

9. Pueden usarse inhibidores de corrosidn, incluyendo aminas 

con alto peso molecular. 

Espumaclón: 

La espumación es causada por la contaminación de la solución. 

por 	condensación 	de 	hidrocarburos 	ligeros, 	solideo 

suspendidos finamente divididos (sulfuro do fierro). 

productos de degradación de la amina o agentes surfactantes 

acarreados por la corriente de gas alimentado. 

Se puede evitar la condensación da hidrocarburos ilieroa, 

constituidos en la alimentación del gas amargo, manteniendo 

la temperatura de la solución de amina pobre 10 a 1E.F arribe 

de la temperatura del gas alimentado, así se asegura que los 

hidrocarburos no cambien de fase. 
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Los sólidos suspendidos se pueden remover de la solución 

filtrando continuamente una porción de la corriente. 

En muchos casos la espumación so puede controlar con anuda de 

inhibidores do espuma. 

MATERIALES DE CONSTRUCCION: 

Los recipientes v corazas do cambiadores se pueden construir 

<hl "aró al carbón. aunque es recomendable usar acero 

inoxidable para los tubos del interoambiador amins-•mina, el 

rehervidor, el enfriador de amina, ciertas secciones de la 

tubería y las unidades de contacto. 

A continuacion se presenta una tabla comparativa de ventajas 

y desventajas que se tendrán, al manejar les dos alternativas 

de proceso, la primera usando el flujo obtenido por los 

balances de 75 GPM de solución de DEA. El segundo conservando 

el flujo de 166 GPM para lo cual fueron disertados los equipos 

que se tienen físicamente. En esta tabla se presenta a manera 

de resumen el dimensionaMiento de los equipos, en donde se 

compara con la capacidad de los equipos existentes. 
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TAGLA ¿JNPA7.471V4 1,E 1EN1,4..A: 	DUvEn7A)A3 PAii4 	 LE F,ROCU,'; 

AL; ¿MAI iVA A 	 IvirAr.-v.. y 

TORRE REGENERADORA LEVAPIGALSOL=u.5 
LIWAPIGAIL SOL 1.0 	T FONDO 257 F 

T DONO 239 F 

Ahorro Oh materia v anerqls 
oor el flujo manelado. ya - 
que se absorberá la cantidad 
de gases necesaria oara cupplir 
con las especificaciones. 
Existe un mayor arrastre de 
Sol. de DEA Por el aas aunaue 
insignificante. Habrá mayor 
caída de presión del gas. 

No se trabaja con le relación 
de lb vap/ qal sol. recoeenda- 
das y moto se debe e la bala 
concentración de gases ácidos 
en el gas amargo. El ahorro 
de energía calorífica es no-
table al tener que elevar 1a 
temp. de la sol. alimentada 
a la torre cuando se comoara 
con los flujos manejados en 
ambas alternativas. 

1061u: END0L24DORA 
	

75 OPH DEA 
DIANCTRO 6 F7 
	

DIA1 5 F7 
PICKUP 64 LEHÜL/WR 
	

7.1NUHDACION 8: 
PICKUP 1.58 

IHTERCARBIADOR 
MINA-MINA 
Q.3.4En BTU/HR 
1890 CUFT 

2.79E6 BTU/HR 
1890 CUFT 
75 OPH 

Se obtendrá un buen servicio 
del intercaabiadbr ya que las 
dimensiones qué se tienen en 
el equipo original satisfacen 
las necesidades de flujo. 

ENFRIADOR DE DEA 
	

3.05E6 BTU/NR 
0.8.4E6 BTUIHR 
	

765 CUFT 
1713 CUFT 
	

75 OPM DEA 

REHERVIDOR 	 2.2E6 BTU/HR 
O. 11E6 OTUIHR 	000 CUFT 
1900 CUFT 

CONDENSADOR 
	

1.3E6 BTUIHR 
3.3E6 BTU/NR 
	

560 CUFT 
875 CUFT 

SORBAS DE 
	

40 HP 
RECIRCULACION 
00 HP. 

BOBA DE REFLUJO 
	

27 HP 
60 HP 

BORBA DE BALANCE 
	

4.5 HP 
10 HP 

Será necesario cambiar el 
equipo ya que se encuentra 
demasiado sobrado, es posible 
disminuir rea de transferencia 
con taponamiento de tubos. 

So debe cambiar el equipo. se 
necesita un rehmrvidor de 
menos capacidad. 

La cantidad de agua oua se 
necesita condensar es apre-
ciablemente menor por lo que 
será necesario cambiar equipo. 

Al trabajarse con un flujo 
menor de sol. de VEA será 
necesario cambiar todas las 
bombas utilizadas en el pro-
ceso. Se nota claramente el 
ahorro de energía eléctrica 
en esta parte del proceso 
respecto a la otra alternativa 

TANQUES UTILIZADOS; TQ. DE BALANCE. ACUHULADOR DE REFLUJO 
TQ. DE EVAPORACION Y FILTRO DE CARBON. 
Para cualquiera da los dos casos son utilizables ya duo no 
un mayor flujo de 168 OPO para el cual fueron disertados. 

se manejará 



IKTPACANBIADOR 

Q=3.4E6 BTU/HR 
1690 CUFT 

ENFRIADOR DE DEA 
01,8.4E6 BTU/HR 
1713 CUFT 

6.22E6 BTU/HR 
3400 CUFT 
168 0A0 

6.98.6 BTU/NR 
1700 CUFT 
168 OPO DEA 

RENERVIDOR 	 9.6E6 IITUIHR 
O= 11E6 LOBINA 	1900 CUFT 
1900 CUFT 

CONDEM3ADOR 
3.3E6 BTU/NR 
875 CUFT 

BONBAS DE 
ZACULAC1OH 

60 HP. 

BOWBA DE REFLUJO 
60 HP 

BOMBA VE BALANCE 
10 HP 

2.6E6 BTU/HR 
860 CUFT 

80 HP 

60 HP 

10 HP 

21 	11 	A.. 	L.k:ro , 	•;:. 	 h 4.7; uL fr-i(;;4:11: 

•LacriliATIIA 	 1•E4:,4;AS DESVE147,-141:; 

TORRE REGENERADORA LUVAA/OALSOL«1.0 
La/AA/0AL SOL 1.0 	T FONDO 257 F 

T DONO 249 F 

al soneJarse el 111.5X0 flujo 
..:014 el 000 40 operaos ori-
ainalgente. no nabra ,:anbios 
en al equipo, sin embargo al 
desperdicio da charola es 
e;icesivo va oue la cantidad 
de gases Ácidos a desorber 
es menor conparandola con la 
cantidad que se absorbía 
originalmente. 

Je tiene un gran desperdicio 
de energía va que la teso. 
oue se tirria que alcanzar er, 
el doma es mayor, y manejando 
mayor flujo da como resultado 
equipos de transferencia de 
calor de mayores dimensiones 
que los obtenidos en la al-
ternativa A, sin embargo con 
esta temp. aseguramos una 
buena dlsorcihn de los gases 
ácidos. 

Definitivamente se tendrá oue 
reemplazar al equipo que 
cumpla con el are. de trans-
ferencia demandada. 

El eguipo satisface estas 
condiciones de proceso por 
lo que es factible su uso. 

El eauipo sastisface las 
condiciones de proceso por 
lo que es factible su uso. 

El equipo satisface las 
condiciones de proceso por 
lo que es factible su uso. 

Ya que se maneja el flujo 
para el cual fueron dime-
Nadas las bombas. no se 
tendra que cambiar ninguna 
de las utilizadas en el 
proceso. 

TOME EhOULI4[W4 
	

16.9 VPN DEA 
DIAHETA0 6 F". 
	

PIAN 5 F7 
PICLUP 	,G4üLtrlú 
	

7310104:101 72 

TANQUES UTILIZADWI TQ. DE BALANCE, ACIAILMOR DE REFLUJO 
TQ. DE EVAPORKION Y FILTRO DE CARBON. 
Para cualauiera de los dos casos son utilizables ya que no se 
un mayor flujo de 168 GPM para el cual fueron disertados. 

manejará 



De lo anterior podemos concluir lo siguiente: 

Técnicamente es factible utilizar cualquiera de las das 

alternativas propuestas, con los siguientes cambios de 

equipos que acontinuacion se ennumeran: 

Para 75 GPM de sol. DEA (alternativa A) 

Será necesario reemplazar: 

1. Enfriador de DEA 

2. Rehervidor 

3. Condensador de Reflujo 

4. Bombas (Reciculacion. Balance y reflujo) 

5. Boquillas de Entrada a torres Absorbedora y Regeneradora. 

Para 168 GPM (alternativa B)s 

solo se cambiará: 

Intercamblador Amlna-Amina de mayor capacidad. 

En el siguiente capitulo se presentará un breve análisis 

económico en donde se comparará el ahorro de energía contra 

la inversión en equipo de proceso, el cual nos dirá que 

alternativa de proceso es la óptima, es decir quo flujo de 

DEA se el ideal para endulzar la nueva corriente de gas 

amargo. 
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CAPITULO VI. ANALISIS ECONOHICO DE LAS ALTERNATIVAS DE 

PROCESO. 

Se evaluará a un periodo de 10 arios a nuevas pesos constantes 

de 1993. 

INVERSION EN EQUIPO DE PROCESO. 

Es el costo total de material utilizado para la construcción 

de equipos :en el caso de intercamtiadares da calor), el 

costo de bombas incluye el motor accionador. 

ALTERNATIVA A (75 GPM): 

EQUIPO 	 COSTO (NS) 

ENFRIADOR DE DEA. 	 180.000 

REHERVIDOR 	 200,000 

CONDENSADOR 	 150.000 

BOMBA RECIRCULACION 	 23.000 

BOMBA DE BALANCE 	 0.000 

BOMBA DE REFLUJO 	 9.000 

COSTO TOTAL 	 571.000 

ALTERNATIVA El (168 GPM): 

EQUIPO 
	

COSTO (Ni) 

INTERCAMBIADOR AM1NA-AMINA 
	

350.000 
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CALCULO DE LA INVERSION FIJA. 

Se hará mediante el uso de (actores. En este método se usa 

como basa el costo total del equipo de proceso, el cual se 

multiplica por una serie de factores para estimar cada uno de 

los principales rublos de la inversion fija. 

El valor do estos factores depende del estado risico de las 

materias primas y productos. 

los siguientes factores pueden usarse como una gula para este 

propósito en el caso de líquidos y gases. 

CONCEPTO 	 FACTOR 

1. Costo total 	de equipo 

2. Transportes, 	seguros, 	impuesto* 

y derechos aduanales) 

1 

a) 	Equipo 	local 0.05 

3. Gastos de instalación 0.35 

4. Tuberías 0.6 

5. Aislamientos 0.1 

6. Instalaciones eléctricas 0.15 

7. Ingeniarla y Supervisión 0.75 

6. 	Obra 	Civil 0.35 

Inprevistos 0.30 

INVERSION FIJA 3.6S 
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CAPITAL DE TRABAJO. 

Para objeto de este estudio tomaremos el 10% de la ir,version 

fiJa. 

PRESUPUESTO DE INGRESOS: 

la planta fue diseMada con objeto de endulzar gas que será 

empleado en las plataformas. 

Debido a esto no se puede hablar de un ingreso por la venta 

de dicho gas, pero se puede relacionar a la cantidad de 

corriente gaseosa que abandona las plataformas, para ser 

enviada a tierra el cual se fracciona Y se vende como 

reactivo petroqulmico. 

Si el gas combustible endulzado no estuviese presente en las 

plataformas de compresión no podría ser enviado el gas crudo 

a fraccionamiento y podría ser sustituido por gas combustible 

o diesel, cuyo costo serle de: 2.06 cilla por MPC: 

10 MMPCS e 2.06 e 365 e 3.25 5 1000 	24,436.000. 

PRESUPUESTO DE EGRESOS; 

Los diversos elementos de costo que Integran los egresos 

totales de la planta pueden agruparse en los siguientes 

rubro.: 

1. Costos variables de operación. 

2. Costos fijos 'de inversidn. 

3. Cargos fijos ca ccerazth. 

4. lástos generare:, 
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1.COSTOS VARIARLES DE OPERACION. 

Son aquellos directamente involucrados en la elaboración y 

venta del producto. Se derivan del pago de los siguientse 

rubrosi 

a) materias primas Y reactivas de proceso. 

b) Mano de obra de operacton 

o) Personal de supervisión. 

d) Servicios auxiliares. 

e) Mantenimiento y reparación 

f) Suministros de operación. 

A. MATERIAS PRIMAS. 

Se determina tomando en nuente O% 14/11A1g 	milimiR49401 MI 

consumo por unidad de producto Y el volumen total de 

producción previsto. 

Costo de gas amargo: 1.8 dll / MPC • 21,352.500 

DEA; Perdidas anuales e costo 

Anticorrosivo costo 0.5 dts./kg 

Antiespumante costo 0.7 dls./it. 

para 75 GPM de Sol. DEA se necesita; 

109.5 Gal/eho de anticorrosivo 

46.82 Gal/aMo de antlespumante 

para 186 GPM; 

152.5 gal/aMo de anticorrosivo 

27.35 gal/aMo de antlesaumante 
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B. MANO DE OBRA DE OPERACION. 

Loe costos previsibles de mano de obra se obtienen 

multiplicando los sueldos y salarios de cada uno de los 

niveles de personal de operación por el número de elementos 

que se requiere en cada nivel. Se consideran 52 semanas al 

aMo.Aclemas se tomará el factor de 1.718 que es la cantidad 

que realmente le cuesta a la empresa tomando en consideracion 

la suma pagada anual entre los dial laborados. 

C. PERSONAL DE SUPERVISION. 

En adición a los técnicos en operación se requiere personal 

para la supervisión de la producción, para el objeto de este 

estudio se considera que el coito de personal de supervisión 

es del 15% del costo de la mano de obra directa de operación. 

D. SERVICIOS AUXILIARES. 

Debido a la funcion de la planta se consideras consumo de 

energía eléctrica, de agua de enfriamiento y de vapor. 

Consumo de Energía Eléctrica: 

Solo se considerará el consumo de bombas utilizadas en la 

planta. Base de cálculo: Ne 0.1121 /Kwhr 

Agua de enfriamiento: 0.85 D112/1000 lb 

Vapor: 	 1.0 Dlls/1000 lb 

Alternativa A: 

E. Elec. 72.33 Kwatts e 0.1121* N*8.1/hr ■ NS 71.035/atto 

Agua Enf. 345.621,253 lb/aMo o 0.85 0 3.25 ■ N$ 650.000/el10 

Vapor. 	20.000.300 It.aMo e 1 • 3.25 	■ NS 65.000iaflo 
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Alternativa 8: 

E. Elec. 149.15 Kwatts * 0.1121=N116.72ihr . Ni 146.4G7/ato 

Agua Enf.836,670.800 lb/ato = 	 Ni 1,750.000/010 

Vapor. 	88.300.000 lb/ato = 	 N$ 286.975/ato 

E. MANTENIMIENTO Y REPARACION. 

Para que una planta industrial opere eficientemente es 

necesario efectuar gastos da mto. y reparación, cuyo monto 

depende de las condiciones de operacion. Como la planta 

trabaja con algunos materiales corrosivos e incrustentes se 

tomará como porcentaje 5% de la inversión fija. 

F. SUMINISTROS DE OPERACION, 

Son aquellos productos miscelaneaos que se requiere para 

operar eficientemente la planta y que no forman parte de las 

materias primas ni de los materiales de mto. Pueden estiaatse 

en alrededor de 15% del costo total de mto. y reparación 

2.CARGOS FIJOS DE INVERSION 

Son una consecuencia da la inversión tija y por lo tanto 

tienden a permanecer constantes independientemente del 

volumen de producción. Los mas importantes son los 

siguientes: 

A) Depreciaciones 
	

amortizaciones. 

B) Seguros sobre la planta. 
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bapreciaciones y amortizaciones: 

II valor de los activos fijos de la planta durante su vida 

util se denomina depreciacion y Junto con las amortizaciones 

de los activas intangibles representa un costo que debe ser 

Incluido en la estimaclon de egresos. 

la tasa da depreciación lineal anual para maquinaria y equipo 

de proceso se considera 10% da la inversion fija. 

Seguros sobre la planta: Con el fin de proteger la inversión 

se asegura la planta a un costo que verla de acuerdo con el 

nivel de riesgo que representa su operación. Suele 

representar un egreso anual del orden del 1% de la inversion 

fija. 

3. CARGOS FIJOS DE OPERACION. 

Son aquellos cargos necesarios para coordinar los servicio■ 

de la planta, impartir seguridad industrial y proporcionar 

servicios a los empleados de la planta. 

Estos cargos son alrededor de 30% del costo anual de mano de 

obra, supervislon y reto. 

Se Incluye en este rubro los gastos por concepto de 

superintendencia de la planta, laboratorios de control de 

calidad, cuadrillas de salvamento, seerviclo médicos, 

servicios de ccméJzr, recreacionales v de vigilancia. 

1.10 



4.GASTOS GENERALES. 

Son aquellos gastos necesarios para mantener la empresa en 

buena posición y lograr una operacion rentable, se incluye en 

este rubro: 

a) Gaetos administrativos 

b) Gastos de distribución y venta 

o) Gastos de investigación y desarrollo 

d) Gastos financieros 

debido a que todos gatos gastos datan referidos al volumen de 

ventas que •n este caso no se tienen, no as consideraran en 

este estudio. 

INTERESES DE LA DEUDA: 

Se considerará una tasa de 34% anual de intereses de la 

deuda, para el ario cero será la inversion. 

Del Análisis de información económica para plataformas de gas 

en operación, proporcionado por PEMEX se observó que habla un 

incremento de aproximadamente 8% anual de los costos de mto. 

y reparación. Por otra parte la literatura consultada. 

recomiendan un incremento del 4 al 10% anual para el mismo 

concepto. 

El unico concepto que se incrementara anualmente dentro de 

los costos variables da operación sera el de mto, y 

reparación ya que estos se hacen mas frecuentes a medida que 

pasa el tiempo. pues 35 trabaja en ulndiciones t3I03, que i3 

corrosión y el desgaste se dan cada ve: mis frecuentas. sin 
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erilargo les cargos filos de inversión y oneración se pueden 

considerar practicamente constantes. 

Bajo estas circunstancias, se presenta a continuacion el 

procedimiento utilizado para efectuar los calculas que den 

como resultado los datos obtenidos en la hoja de calculo 

presentada posteriormente. 

Anteriormente se obtuvieron los costos para el ello 1003 

1. Incrementar los costos de mto. y reparaclon O% anual. 

2. Obtener para cada ano el costo de lo vendido: es decir los 

callos variables de operación. 

3. Suponer que los ingresos son constantes para este periodo. 

4. Obtener la utilidad bruta para cada ano. 

S. Considerar loe costos indirectos :cargos fijo■ de 

Invereion. operacion) como constantes para todo el intervalo. 

O. Obtener la utilidad antes del impuesto para cada ano. 

7. Obtener el reparto de utilidades y el impuesto sobre la 

renta en función de la utilidad antes del Impuesto. 

Reparto do utilidades: 10% de Utilidades antes impuesto 

impuseto sobre la renta: 0.35 de Utilidades entes impuesto 

O. Obtener' la utilidad neta de cada ano. 

0. Obtener la deuda para cada ano o en su caso la eananoia. 

10. Calcular para cada ano el flujo de efectivo: 

utilidad neta s depreciación. 



Pata obtener los distintos criterios de evaluaci.)n del 

provecto se procede de la sleuiente manera: 

Calcular el valor presente neto 01P11): 

r, 
1) 1: 111- I 
	

Wim flujo de efectivo para cada t ano. 

1. Inversión. 

Cuando una cantidad de dinero futura es convertida a un valor 

presente equivalente, la magnitud de la cantidad presente ea 

siempre menor que la cantidad de flujo de caja del cual fue 

calculada. Esto se debe a que cualquier tasa de interés más 

grande que cero hace que todos los factores P/1,  tengan un 

valor menor que 1.0. Por ésta razón, los cálculos del valor 

presente a menudo se denominan como métodos de flujo de caja 

descontados. Gel mismo modo, la tasa do intores utilizada 

para hacer los cálculos se denimina come la tema de 

descuento. En eine estudio se tomará cuma tasa de descuento 

anual da 16% . Esta se obtuvo del mayor rendimiento, en 

instrumentos de Inversión bancaria o bien, la tasa de cedes 

anual 	4 puntos. 

El método del valor presente para la evaluaclon de 

alternativas es muy popular porque futuros gastos o ingresos 

son transformados en dinero equivalente hoy. Es decir todos 

los flujos de caja futuros asociados con una alternativa son 

convertidos a valores de dinero presente. 



ANALII1S ECONOMICO DEL REACCINDICIONAMIENT() Al TERNATI VA "A" 
73 GPAI DE SOLIJCION DE DIETANOLAXIINA 
(CIFRAS EN NUEVOS PESOS) 

I. INVERSION EN EQUIPO DE PROCESO 

ENFRIADOR DE DEA 	 180.00 
REIIERVIDOR 	 200.00 
CONDENSADOR 	 150(01 
BOMBA REC1RCULACION 	 2100 
BOMBA BALANCE 	 100 
BOMBA REFLUJO 	 100 

3. INGRESOS ANUALES 
24436000.00 

4. EGRESOS 

ABBIATE.RIAS PRIMAS E INSUMOS 
COSTO GAS AMARGO 	 2)35250000 
PERDIDA DE DEA/AÑO 	 09)8.001 
ANDESPUMORE Y 
ANTICORROSIVO 	 91230 

11-1.8.449,08, 

DIMANO DE OBRA DE OPERACION  

LCALCULO DE LA INVERSION FIJA 

CONCEPTO FACTOR JOTAL 
COSTO TOT. EQUIPO 1.03 5110) 
TRANS,S110,111PST. 005 2151030 
GASTOS INST. 035 19985000 
TVBERIAS 060 342600.03 
AISLAMIENTOS 0.10 3710010 
1NST. ELECTRICAS Os 1365000 
910. Y SUPERVISION 0.75 42825000 
OBRA CIVIL 0.35 19985000 
IMPREVISTOS 0.30 171300.00 

%VERSION FUA 	 2014150.60 
CAPITAL DE TE/BAJO 	 20813000 
11~101"ItOrtkennIiti.:20:11100#11411 

PERSONAL NUM. SUELDO SUELDO ANUAL 
REQ SEMANAL INTEORAGO 

OPERADOR I  4 00 00 687 00 35734 40  
MECANICO 1 40000 68700 3073440 
ELECTRIC° 1 40000 687 00 5573440 
OP DE BOMBAS 2 35000 60100 62535.20 
AYUDANTE OP DE BOMB AS I 303.00 515 00 26800.10 

%PERSONAL DE SUPERVIS1ON 
15% COSTO PERSONAL 
MANO DE OBRA 	 **** 

%SERVICIOS AUXILIARES (CONSUMOS ANUALES) 
ENERGIA ELECTRICA 	 71034.80 
AGUA DE ENFRIAMIENTO 	950000.00 
VAPOR 6500^.,.00 

1.4.›.1.(W111:1210*/4"*.1  

%MANTENIMIENTO Y REPARACION 
5% DE LA INVERSION EUA 	 tialIFOSSIV 

ELSUBUNISTROS DE OPERACION 
15% M1OO. Y REPARACION 

	
11111100(01 

401dit11111:1110004,1 
CARGOS FIJOS DE INVERSION 

AIDEPRECIACION Y AMORTIZACION 
10% INVERSION FEA ANUAL 

%SEGUROS SOBRE LA PLANTA 
1% INVERSION FUA 

CM:TRESES DE LA INVERSION 

CARGOS FIJOS DE OPERACION 
30% MANO DE OBRA, SUPERVLS1ON, 
Y MANTENIMIENTO 

204*0. 

*** 

1112111474C 

111E404101 

ITUTir=1;111111111  
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Inversión Iprestamo), da tal manera que el pago o ingreso 

final. lleve el saldo a cero. considerando el intéres. 

¿) Perlado de recuperación: optimIsticamente se recomienda 

sea menor al 50% del periodu analizado, ea decir menor a 5 

ahos: sin embargo por si solo no refleja la factibilidad 

eounumica del provecto. 

El Análisis de los parámetros anteriores proporciona los 

elementos para Justificar el reacondicionamiento efectuado. 

la() 



ANALISIS ECONOMICO DEL REACONDICX301A/~0  ALTERNATIVA -A"  GEM DE SOL. DE DIETA:NOLO:1"NA 

PR0YECQONA DIEZ AÑOS 
. 	_.... 4 ,:•:''' f 	 9 	10 

006T0. Y REPARACION 104.237 50 112,54.10 121.54763 131.271.4 he 1 773.15 153,115 01 165.368 21 17159334 192.110 01 200311_27 
COSTOS VARIARLES DE OpERACION 22,796=i.51 22110060 11 22113563.63 22.123.217.44 22833,789.16 22.845,131.01 22/573/021 2287060935 22.884.89611 22980.327 21 
UTILIDAD BRUTA 1.639,77650 1.631.439 90 1.6343637 1,612.71256 1,602210.4 1.590,1161103 1.5711619 79 1.565.350 65 1.551.103 19 1,535.6727_ 
COSTOS INDIRECTOS • 3473107' 34731022 347310.^ 347310r 347310 22 34737072 347.31072 347.310.22 347.310.22 347310 22 
UTILIDAD ANTES IMPUESTOS 729246627 1,34.129 67 1.275,12614 1265.40233 1254.900 62 1.24355077 1.231309.56 12111100 43 1.133.79296 1.10036250 
REPARTO DE UTILIDADES 19̂246.63 121141297 12751261 115_540 23 125.490 06 124.355 811 123.130% 121.808.4 132379301 118.836 25 
Do:PUEST0 SOBRE 1-4 RENTA 452.30 )9 449.4531 4.6,29,5 15 42890.0 439215 22 435245 57 430951135 426.3315 42132754 415.9Z5 87 
UTILIDAD NETA 710.1156 45 706,27132 70131938 693.97131 690/95.34 683.95732 677=0.26 669.94424 6620116.13 653.599 37 
DEPREC1ACI0N 338.415.00 20E415.00 238.415 00 2311.41500 378.415 09 2011415 00 321.41500 278.415 00 2311.415 00 208.41500 
FLEJO DE EFECTTWO -2.+92,565.00 919,271.45 914.686 32 909.734 38 94366.23 896610 34 192.37232 815635.25 117835924 070901 13 86_03437 
anto DEFECTIVO DESCONTADO -2292565.00 779.43.60 656913 47 553.69243 456.47238 392.790 86 330.562115 278.023 08 233.677 08 196.259 76 561.530 32 
VALOR DE RESCATE 10% 

.i 208.415 00 
RECUPERACION DE CAPITAL 208.415 00 
ACUMULADO 	 t -2,297,56500 -1513,521 40 -856.60793 -30291550 163,556 89 556.347 75 886.91060 1.164933 68 1.391610.76 1.594.870 521 	2376 son 84 

VALOR PRESENTE NETO 2.174400 ta 
TLR_ 031 

PERIODO DE RELTIEMACION 3.65 AÑOS 
TASA CONSIDERADA 0111 

RELAC1ON BENIIIICIO/COSTO 1 95 
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ANALISIS ECONOMICO DEL REACONDICIONAMONTO ALTERNATIVA "II' 
j61 GPM DE SOLUCION DE DI ETANOLAISIINA 
(CIFRAS EN NUEVOS PESOS) 

8. INVILILSION EN EQUIPO DE PROCESO 

INTERCAMMADOR A-A 	 35000 

3. INGRESOS ANUALES 
2441600500 

4. [CRESOS 

MATERIAS PRIMAS E INSUSIOS 
COSTO GAS AMARGO 	 2135200300 
PERDIDA DII DENAIII0 	 1091802 
ANIMSPUMANTE Y 
ANTICORROSIVO 	 152000 

;$0.1420.22111.1.11:ill..11$443.04.. 

MANO DE ORRA DE OP1LRACION 

3.CALCULO DE LA INVERSION FIJA 

CONCEPTO FACTOR TOTAL 
COSTO TOT. EQUIPO I 03 350.00 
TRANS,SEG IMPST. 0 05 17500.00 
GASTOS NST. 035 12250000 
1111ERIA5 0.60 21000000 
AISLAMIENTOS 0.10 33000.01 
INST ELECTIUCAS 0.15 5250300 
NG. Y SUI'ERVISION 075 26250000 
OBRA CIVIL 0.35 12230000 
IMPREVISTOS 050 10501301 

INVERSION FIJA 	 1277500.00 
CAPITAL DE TRAPAJO 	 127750.00 

PERSONAL NUM. SUELDO SUELDO ANUAL 
REO SEMANAL INTEGRADO 

OPERADOR I 40000 637.00 33734 40; 
MECANICO I 400.00 68700 3573440 
ELÉCTRICO I 40100 68700 33734.40 
OP. DE BOMBAS 2 35000 008(0) 62335.20 
AYUDANTE OP. DE BOMBAS I 50) 60 51501) 26800.80 

()PERSONAL DE SUPERVLSION 
13% COSTO PERSONAL 
MANO DE ODRA 	 10111111:':::1111111401* 
D)SERVICIOS AUXILIARES (CONSUMOS ANUALES) 
ENEROIA ELECTRICA 146467.00 
AGUA DE ENFRIAMIENTO 1750000.00 
VAPOR 286975.00 

11.04141.00340.4144.4 

IMANTENIMIENTO Y REPARACION 
5% DE LA INVERSION FUA 	 Iagetoo.: 
ristnynnsraos DE OPERACION 
13% MNTO. Y REPARACION 

	
111110001;11. 

CARGOS FIJOS DE INVERSION 

AIDEPRECIACION Y AMORTTLACION 
10% INVERSION FIJA ANUAL 

»SEGUROS SOBRE LA PLANTA 
I% INVERSION FIJA 

C)INTERISES DE LA INVEILSION 

CARGOS FIJOS DE OPERACION 
30% MANO DE ODRA. SUPERVISION 
Y MANTENIMIENTO 
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ANALES ECONOMICO DEL REACONDICIONAMIENTO 

 

ALTERNATIVA ..B• 

 

160 GPM DE SOL. DE DEETANOLMAYINA 

     

PROVECCION ADIEZ AROS 
Aletb,,,,-;. 	 4),:p:::', 

:-' 	'''',i':',..-......':.1..:..: •
• Y 	 :3 3- ,6. 	 ':7„-..-•,' 

	

-''' 	''. , 	„. 	, 	_ 	. 	, 

ALNTO. Y REP1ORAC1ON 63E7500 6393500 74.504 00 80.464 00 36.901 00 93E56 03 101.3Q00 • 109 471.00 112.220 007 	727 686 00 
COSTOS VARIABLES DE OPERACION 23,647.356.00 13.1152,466.00 23 657,915.00 M.163 945 00 :3,67036300 23,277.335.013 23.614,643.00 23E9195100 23.901,70900 23911.168 00 
UTILIDAD BRUTA 561,64.00 513,53403 574,015 00 572.055 00 565,617 00 552,6650131 551,157.00 543.046 00 534,1 00 524.832 00 
COSTOS INDIRECTOS 207,466.00 207.466 03 207,466.00 207.466 00 237466 00 20746600 207.46600 23746603 207.465.00 207,466 00 
UTILIDAD ANTES IMPUESTOS 331,774 00 376,063 00 370_549.00 36458900 352.151.00 351.199 00 343.691.00 335,5E.0) 3266500 317.366 00 
REPARTO DE UTILIDADES 33118 00 37,607.00 37,035.00 36,459 00 35.815.00 35.120 00 34.36900 33.558 00 32.66100 31.737 00 
IMPUESTO SOBRE LA RENTA 133.41100 131.62400 129.69200 127,60603 125E5300 112_92100 120,29200 177.454 00 114,3E900 111.078 00 
UTILIDAD NETA 209,648 00 206,173700 233.60100 200,524 00 196933 00 193.16000 189.030.00 134.570 00 179.753 03 174.551 00 
DEPRECLACION 127.75000 127,750.00 127,75000 127,750 00 127,750 00 127.75000 127.750 00 127.75000 127E5000 127.750 00 
FLUJO DE EFECTIVO -1.403,25000 337,398 03 334,54700 331.55100 37627400 324,73300 370910 03 316,730.00 31132100 307,503130 30230!00 
FLUJO DE FECTIVO DESCONTADO -7,405,230.00 235,930730 240.29300 201,793 00 169,32000 141944.00 11137500 99,44500 27.06900 69.329 00 313.25909 
VALOR DE RESCATE 10% 127.750.00 
RECUPE3LACION DE CAPITAL 127.750.00 
ACUMULADO -1,405,25000 -119,3211130 479.024 03 -677.232 00 -507,91100 -3655_968.00 	-247.093 00 .147,64800 .6455900 4.77000 318.029 00 

VALOR PRESENTE NETO 31602903 
T-LR- 19.27% 

PERIODO DE RECUPERACION 9 AÑOS 
TASA CONSIDERADA I: 00% 

RELACION BENEFICNBCOSTO 1.23 
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CAPITULO VII. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES. 

I. De el Análisis Económico anterior para las dos alternativas de 

proceso, se obtuvo la siguiente tabla: 

ALTERNATIVA A 	 ALTERNATIVA B 

Inversion 	NI 2,292,565 	 Ni 1,405.205 

TIR 	 30% 	 19% 

VPN 	 NI 2.176,900 	 Ni 316,029 

P.Recup. 	3.65 años 	 9.06 apios 

Rentabilidad 	1.95 	 1.23 

Se ve claramente que la alternativa más rentable es la opción 

A, en todos los parámetros de evaluación económica tiene gran 

ventaja sobre la opción B. excepto que la inversión inicial 

es mayor en la opción A. 

De cualquier manera. el ahorro de energía anual es lo 

suficientemente grande como para optar por la alternativa A. 

II. Los equipos a ser reemplazados por la alternativa A son: 

1. Enfriador de DEA 

2. Rehervidor 

3. Condensador de reflujo 

4. Bomba. (Recirculación, Balance y Reflujo> 

La solución de DEA circulante será de 75 GPM obtenida de 

correlaciones hidraulicas anteriormente. 



111. 

Los equipos ir aet teemolazados por la alternativa El son: 

Intercambiador Amina-Amina. 

IV. De loa Balances realizados se obtiene un gas dulce con la 

siguiente composición de gases ácidos' 

COa 	 0.011 % MOL 

HAS 	 0.005 % MOL 

ya sea con sol de OEA de 75 GPM ó con 166 GPM. 

V. A continuación se presenta una tabla da ventajas y 

desventajas de la posible aprobación de la alternativa A : 

Ventajas: 

1. Aprovechamiento de eulpos existentes tales como Torres de 

absorción y destilación. 

2. Ahorro de Energía en servicios auxiliares' Tales como: 

E. Eléctrica, Vapor. 

3. Incorporación de Equipo nuevo en partes de mayor 

corrosión. 

4. Menor flujo de sol. endulzente tdietanolemina> 

Desventajas' 

1. No se trabaja con las lb vapor/gel. sol recomendada■ por 

la literatura lo cual nos lleva a tener un mayor control en 

la torre regeneradora. 

2. Mayor control de temperaturas en la zona de reflujo. 

3. Mayor inversión inicial 
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En el caso de la alternativa B se tiene equipo sobrado y la 

mayor desventaja es el desperdicio excesivo de energ'a. solo 

se Justificarla su elección en caso de que el proyecto 

tuviese una duración menor a 2 ellos 	y no se quiere tener 

una inversión inicial mayor. 

En este caso se tendría que ver el astado de los equipos de 

mayor corrosión físicamente para no tener posibles problemas 

posteriores. 

Dado que el gas dulce obtenido se utilizará oomo gas 

combustible dentro del mismo complejo. se tendrá que evaluar 

si la cantidad de gases ácidos desorbidos justifica la 

instalación de esta planta ya sea por cualquiera de las 

alternativas obtenidas. La cantidad de gases presentes en el 

gas amargo es relativamente baja por lo que seria factible 

utilizar el gas' ein endulzar solo si el uso de este gas va 

aoompahado de gas previamente endulzado, es decir una mezcla 

de gases. 

Si se utiliza la alternativa de proceso con el minin) flujo 

de ■ol. de dietanolamina circulante que se obtuvo de balancee 

hidraulicos. de 76 GPM 	será necesario evaluarlo en planta 

para ver si realmente se desorben los gases ácidos en las 

cantidades calculadas con las correlaciones anteriores. 

De cualquier manera se trata de aprovechar el equipo 

existente no utilizado, introduciendolo dentro de este 

objetivo y con modificaciones pare encontrar el óptimo de 
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manera que no se desperdicie energía o se ahoris la más 

posible. 

Estas condiciones las satisface la primera alternativa con 75 

GPM de sol. de dietanolamina al 20% en peso para endulzar un 

gas amargo de 10 MMCFSD con una disminución de gases amargos 

de HzSi de 0.1 % mol a 0.005 % mol y 

COzt de 0.06 % mol a 0.011 % mol. 

Con la utilización de torre regeneradora y columna de 

rectificación existentes y la introducción de equipo nuevo 

como son: 

Bombas, enfriador de sol. de DEA, Rehervidor y condensador. 

como equipo. claves en el proceso. 

Nuevos procesos de endulzamiento de gas como el uso di 

membranas permeables aún no son utilizados para llegar a tan 

bajos porcentajes de gases ácidos en gases dulces. 

En este caso es inutilizable el uso de estos medios dado que 

el gas amargo tiene de por si una cantidad baja de gases 

Ácidos, sin embargo todavía corrosivo como para ser utilizado 

tal cual, por lo que esto apoya el uso de alcalonaminas como 

medios de endulzamiento de gas para este rango de 

concentraciones. La alternativa obtenida quitas no sea la 

mejor pero cumple con el objetivo de ahorro de energía y 

utilización de equipo existente que se tiene sin uso. 
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